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ОСНОВНЫЕ УСЛОВНЫЕ ОБОЗНАЧЕНИЯ 

Настоятельно рекомендуем студентам (вообще - читателям учеб­
ника) отнестись к этому разделу с большим вниманием: ознакомление с 
ним поможет лучшему усвоению изложенного в учебнике материала. 

Выбор символики (условных обозначений) в учебнике основан на 
следующих положениях и подходах: 

- число используемых в учебнике поюrгий больше количества 
имеющихся символов; при совпадающей символике смысл разных 
величин различается с помощью индексов; 

- потоки, силы, геометрические размеры и прочие величины обо­
значаются латинскими символами (исключения - единичны); при 
выборе символов исходили из латинского, английского или немецко­
го корня соответствующего понятия либо из установившихся тради­
ций ; 

- расходы, потоки (теплоты, вещества) и другие величины , обо­
значенные латинскими символами, изображены наклонным шрифтом, 
количества (в редких случаях - другие характеристики) - прямым; 

- индексы при величинах обозначены чаще всего русскими буква­
ми; они обычно соответствуют начальным буквам поясняющего поня­
тия. 

В НеКОТОрЫХ случаях ВОЗМОЖНЫ 6ЬlНуЖденные отступления ОТ 
сформулированных выше подходов. 

Для облегчения работы с материалом учебника (иногда - и для 
уточнения) смысл обозначений , содержащихся в при1юдимом ниже 
перечне (и, естественно, дополнительно вводимых) , поясняется также 
в каждой главе . 

С целью сокращения записей и акцентирования внимания читате­
ля в ряде глав прописными буквами выделены ключевые CJJoвa, их 
смысл специально пояснен в тексте. 

В заголовках разделов и подразделов учебника выдержана иерархия 
шрифтов. В тексте учебника тоже используются различные шрифто­
вые выделения, что способствует смысловой рубрикации материала и 
расстановке акцентов. 

Ниже последовательно приведены (где возможно - в алфавитном 
порядке) основные уСJJовные обозначения, используемые в учебнике : 
понятийная символика, аббревиатура ключевых слов (тех, что приме­
няются в учебнике широко) и другие сокращения, некоторые матема­
тические символы , виды шрифтовых выделений в тексте. 
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ШРИФТОВЫЕ ВЫДЕЛЕНИЯ 

В т е к с т е  

1. Полужирный прямой - рубрикационные выделения (в начале 
строки), новые, принципиальные для данного текста понятия, терми­
ны; для некоторых обобщающих понятий используется полужирный 
курсив. 

2. Светлый прямой в разрядку - рубрикационные выделения (в 
начале строки; подчинены полужирному прямому). 

3. Светлый курсив - смысловые акценты; определения, формули­
ровки законов, правил. 

4. Прописные буквы - аббревиатура ключевых слов и наиболее 
распространенных понятий. 

5. С прописной буквы - составляющие балансовых соотноше­
ний (в обобщенном виде, безотносительно к переносимой суб­
станции). 

6. Мелкий шрифт - конструкции аппаратов; фраrменты, иногда 
- элементы текста (углубление анализа), без проработки которых не 
нарушаются связность изложения и понимание последующего мате­
риала, а также подписи к рисункам и сноски. 

!, ll, ... 

(1), (11), ... 

На р и с у н ках 

потоки веществ, рабочих тел (символы снабжены на рисун­
ках стрелками) 
те же вещесrва, рабочие rела, занимающие пространСI'Вll 
(обласrи, зоны аппарата) 



Глава 1 1  

АБСОРБЦИЯ 

Абсорбцией начинается рассмотрение конкретных массооб­
менных процессов. В самом простейшем исполнении абсорб­
ция является одним из наиболее наглядных процессов 
класса 3 (2-2) 1 .  

1 1 . 1 .  ОБЩИЕ СВFДЕНИЯ О ПРОЦЕССЕ АБСОРБЦИИ 

Абсорбцией называют процесс избирательного извлечения 
одного или нескольких компонентов из газовой смеси жидким 
поглотителем (абсорбентом) . Обратный процесс - выделение 
из абсорбента растворенных в нем газов (паров) носит назва­
ние десорбции·. 

В абсорбционных процессах (абсорбция, десорбция) уча­
ствуют две фазы - жидкая и газовая . При их контактировании 
один компонент (либо несколько) переходит из одной фазы в 
другую. При наличии в газовой фазе компонента (ком­
понентов) , практически (часто абсолютно) не растворяющегося 
в жидкой фазе, его называют ивертом, или газом-носителем . 
Растворяющийся компонент - это абсорбируемый компонент, 
или поrлощаемый компонент. 

Таким образом, газовая фаза состоит из газа-носителя (ГН) 
и поглощаемого компонента (ПК), а жидкая - из абсорбента 
(А) и поrлощаемого компонента (ПК) .  

При отсуrствии химического взаимодействия между погло­
щаемым компонентом и абсорбентом процесс называют физи­
ческой абсорбцией, а при наличии такого взаимодействия -
хемосорбцией. В последнем случае поглотитель представляет 
собой химически активный компонент или раствор химически 
активного компонента , вступающего в химическую реакцию с 
поглощаемым компонентом; при этом вещество , в котором 
растворен активный компонент, называют растворителем. 

' В более широком плане под десорбцией понимают также ряд других техно­
логических приемов, состоящих в вьщелении из сорбента (не обязательно жид­
кого) какого-либо компонента (компонентов) в сплошную среду - жидкую или 
газовую. Примером мor:yr служить процессы сушки, а также выщt:.лачивания . 
реэкстракnии и др . (см . гл. 1 3- 1 5 ,  16) .  
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При отсуrствии испарения абсорбента в газовую фазу и рас­
творения газа-носителя в абсорбенте процесс физической аб­
сорбции одного компонента газовой смеси поглотителем (или 
обратный процесс - десорбция) , согласно приведенной в гл . 
1 О классификации массообменных процессов, относится к 
классу 3 (2-2) 1 .  Для таких процессов, в которых каждая фаза 
состоит из двух компонентов - П К  и инерта (газа-носителя -
в газовой фазе и чистого абсорбента - в жидкой) , - концент­
рации ПК в фазах удобно выражать в кг П К  /кг инерта: х кг 
П К  /кг А - в жидкой фазе и у кг П К  /кг ГН - в газовой. 

Абсорбция весьма широко применяется в химической и 
смежных отраслях промышленности. При этом преследуются 
две главные цели: извлечение ценных (целевых) компонентов из 
газовой смеси; очистка газовых смесей от примесей перед их 
использованием в технологических процессах или перед их 
выбросом в атмосферу. В современной промышленной практи­
ке возрастает значение безотходных технологий, поэтому на­
званные выше две цели все чаще объединяют в одну. 

Укажем на некоторые конкретные области · применения 
процессов абсорбции: 

- получение готовых продуктов в виде насыщенных абсор­
бентов. Это, например, абсорбция хлороводорода водой с по­
лучением соляной кислоты, абсорбция серного ангидрида в 
производстве серной кислоты, абсорбция нитрозных газов во­
дой в производстве азотной кислоты или щелочными раство­
рами - для получения нитратов; 

- разделение газовых смесей при помоши селективных по­
глотителей . Например, извлечение бензола из коксовых газов, 
ацетилена - из газов крекинга, буrадиена - из контактного 
газа после разложения этилового спирта; 

- очистка газов от нежелательных примесей . Например, 
очистка нефтяных и коксовых газов от сероводорода, очистка 
азотоводородной смеси от диоксида углерода при синтезе ам­
миака. (Отметим здесь удачные варианты развития безотходной 
технолоГии:  из сероводорода получают товарный продукт -
серу; уловленный при очистке азотоводородной смеси диоксид 
углерода после десорбции используют вместе с аммиаком для 
получения карбамида - ценного удобрения); 

- обезвреживание производственных газовых выбросов. 
Сюда относятся очистка топочных газов от сернистого ангид­
рида, улавливание хлора, фтористых соединений и т.д .  

Разделение газовых смесей в ряде случаев возможно пуrем и х  ожижения 
(например, при повышении давления) и выделения отдельных составляющих 
смеси методом реК111фикацин (см. гл. 1 2) .  Однако из-за высоких энергозатрат на 
ректификацию Д1lЯ большинства процессов разделения газовых смесей предпоч­
тительней оказывается абсорбция. Затраты в последнем случае связаны со стон-
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мостью абсорбента (восп01mение его потерь), с подачей газового и жидкостного 
потоков в абсорбционный аппарат и созданием необходимых условий для их 
кoJПaicra, а также с затратами теwюты при последующем вьщелении (десорбции) 
поглощаемого компонеJПа. Но несмотря на большое число статей расхода, сум­
марные затраты на проведение процесса абсорбции-десорбции, как правило, 
значительно меньше, нежели на реIСГИфикацию. 

Основные проблемы при осуществлении абсорбции связаны 
с подбором абсорбента и созданием рациональных условий 
контактирования газа и жидкости. Подходы к решению этих 
проблем рассматриваются в настоящей главе . 

При выборе абсорбента к нему предъявляется ряд требова­
ний: 

- селективность, т.е. способность избирательного поглоще­
ния извлекаемого (целевого) компонента при возможно малой 
растворимости в нем газа-носителя, это позволяет перевести в 
жидкую фазу только поглощаемый компонент (ПК) ,  оставляя 
газ-носитель - в газовой; 

- большая поглотительная способность, иначе - высокая 
растворимость поглощаемого компонента в жидкой фазе в ра­
бочих условиях; при выполнении этого требования умень­
шаются затраты, связанные с расходом абсорбента (затраты на 
его подачу в абсорбер, затраты теплоты на его наrрев при де­
сорбции и т.д.) ;  

- возможно более низкая летучесть (в идеале - нулевая), 
т.е . малая упругость паров абсорбента при рабочей температуре 
во избежание его потерь с уходящим газом и связанных с этим 
трудностей при его отделении от газа-носителя; 

- устойчивость в работе, т.е . абсорбент не должен подверrатъ­
ся изменениям - разложению, окислению, осмолению и т.п. ;  

- удобство в работе - нетоксичность, негорючесть, малое 
коррозионное воздействие на аппаратуру; 

- доступность и дешевизна; 
- легкая регенерируемость при десорбции или каком-либо 

другом процессе регенерации.  
В подавляющем большинстве случаев промышленные аб­

сорбенты не удовлетворяют в полной мере одновременно всем 
перечисленным требованиям. Поэтому на практике приходится 
идти на компромисс, определяя при выборе абсорбента для 
каждого конкретного случая основные требования в зависи­
мости от условий проведения процесса (свойств и состава газо­
вой смеси, температуры и давления газа, требуемой степени 
очистки и т.д . ) .  

Отработанный абсорбент (абсорбент с раст1tоренным в нем 
П К) должен быть подвергнуг обработке, при которой из него 
выделяют растворенный П К. Чаще всего это делают пугем де­
сорбции ПК из абсорбента. Получаемый при этом абсорбент с 
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Рис. 11. 1. Схема абсорбционно-десорбционной установки: 

Vl 

2 

1 - абсорбер, 2 - десорбер, 3 - реJС)'Перативный теJVJообменюо:, 4 - холодилыlИХ ре­
генерированного абсорбеша, 5 - подогреватель отработанного абсорбеша, 6 - насос, 7 -
реrулируюЩИЙ венгиль; 

1 - загрязненный газ (ГН + ПК), 11 - очюцеННЬIЙ газ (ГН) , 111 - регенерированный 
абсорбент, JV - отработанный абсорбент (абсорбент с ПК) , V - поток свежего абсорбента 
для компенсации его потерь, V1 - поток извлеченного компонента (ПК) 

малым содержанием в нем П К  (регенерированный абсорбент) 
может быть вновь использован в качестве абсорбента. 

Схема абсорбционно-десорбционного агрегата, в котором 
газовая смесь разделяется на два потока (поглощаемый компо­
нент и газ-носитель) , представлена на рис. 1 1 . 1 .  Непременным 
условием работы такого агрегата является наличие абсорбера 1 
и десорбера 2. Поскольку десорбция - процесс, обратный ·аб­
сорбции, то благоприятные условия (давление и температура) для его проведения противоположны условиям, способствую­
щим абсорбции . 

Собственно очистка газа-носителя от поглощаемого компо­
нента происходит в абсорбере 1, где сверху подается абсорбент 
(11[) с малым содержанием П К, а навстречу ему поднимается 
газовый поток. При его контакте с жидкость10 поглощаемый 
компонент растворяется в абсорбенте, а очищенный газ (J[) 
выводится из установки. Отработанный абсорбент (IV), выхо­
дящий из абсорбера снизу, подается на регенерацию в десорбер 
2. Здесь из насыщенного абсорбента выделяется П К, а регене­
рированный абсорбент из нижней части десорбера вновь по­
дается в абсорбер J. При такой замкнугой по абсорбенту схеме 
он практически не расходуется; на самом же деле, из-за нали­
чия его (хотя и в малых количествах) в очищенном газе и ухо­
дящем .из десорбера 2 потоке поглощаемого компонента, а 
также из-за возможных протечек через неплотности, есть поте­
ри поглотителя; они компенсируются дополнительным пото­
ком v. 
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В разд. 1 1 .3 . 1  будет показано,  что абсорбцию целесообразно 
проводить при низкой температуре и высоком давлении, а де­
сорбцию - при высокой температуре и низком давлении. Для 
повышения температуры процесса десорбции в нижнюю часть 
десорбера 2 подводится теплота Q, а абсорбент перед его пода­
чей в десорбер еще и нагревается в подогревателе 5. С целью 
улучшения процесса абсорбции регенерированный абсорбент 
перед его подачей в абсорбер 1 охлаждают в холодильнике 4 
(например, холодной водой) .  

Для экономии расхода теплоносителей в теплообменниках 4 
и 5 устанавливают рекуперативный теплообменник 3, где отра­
ботанный абсорбент подогревается (перед его подачей в десор­
бер) за счет теплоты, отдаваемой горячим регенерированным 
абсорбентом при одновременном понижении температуры по­
следнего - в идеале до рабочей в абсорбере 1 (в этом случае 
отпала бы необходимость установки холодильника 4). Подача в 
десорбер 2 нагретого (в теплообменниках 3 и .5) абсорбента 
уменьшает расход теплоты Q в нижней части десорбера 2. 

Давление в абсорбере 1 выше, чем в десорбере 2. Поэтому 
жидкость из абсорбера в десорбер движется самотеком; для 
регулирования потока на линии отработанного абсорбента ста­
вят вентиль 7. Для подачи регенерированного абсорбента из 
десорбера в абсорбер необходим насос 6; его целесообразно 
ставить после охлаждения регенерированного абсорбента в теп­
лообменнике 3, чтобы избежать осложнений, связанных с ка­
витацией (см . разд. 3 .3 .5 ) .  

1 1 .2. КОНСТРУКЦИИ АБСОРБЦИОННЫХ АППАРАТОВ 

Различия в свойствах газовых смесей и поглотителей,  а так­
же в связанных с ними механизмах переноса вещества из фазы 
в фазу обусловливают весьма широкое разнообразие конструк­
ций применяемых аппаратов. Интенсификация абсорбционных 
аппаратов связана с развитием поверхности контакта F между 
жидкой и газовой фазами, а также с увеличением интенсив­
ности массопереноса в каждой из фаз и в первую очередь - в 
той фазе, интенсивность массопереноса в которой является 
лимитирующей (определяющей интенсивность всего процесса 
массообмена) . Из опыта работы абсорбционных аппаратов с 
различными газожидкостными системами известно, что лими­
тирующей стадией чаще всего оказывается �тадия переноса 
вещества от границы раздела фаз в жидкость. Поэтому при 
абсорбции и десорбции используют (в большей мере, чем в 
других массообменных процессах) аппараты, в которых жид­
кость движется в виде текущих тонких пленок (в разных на­
правлениях - вниз,  вверх, под углом) . Но применяются и ап-
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параты, в которых поверхность контакта создается за счет пу­
зырьков газа, распределенных в жидкости (барботаж), или за 
счет мелких капель жидкости, распределенных в газовой среде 
(распыление жидкости) . В соответствии с этими способами соз­
дания межфазной поверхности можно выделить три основные 
rруппы абсорберов: 

- пленочные и насадочные; 
- барботажные; 
- распьmительные. 

1 1 .2. 1 .  Пленочные и насадочные абсорберь1 

Пленочнwе абсорберw подразделяют на аппараты: 
- с орrаннзо111111НWМ течением менкн: свободное стекание пленки по внуr­

ренней или наружной поверхности труб вниз или течение при взаимодействии с 
rазовым потоком вверх или вниз (в обоих с.лучаях по вертикальным или на­
клонным поверхностям); 

- с неорrаннзо8аННWМ течением J11ИДКОС111WХ менок в насадочных абсорберах. 
Еще раз подчеркнем условность любой классификации. Так, во мноmх учеб­

никах" (в этом учебнике тоже - в гл. 10) насадочные и пленочные аппараты 
выделены в отдельные группы, хотя основным способом кокгакта фаз в наса­
дочных аппаратах, как и в пленочных с орrанизованным течением пленки, яв­
ляется обтекание rазом :жидкостных пленок, перемещающихся по элемекгам 
насадки. 

Простейшими пленочными аппаратами с орrанизованным течением пленки 
являются xacк8Дllwe nолочнwе (рис. 1 1 .2, а) и с системой конусов (рис. 1 1 .2 ,  б) . 
Жидкость, перетекая с верхних элемеlП'Ов внуrренних устройств на нижние, 
образует пленочные завесы. Проходя через эти жидкостные завесы, rаз кокгак­
тирует с :жидкостью. Иногда внуrренние конусы (поз. З на рис. 1 1 .2, б), укреп­
ленные на валу 4, вращают для получения тонкой пленки одинаковой толщины. 
Прорыв rаза через такие пленки приводит к образованию пены; за счет этого 
улучшается эффективность контакта. 

Типичным пленочным аппаратом с организованным течением пленки яв­
ляется трубчатwй абсорбер (рис. 1 1 .3 ,  а), устроенный аналоiично ко:жухотрубно­
му теплообменнику. Абсорбент lll поступает на верхнюю трубную реu1етку З, 
распределяется по трубам 2 (как показано на рис. 1 1 .3,  а, узел А) и стекает по их 
внуrренней поверхности в виде пленки. При большом числе труб для равномер­
ного распределения :жидкости по трубам применяют специальные распредели -
тельные устройства. Газ движется по трубам снизу вверх противотоком к сте­
кающей :жидкостной пленке. Для отвода теплоты абсорбции (когда она суще­
ственна) в межтрубное пространство абсорбера подают охлаждающий аrент V 
(чаще всего - воду). 

При больших расходах rаза, когда скорость его в трубах превышает 10 -
1 5  м/с, противоток. становится невозможным (см. разд. 2.4); тогда орrанизуют 
режим восходящего прямоток.а абсорбента и rазовой смеси (рис. 1 1 .3 ,  б). Газ, 
движущийся в трубах с большой скоростью, увлекает за собой :жидкостную 
пленку (см. узел Б на рис. 1 1 .3,  б). Газожидкостная смесь при выходе из труб 
ударяется о брызгоотбойники 4 (см. узел В на рис. 1 1 .3 ,  б); rаз отделяется от 
:жидкости и движется вверх, а жидкость собирается на трубной решетке З и 
отводится на следующую (расположенную ниже) ступень (или - из аппарата). 

В с.лучае восходящего прямотока могут бьrгь получены высокие коэффициен­
ты массоотдачи в rазовой фазе (за счет уменьшения толщины пограничного слоя 

• См. (3,  4, 7 ) .  
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Рис. 1 1. 2. Пленочные абсорберы: 
а - полочиый каскадный: 1 - корпус, 2 - rоризошальная полка; 
t5 - абсорбер с сисrемой конусов: 1 - корпус, 2 - наружный конус, З - внуrрешmй 

конус, 4 - вал; 
1 - заrрязненный rаз, 1/ - очищенный rаз, III - свежий абсорбсш, IV - отработан­

ный абсорбеш 

а б 

Рис. 11.З. Трубчатые абсорберы: 

�Жид­
� '"'"""' 

Узел Б 

з* 

t 
5 

- -
- - =- Жид-

Гиэ 2 кисть 

а - противоточный односrупенчатый, t5 - противоточиый двухсrупенчатый с прямото­
ком фаз в каждой сrупени; 

1 - корпус, 2 - трубы, 3 - трубные решетки, 4 - брызrооrбоЙНИJСИ, 5 - щели для 
ввода абсорбеша в трубы; 

1 - заrрязненный rаз, Il - очищенный rаз, III - свежий абсорбеш, IV - отработан­
ный абсорбент , V - охлаждающий аrент. 

УЗЛЬ1: А - ввод жидкосrи в трубу при ее течении вниз. Б - движение фаз на входе в 
трубу при восходящем течении пленки, В - двюкение фаз на выходе из трубы 
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Рис. 11.4. Пленочный абсорбер с плоскопараллельной (листовой) насадкой: 
1 - ЛИСТЬI насадки, 2 - распределительное усrройсrво; 
/ - заrрязненньdi rаз, /1 - очищенньdi rаз, 1/1 - свежий абсорбеш, /V - отработанный 

абсорбеш 

Рис. 11 .5. Насадочный абсорбер: 
1 - корпус колонны, 2 - слой насадки, 3 - распределитель жидкосm, 4 - опорная ре­

ШtтКа, 5 - перераспределитель жидкосm; 
/ - вход rаза, // - очищенный rаз, //1 - свежий абсорбеш, /V - отработанный абсор­

беш 

при высоких скоростях газа) и отчасти - в жидкой (за счет уменьшения толщи­
ны пленки и повьпuения ее турбулизации), следовательно и повьпuенные общие 
коэффициекrы массопередачи. Но при прямоточном движении невозможно 
получить эффект разделения более, чем в одну теоретическую ступень; поэтому 
для лучшего использования движущей силы процесса и получения большего 
эффекта разделения применяют многоступенчатые трубчатые пленочные аппара­
ты (на рис. 1 1 .3, б показан двухступенчатый абсорбер). В Ю1Х реализуюrся как пре­
имущества противоточной схемы от ступени к ступени, так и преимущества высоко­
скоростною восходящею прямотока в каждой ступени. Для снюкения вьmоса капель 
газовым потоком между ступенями установлены брызrоо'Iбойники 4. 

Весьма прост по конструкции абсорбер с плосхопараллет.ной насадКой (рис. 
1 1 .4), в котором размещены вертикальные листы / из различных материалов 
(металл, пластмасса, натянутые на каркас ткань, пленка и т.п .) .  Для орrанизации 
равномерного смачивания листовой насадки с обеих сторон используют распре­
делительные устройства 2. Прорези в верхних краях конических лотков (см. рис. 
1 1 .4) обеспечивают достаточно высокую равномерность орошения по периметру 
листов. Жидкость через нижние части треугольных отверстий 2 вытекает в виде 
струй по обе стороны пластины. На некотором расстоянии от верхнего сечения 
эти струи сливаются в единую, образуя жидкостные пленки по обеим сторонам 
пластин 1. 

Насадочнwе абсорберы (рис. 1 1 .5) получили наибольшее· применение в про­
мышленности из-за отсутствия необходимости в устройствах для распределения 
жидкости по каждому контактному элемекrу. Жидкость стекает по поверхности 
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Рис. 11. 6. Трансформация эпюры скоростей жид­
кости по мере стекания ее по насадке с большой 
высотой слоя 

насадочных теп в виде тонкой IUiенки, а в проме­
жутках межцу ними - в виде струй и капель. 
Затем она вновь растекается в виде IUieнoк по Q 
поверхности злеме�пов насадки. При достаточной 
ПЛО1110С111 ОfОUJеННИ, характеризуемой раСХОДОМ 
жидкости (м '/с) на единицу IUiощади поперечноrо 
сечения аппарата (м2), пракrически вся поверх­
ность злеме�пов насадки покрьrrа жидкостными 
IUiенками,  так что поверхность массопередачи близ­
ка к суммарной поверхности насадочных тел. В 
ряде случаев (при хорошей смачиваемости насад­
ки, отсутствии застойных зон) поверхность массо­
передачи между газовой и жидкой фазами может 
превьпuать rеометрическую поверхность всех 
злеме1ПОв насадки за счет наличия капель и струй 
между ними. 

Требования к насадкам, а также наиболее часто применяемые в массообмен­
нь�х процессах (в том числе при абсорбции) типы насадок приведены в разд. 
10 . 1 . 3 .  Основные характеристики широко используемь�х в промьпuленности 
насадок - удепьная поверхность насадки Fуд (м2/мЗ) и порозность Ен (мЗ/мЗ) - . 
приведены в учебной и справочной литературе• . Значительное мноrообразие 
типоразмеров применяемой насадки связано с приоритетом вьmолнения тоrо 
или иноrо требования к ней. Так, если требуется насадка с большой удельной 
поверхностью контакта, то предпочтительнее мелкая насадка (с малыми разме­
рами злеме�пов насадки). При этом порозность насадки, как правило, меньше 
и, следовательно, больше ее rидраWIИЧеское сопротивление при тех же расходах 
газовой и жидкой фаз. Если первоочередным требованием к насадке является 
малое гидравлическое сопротивление, то целесообразно применять насадку с 
высокой порозностью. Увеличение последней возможно за счет уменьшения 
толщины злеме�пов насадки (например, толщины стенок колец Рашига) при 
сохранении габаритнь�х размеров ее злеме1ПОв. 

В ряде случаев на первый IUiaн выдвигаются и друп1е требования к насадке, 
например ее химическая стойкость по отношению к аrрессивному воздействию 
рабочей среды. 

· 
В насадочнь�х абсорберах орошающую жидкость (абс9рбе�п) равномерно 

распределяют по сечению аппарата с помощью различнь�х оросителей З (на рис. 
1 1 . 5  показан простейший - выполненный в виде части сферы с отверстиями и 
работающий по принципу душа). Однако, как отмечалось в гл. 10 ,  одним из 
недостатков насадочнь�х абсорберов является неравномерность стекания жид­
кости по сечению колонны, обусловленная пристеночным эффектом. По мере 
движения вниз по аппарату эrа неравномерность усиливаеrся (рис. 1 1 .6), и из-за 
малоrо потока жидкосm в приосевь�х зонах эффеIСIИВность абсорбера замеmо ухуд­
шаеrся. Для уменьшения поперечной неравномерносm потока ЖЮIКОСТИ насщхку 
заrружают слоями 2 (на рис. 1 1 .5  их два), а в промежутках между ними размещают 
перераспределительные устройства 5, которые собираюr жидкость к центру и обеспе­
чиваюr более равномерное орошение насадки по сечению armapani. 

Простейшим распределите11ем жидкости является собирающий конус 5, по­
казанный на рис. 1 1 .5 .  Степень выравнивания орошения по сечению аппарата в 
этом случае невелика. Более равномерное перераспределение жидкости достита-

• См" например, (5 ,  6, 8 ) . 
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3 Puc. 1 1. 7. Распреде.Jiительная тарелка: 
1 - тарелка, 2 - патрубок, 3 - прорези 

в патрубке 

ется с помощью распределительных 

z тарелок 1 (рис. 1 1 .7), в которых жид­
кость, стекая по всем патрубкам 2, 
равномерно орошает практически всю 
насадку. Для включения в работу всех 
патрубков и создания Wiенки по всему 

лL _-11 их внутреннему периметру в них де­
лают вертикальные прорези J. В отсуr­
ствие этих прорезей: 

- возможно "отключение" от ра­
боты части патрубков, верхние срезы 
которых вЬШiе, нежели у других (или 
при не строго горизонтальном поло­
жении тарелки); 

- не будет устойчивого Wiеночно­
го стекания жидкости по всему внутреннему периметру патрубков, что также 
приведет к некоторому ухудшению равномерности орошения, а значит, к сни­
жению эффективности работы абсорбера. 

Насадку с размером элементов до 50 мм заrружают в абсорбер навалом. Вы­
сота слоя насадки в каждой секции обычно равна 4 - 5 диаметрам колонны, но 
не более 2 - 3 м. Расстояние между слоями насадки опреде.i�яется конструкцией 
распределительного устройства. 

Отличительной особенностью работы насадочных колонн с заrрузкой эле­
ментов насадки навалом яаляется образование застойных зон - с неподвижной 
(малоподвижной) жидкостью в местах более Wiотной упаковки насадки. 

Кольца Рашига, Памя, с перегороiJк.ой и друmе размером более 50 мм иногда 
размещают правильными рядами со смещением их в соседних рядах; такое рас­
положение элементов насадки называется регулярным. К регулярным насадкам 
относятся также хордовая и блочная. 

Хордовая насаiJк.а (см. рис. 10 .3, б) состоит из поставленных на ребро досок /, 
скреWiенных шrырями 2 и образующих решетку. Решетки укладывают одна на 
друтую с поворотом на 90° (как показано на рисунке) или на 45°. Такая кон­
струкция позволяет организовать достаточно равномерное IUiеночное течение по 
всем элементам насадки. Таким образом, насадочные абсорберы с хордовой 
насадкой вполне можно отнести к Wiеночным аппаратам с организованным 
течением Wiенки, что еще раз свидетельствует об условности классификации. 
Хордовую насадку изготавливают из rрафита, IUiacтмacc, металла и чаще всего -
из дерева, пропитанного специальными растворами, препятствующими его бы­
строму гниению. Во избежание значительного давления на нижние решетки 
укладку насадки производят ярусами (по 15 - 20 решеТок в каждом). 

Блочная насаiJк.а (рис. 1 1 .8) состоит из IUiастмассовых или керамических бло­
ков, укладываемых регулярно - рядами. Отсуrствие специальных устройств для 
распределения жидкости в каждом ниже.лежащем ряду приводит к значительной 
неравномерности орошения и низкой ее эффективности. Блочную насадку при­
меняют при больших скоростях газового потока и невысоких требованиях к 
очистке газовой смеси. 

Для обеспечения высокой эффективности абсорберов требуются насадки с 
большой удельной поверхностью (м2/м3) .  Последняя может бьrrь существенно 
увеличена при использовании элементов насадки малых размеров. Однако из-за 
повышенного гидравлического сопротивления абсорбера с такой насадкой газо­
вому потоку существенно возрастают затраты энергии на дуrье. Поэтому про­
блема создания насадки, обладающей высокой эффективностью при низком rи-
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а б 
Рис. 11.8. Блочная насадка 

а б 
р 

Рис. 11 .9. Насадка высокой эффективности при низком mдраалическом сопро­
тивлении: 

а - розетхи Теллера, б - сетчатая насl\дlСа "Спрейnак" (h и р - хараrrерные размеры 
насацхи) 
драRЛИЧеском сопротивлении, и впредь будет оставаться аlСl)'алъной. К числу 
таких насадок оnюсятся проволочные спирали (например, диаметром 30 мм из 
проволоки тотциной 3 мм и расстоянием ме:жцу спиралями 5 мм), розетки 
Теллера (рис. 1 1 .9 ,  а) и металлические се�чатые насадки, в частности насадка 
"Спрейпак" (рис. 1 1 .9, б). 

1 1 .2.2. Барботажные абсорберы 

Среди барботажных простейшими являются абсорберы со сплошным барбо­
тажным слоем (рис. 1 1 . 10, а) . Здесь газ, проходя через распределительную ре­
шетку 1, дробится на пузырьки, которые поднимаются в слое жидкости. Недо­
статком этих аппаратов является интенсивная циркуляция жидкости (см. разд. 
5 .3 .2) в вертикальном направлении (продольное перемешивание), приводящая к 
снижению движущей силы процесса массообмена (подробнее - см. разд. 8.2). 
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Рис. 11. 1 О. Барботажные абсорберы: 

б 

а - проrивоточный односекционный, б - проrивоточный секционированный; 
1 - решепса (тареmса), 2 - переливная труба, J - rазовый слой; 
1 - заrрязненный rаз, /l - очищенный rаз, lll - свежий абсорбент, lV - отработан­

ный абсорбент 

Вредное влияние продольного перемешивания уменьшают путем секциониро­
вания аппарата (рис. 1 1 . 10, б) тарелхами 1, обеспечивая небольшую высоту бар­
ботажного слоя в отдельной секции. При этом пузырьки rаза собираются под 
каждой тарелкой, образуя сплошную газовую фазу J. Давление в газовой фазе 
должно бьпъ достаточным, чтобы газ барботировал через слой жидкости на 
расположенной вьпuе тарелке. Жидкость уходит с тарелки либо через те же 
отверстия, что и газ, либо (что бывает чаще) через переливные трубы 2 круглого 
или иного сечения, устанавливаемые внутри абсорбера (как показано на рисун­
ке) или вне его. 

Последний вариант применяют при необходимости промежуточного охлаж­
дения жидкости (абсорбента) или по другим причинам . С целью понижения 
температуры в абсорбере охлаждать следует именно жидкос'rь, а не газ, так как 
коэффициент теплоотдачи от жидкости к теплопередающей поверхности на 
один-два порядка выше, чем от rаза. Следовательно, для отвода теплоты абсорб­
ции необходимая поверхность теплообмена в случае охлаждения жидкости на­
много меньше, чем при охлаждении rаза. 
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Некоторые (основные) конструкции 
тарелок рассмотрены в разд. 10. 1 . 3  (см. 
рис. 10 .3) .  КПД таких тарелок при про­
ведении большинства абсорбционных 
процессов крайне низок - на уровне 5 

Рис. 11. 1 1. Схема колпачково-ситчатой 
тарелки: 1 - патрубок, 2 - колпачок, J - ситча­
тый элемент тареmси 



Рис. 1 1. 12. Абсорбер с псевдоожиженной шаро­
вой насадкой: 

1 - опорные �шепси, 2 - оrранич:ительная ре­
шетка, З - шаровая насадJСа, 4 - распределитель 
жидкосrи; 

J - заrрязненный rаз, lI - очищенный rаз, /11 �11�'1..f==*===fr� - свежкй абсорбенr, IV - отработанный абсорбенr -

- 10% . Это можно объяснить малой пропуск­
ной способностью (kxF или kyF) процесса 
массопередачи: оrраниченные поверхности 
массопередачи F и невысокие скорости массо­
передачи /сх, ky. Дело в том, что из-за большой 
разницы в IШотностях жидкости и rзза время 
прохождения rззовым пузырьком слоя жид­
кости мал6 (по сравнению с временем про­
хождения капель одной жидкости в другой -
при проведении процессов экстракции). 
Вследствие малого времени контактирования 
жидкости и пузырей rзза, а т-.tкже оrраничен­
ной массообменной поверхности всех пузырей 
F количество передаваемого из фазы в фазу 
вещества мало по сравнению с возможным при 
достижении равновесия (F -+ оо или ,; -+ оо) . 

Для увеличения поверхности кокrактирования F используют тарелки с двух­
кратным дисперmрованием rззового потока, на.пример хоJJПачхово-СИ1'181Wе 
тарелхи (рис. 1 1 . 1 1) .  Здесь rззовый поток проходит через патрубки 1 и, выходя 
из-под коJDiачка 2, барботирует в слой жидкости. Образовавшиеся при этом 
пузыри затем дополиительно дисперmруются при прохождении через ситчатые 
элементы З тарелки. Однако даже Д11Я таких комбинированных тарелок с увели­
ченной и обноменной (при допОJU1ительном дисперmровании) поверхностью 
массопередачи КПД редко достигает 20%. Поэтому Д11Я абсорбции чаще, чем в 
случае друmх массообменных процессов, испОЛЪ3уюТ IШеночные (насадочные) 
аппараты с развитой поверхностью контакта фаз. Однако оrраниченные (из-за 
уноса капель и захлебывания) скорости газа в противоточных насадочных аппа­
ратах предопределяют невысокие значения коэффициентов массоотдачи в rззо­
вой фазе и, следовательно, коэффициекrов массопередачи. 

Весьма эффективным и сравнительно простым яRТIЯется тарельчатый абсор­
бер с псе�щоожижеиной насадкой на тарелках (рис. 1 1 . 12). В качестве насадки, 
помещаемой на опорные решетки 1, используют тела различной формы (чаще 
всего - шаровые) с кажущейся IШотностью Рк. меньшей IШотности жидкости р. 
Насадку (шары диаметром от 10 до 30 мм - полые или сIШошные) изготаRТIИ­
вают из полиэтилена, полипропилена и друmх полимеров, а также из металла 
или резины. При скоростях r.tзa, превышающих некоторое критическое значе­
ние, на тарелках образуется слой жидкости, а насадка переходит в псевдоожи­
женное состояние. С ростом скорости газа высота слоя насадки и, следователь­
но, порозность слоя увеличиваются. При интенсивном перемешивании насадки 
хорошо перемешивается и жидкость на тарелке. Это уменьшает поперечную не­
равномерность потока жидкости и увеличивает эффективность аппарата. 

Образующиеся и подхватьmаемые rззовым потоком капли жидкости в значи­
тельной степени уламиваются смоченными псевдоожиженными шарами и вновь 
возвращаются в слой жидкости при попадании шаров в нижнюю часть секции, 
оrраниченной двумя соседними тарелками. Для предотвращения уноса шаров из 
самой верхней секции устаноалена оrраничительная решетка 2 (см . рис. 1 1 . 12) .  
Все это позволяет работать при повЬШiенных ( в  сравнении с насадочными аппа­
ратами, у которых скорость rзза оrраничена скоростью захлебывания неподвиж-
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Рис. 11. 1 З. Эмульгсtционный насадочный аб­
сорбер: 

1 - опорная решетка, 2 - насадJСа, З - rидрав­
лический затвор, 4 - распределитель JIСИдКОСТИ; 

1 - загрязненный rаэ, /1 - очищенный rаэ, 111 -
свеJIСНЙ абсорбеш, JV - отрабоrанный абсорбеш 

ной насадки) скоростях газового потока. Рабо­
чая скорость газа достигает здесь 4-5 м/с при 
ruюnюстях орошения до 0,05 м3/(м2 . с) . 

Переток жидкости с тарелки на тарелку 
происходит здесь через те же отверстия, через 
которые проходит и газ . 

Достоинствами этих аппаратов являются: 
- высокая эффективность (КПД) одной 

ступени за счет развитой поверхности массо­
обмена (это поверхность менок на шарах и 
поверхность капель) и высоких значений 
коэффициентов массоотдачи вс.ледствие малых 
толщин жидкостной пленки и поrраничного 
слоя со стороны газа при больших скоростях 
газового потока. Высоким КПД способствует 
также отсутствие поперечной неравномерности 

за счет хорошего перемешивания жидкости по объему секции (как в виде ме­
нок жидкости на элементах подви:жной насадки, движущихся в различных на­
правлениях, так и в виде капе.ль, брызг); 

- увеличение иигенсивности абсорберов: в 4-6 раз по газовому потоку и 
еще больше - по жидкостному; 

- возможность работы с заrрязненными :жидкостями и газами. 
Один из главных недостатков этих аппаратов - выравнивание концентраций 

в продольном направлении и уменьшение за счет этого средней движущей силы 
процесса массопередачи (см. разд. 8.2 и 10.8) .  Эффективным средством борьбы с 
продольным перемешиванием является секционирование аппарата - на рис. 
1 1 . 1 2  показан трехсекционный абсорбер. 

Более сложным по поддержанию устойчивого режима работы является наса­
дочный эмул•rациониwй абсорбер (рис. 1 1 . 1 3) .  Это насадочный абсорбер, рабо­
тающий в режиме эмульгирования, т.е. в начале его захлебывания - с поддержа­
нием в нем постоянного объема жидкости с помощью гидравлического затвора. 
По механизму взаимодействия фаз такой абсорбер относится к числу барботаж­
ных, хотя по конструктивным признакам является типичным насадочным. 

1 1 .2.3. Распылительвь1е абсорберы 

В простейших распылительных абсорберах восходящий поток газа движется 
навстречу абсорбенту, распыленному в виде мелких капель. Распыление 
(диспергирование) производится чаще всего механическими форсунками -
такие абсорберы получили название форсуночнwх. Форсуночные абсорберы 
работают при небольших скоростях газа ( 1  - 1 , 5  м/с) и плотностях орошения не 
ниже 0,003 м3/(м2 · с) . Несмотря на простоту устройства и низкую стоимость, 
небольшое гидравлическое сопротивление и возможность работы с загрязнен­
ными газами, форсуночные абсорберы имеют оrраниченное применение из-за 
низкой эффективности. Этот недостаток вызван ииrенсивным продольным 
перемешиванием в обеих фазах и уменьшением вследствие этого движущей силы 
процесса. Некоторое увеличение эффективности достигается при повышении 
скорости газа до 5 м/с и плотности орошения до 0,0 1 - 0,0 15  м3/(м2 · с) , но при 
этом заметно увеличивается унос газом капель жидкости. 
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а б 

Рис. 1 1. 14. Абсорберы Вентури: 
а - односrупенчатый абсорбер с пленочным вводом жид1юсrи, б - сrупенчато-противо­

точиый абсорбер с эжеJЩИеЙ JIСИДКосrи; 
1 - конфузор, 2 - rорлоВJП1а, З - диффузор, 4 - сепарационное пространсrво, 5 -

цирку11ЯШ1онная труба в одной сrупени, 6 - переливная труба (от сrупени к сrупени), 7 -
брызrоотбойних, 8 - корпус аппарата; 

/ - вход rаза, // - выход rаза, /J/ - вход JКИДКОСТИ, /У - выход JКИДКОСТИ 

Более эффе�сrивны абсорберw ВеlП)'ри, встречающиеся в различных конструк­
тивных вариантах (рис. 1 1 . 14), но при обязательном прямотоке жидкости и газа 
в конфузоре-диффузоре. 

На рис. 1 1 . 14, а представлен одноступенчатый абсорбер Вентури с пленоч­
ным вводом жидкости. Жидкостная пленка в горловине дисперrируется газовым 
потоком /, движущимся здесь с большой скоростью (более 20 - 30 м/с) . Разде­
ление газа и жидкости происходит в сепарационном пространстве 4. Обладая 
высокой производительностью, такие абсорберы имеют оrраниченную массооб­
менную способность, обусловленную прямотоком фаз. 

Применение ступенчатого противотока в абсорбере Вентури (при сохранении 
прямотока газа и жидкости в одной ступени) возможно при эжекции жидкости 
(рис. 1 1 . 14 ,  б). Здесь газ, проходя в каждой секции по узкой щели между по­
верхностью жидкости и нижним обрезом конфузора 1, увлекает за собой жид­
костную пленку. Последняя, как и в предыдущем случае, в горловине 2 дробится 
газовым потоком на мелкие капли, создавая развитую поверхность массопереда­
чи. Организация противотока жидкой и газовой фаз между секциями 
(ступенями) дает возможность увеличить массообменную способность в сравне­
нии с прямотоком за счет повышения движущей силы процесса. 

С другими конструкциями распьтительных и иных абсорберов можно 
ознакомиться в специальной литературе по абсорбции•. 

• См. ( 1 ,  10 1 .  
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1 1 .З. ФАЗОВОЕ РАВНОВЕСИЕ 
В СИСТЕМЕ ГАЗ-ЖИДКОСТЬ 

1 1 .З . 1 .  Фазовое равновесие при физической абсорбции 

В процессах физической абсорбции участвуют как минимум 
три компонента: два вещества-носителя (газ и жидкость) и 
компонент, переходящий из одной фазы в друrую. Система из 
двух фаз (ф = 2) при общем числе компонентов к = 3 согласно 
правилу фаз ( 1 0 . 1 )  имеет применительно к равновесному со­
стоянию три степени свободы: <р = к - ф + 2 = 3 - 2 + 2 = 3 .  
При полной нерастворимости инерта в абсорбенте и малой 
летучести последнего (когда можно пренебречь его содержани­
ем в газовой фазе) составы фаз будуr полностью характеризо­
ваться концентрациями поглощаемого компонента в каждой 
из фаз :  х (кг П К  /кг А) - в жидкой фазе и у (кг ПК /кг ГН) 
- в газовой фазе. Параметрами равновесного состояния си­
стемы также являются температура и давление, при котором 
находится эта система. 

Таким образом, общее число переменных равновесной си­
стемы равно 4. При <р = 3 три переменные мoryr быть выбраны 
произвольно - соответственно условиям технологического 
процесса, а четвертая будет зависимой. Например, можно про­
извольно выбрать температуру и давление, а также концентра­
цию П К  в жидкости (х) . Тогда для такой системы равновесная 
концентрация этого компонента в газовой фазе (у Р) будет 
вполне определенной . При другой концентраnии ПК в жид­
кости (х ') в равновесной системе другой будет и концентрация 
у 'Р, при х" будет у "Р и т.д .  Такая зависимость у от х при опре­
деленных температуре и давлении называется равновесной, в 
геометрической интерпретации - линией равновесия, или кри­
вой равновесия (рис . 1 1 . 1 5) .  

Пусть некая точка А (рис . 1 1 . 1 5 ,  а) (с  концентрациями П К  в 
фазах х и у), характеризующая рабочее (неравновесное) состоя­
ние контактирующих фаз, лежит выше линии равновесия; тог­
да при приближении системы к равновесию (по стрелке J) 
концентрация поглощаемого компонента в газовой фазе будет 
уменьшаться, а в жидкой - увеличиваться. Такой характер 
изменения концентраций ПК в фазах отвечает именно процес­
су абсорбции. Эго означает, что все точки, лежащие выше и 
левее линии равновесия , составляют область абсорбции. Пусть 
теперь рабочее состояние системы характеризуется точкой D 
(концентрации х' и у') ,  расположенной ниже линии равнове­
сия .  Здесь, наоборот, при стремлении (по стрелке 2) к равно­
весному состоянию происходит уменьшение концентрации 
поглощаемого компонента в жидкой фазе и уве-!Jичение его - в 
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Область P=const у t=const 
абсорбции t 1 
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Область 
десорбции 

х х' хР • 1 хР t х 

а 6 
Рис. 11. 15. Диаграммы фазовоrо равновесия газ-жидкость: 

а - при р = const, б - при t - const 

газовой, т.е. идет процесс десорбции. Рабочая область, распо­
ложенная ниже и правее равновесной линии, называется об­
ластью десорбции. 

Приведенная на рис . 1 1 . 1 5  кривая 3 харакгеризует равновес­
ные концентрации в фазах при некоторой постоянной темпе­
ратуре t, отсюда еще одно название этой кривой - изотерма 
абсорбции. Если температуру системы t изменить до t1 , то 
прежней концентрации ПК в жидкости х будет соответствовать 
новое значение у1Р, величине х' - значение у1 'Р и т.д .  При этом 
с увеличением температуры (t1 > t) растворимость поглощае­
мого компонента (газа) в жидкости, как правило, понижается: 

xfi < xf при одной и той же концентрации ПК в газовой фазе . 

Именно этим объясняется необходимость проведения процесса 
абсорбции при пониженной температуре (см . разд . 1 1 . 1 ) - в 
таких условиях абсорбент обладает большей . поглотительной 
способностью, а значит, его расход при прочих равных услови­
ях будет меньше . При десорбции же с целью более полного 
выделения поглощаемого компонента из жидкой фазы необхо­
димо повышать температуру процесса (см.  схему на рис . 1 1 . 1 ) .  

Если точка, харакrеризующая рабочее состояние системы,  
лежит меЖду двумя изотермами 3 и 4, например точка Е (см. 
рис . 1 1 . 1 5 ,  а) ,  то в такой системе будет происходить абсорб­
ция - при температуре t (область абсорбции при изотерме 3) 
или десорбция - при температуре t1 (область десорбции при 
изотерме 4). Поэтому" воздействуя на температуру системы, 
можно изменять направление процесса "абсорбция-десорб­
ция" .  
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Рассмотрим теперь влияние полного давления р в системе 
газ-жидкость на равновесное распределение компонента меж­
ду фазами . Для газовой фазы, состоящей из ПК и ГН и близ­
кой по свойствам к идеальному газу, применимо уравнение 
состояния идеального газа (4 . 1 ) .  Напишем его отдельно для П К  
и для всей газовой смеси, содержащей nпх молей ПК в nсм мо­
лях смеси при температуре Т и объеме V: 

РпхV = nпxRy T, pV = ncмRyT, 
где Рпк - парциальное давление поглощаемого компонента. 

Поделим одно уравнение на другое: 

Рпх nпк = 
Р nсм 

Обозначив мольную концентрацию поглощаемого компо­
нента в газовой фазе nmr/ncм = у, имеем: 

Рпх 
у = - . 

р 

Отсюда следует, что для газовой фазы: 
- при постоянном поmюм давлении р равнозначно использо­

вание мольной концентрации у и парциального давления П К  Рпх.; - при постоянной концентрации у парциальное давление 
ПК Упх изменяется пропорционально полному давлению р, т.е . 
Рпк = УР· 

В рабочем диапазоне изменения концентраций равновесная 
зависимость Рпх от мольной доли компонента в жидкой фазе х 
может быть линейной; тогда говорят, что система подчиняется 
закону Генри (как правило, это бывает при не очень высоких 
значениях х) : 

Рпк = Ех, ( 1 1 . 1 ) 
где Е - константа Генри. 

Разделим левую и правую части равенства ( 1 1 . 1 ) на р: 
Рпк Е -- = у = - х ; 

р р 

обозначив Е/р = т - коэффициент распределения П К  между 
газовой и жидкой фазами, получим: 

т = (�) Р 
. ( 1 1 .  la) 

Для систем, подчиняющихся закону Генри, отношение рав­
новесных концентраций ПК в газовой и жидкой фазах не зави­
сит от уровня концентраций . 
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Уравнение ( 1 1 . la) часто записывают в виде 
у Р = mx, ( 1 1 . lб) 

подразумевая, что любому содержанию ПК в жидкости (х) со­
ответствует определенная равновесная (уР) концентрация ПК в 
газовой фазе . 

Иногда удобнее зависимость ( 1 1 .  la) представить в виде 

хР = у/т, ( 1 1 . lв) 
где хР - концентрация ПК в жидкости, находящейся в равновесии с газовой 
фазой (конuенч>аuия П К  в ней равна у). 

Из приведенных зависимостей следует, что при постоянном 
значении концентрации ПК в жидкой фазе (например, при 
х = хз на рис . 1 1 . 1 5 ,6) равновесная концентрация ПК в газовой 
фазе уменьшается (у1 Р < У2Р < у3Р) при увеличении давления (pl > Р2 > р3) .  Кривые равновесия (при отклонении системы от 
закона Генри) при постоянной температуре t и различных дав­
лениях (р1 > Р2 > Рз) показаны на рис .  1 1 . 1 5 ,  б (при х � хз от­
резки кривых можно считать прямыми) .  

При неизменной концентрации ПК в газовой фазе его рас­
творимость в жидкости с повышением давления увеличивается 
(х1 > х2 > хз при Р1 > Р2 > р3) . Поэтому абсорбцию (см . рис . 
1 1 . 1 ) выгодно проводить при повышенном давлении, а десорб­
цию - при пониженном (при атмосферном или под вакуумом) .  
Работу проводят под вакуумом в том случае, если десорбция 
при атмосферном давлении - недостаточно полная . При по­
нижении давления газовой смеси в газовых турбинах высво­
боЖдаемую энергию используют либо для последующей подачи 
регенерированного абсорбента (JJJ на рис . 1 1 . 1 ) в колонну под 
давлением, либо на другие НУЖдЫ. 

Равновесные зависимости строят, как пра�ило, на основе 
опытных данных. Если распределение ПК меЖду фазами под­
чиняется закону Генри, то по формулам ( 1 1 . 1 ) возможен ана­
литичесЮ1й расчет равновесных концентраций ПК в фазах. 

В случае многокомпонентных идеальных (подчиняющихся за­
кону Генри) газовых смесей равновесное распределение каЖдо­
го поглощаемого компонента меЖду фазами также может быть 
рассчитано аналитически по формулам ( 1 1 . 1 ) .  

В случае многокомпонентных реальных газовых смесей рас­
пределение каЖдого поглощаемого компонента меЖду фазами 
зависит от содержания в системе других поглощаемых компо­
нентов, т.е. происходит искривление линий равновесия. Ана­
литичесЮIЙ расчет равновесных концентраций отдельных ком­
понентов в фазах становится затруднительным, а порой - не­
возможным. Тогда равновесные зависимости устанавливаются 
опытным путем. 
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1 1 .З.2. Фазовое равновесие при абсорбции, 
сопровождаемой химической реакцией 

При протекании необратимой химической реакции между 
поглощаемым компонентом и абсорбентом (или его активной 
частью) для равновесного состояния характерно нулевое содер­
жание компонента в газовой фазе (линия 1 на рис . 1 1 . 1 6) - до 
тех пор, пока количество поглощаемого компонента меньше 
требуемого по стехиометрии количества поглотителя. При пол­
ном связывании поглотителя (или его активной части) погло­
щаемый компонент будет распределяться между фазами, как и 
в случае физической абсорбции, в соответствии с линиями 
равновесия . 

Для обратимой химической реакции между поглощаемым 
компонентом и абсорбентом (или его активной частью) содер­
жание компонента в газовой фазе (уобр) определяется констан­
той равновесия химической реакции, а при его избытке он 
также будет перераспределяться между фазами по законам фи­
зической абсорбции (линия 2 на рис . 1 1 . 16) .  

Наличие горизонтального участка на линии · равновесия по­

у 

х 

зволяет использовать хемосорбцию для 
глубокой очистки газа-носителя от 
поглощаемого компонента. В случае 
необратимой химической реакции та­
кая очистка может быть практически 

. полной. 

Рис. 11. 16. Линии равновесия rаз-жидкость в 
случае хемосорбции:  

1 - необратимая реакция, 2 - обратимая реакция 

1 1 .З.З. Фазовое равновесие в некоторых специальных случаях 

К числу таких случаев отнесем равновесие при ощугимой 
летучести абсорбента, а также при некоторой (тоже ощугимой) 
растворимости газа-носителя в абсорбенте. В обоих случаях по 
крайней мере одна из фаз будет содержать все три компонента: 
ГН , П К  и А. Составы таких смесей представляют в треуголь­
ной диаграмме (о ее свойствах см. разд. 10 .2 .3) .  

Применительно к процессу абсорбции в вершинах треуголь­
ника (чистые компоненты) расположим ГН, ПК и А. Тогда 
бинарные газовые смеси (ГН + ПК) ,  в том числе и исходная 
газовая смесь, лежат на стороне ГН-ПК треугольника, а би­
нарные жидкие (ПК+А) - на стороне ПК-А. Здесь абсолют­
ные концентрации отдельных компонентов характеризуются 
длинами перпендикуляров, опущенных из точек соответствую­
щих смесей на стороны треугольника, или отрезками на сторо­
нах треугольника (см.  разд . 1 0 .2 .3) .  
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Рис. 1 1. 1 7. Треугольные диаграммы фазового равновесия : 
а - ГН нерастворим в абсорбенrе А, абсорбенr нелетуч: б - ГН нерастворим в абсор ­

бенrе, летучий абсорбенr; в - ГН частично растворим в абсорбенrе, абсорбенr нелетуч; г -
ГН частично растворим в абсорбенrе, летучий абсорбенr 

При абсолютной нерастворимости ГН в абсорбенте и нелету­
чести абсорбента А их смесь (любая точка на линии ГН-А) 
разделяется на чистый газ-носитель ГН и чистый абсорбент А. 
Введенный в систему поглощаемый компонент распределяется 
между газовой и жидкой фазами, образуя равновесные бинар­
ные смеси,  лежащие на сторонах ГН- П К  (газовая фаза) и 
П К-А (жидкая фаза) . В треугольной диаграмме равновесие 
таких смесей может быть представлено семейством нод, соеди­
няющих равновесные составы фаз при фиксированных темпе­
ратуре и давлении (рис . 1 1 . 1 7 ,  а) . Здесь точка Е соответствует 
максимальной растворимости П К  в абсорбенте А в реальных 
условиях. При увеличении растворимости (в результате повы­
шения давления ,  понижения температуры) точка Е смещается 
в сторону П К. 

В отсуrствие тройных смесей (простейший случай) равновесие таких систем 
проще и удобнее представлять в диаграмме у-х, что и бьuю сделано в разд. 
1 1 . 3 . 1 .  Кстати, диаграмму у-х можно рассматривать как частный случай тре­
угольной диаграммы с прямым углом между сторонами П К-ГН и ПК-А (при 
переходе к относительным концентрациям). 

Рассмотрим последовательно возможные варианты диаграмм 
фазового равновесия . 

При ощутимой летучести абсорбента, когда содержание его 
паров в газовой фазе сопоставимо с содержанием других ком­
понентов, составы газовой фазы будут характеризоваться точ­
ками на линии ОС (рис . 1 1 . 1 7 ,6) .  Здесь отрезок ГН-0 характе­
ризует содержание паров абсорбента в газе-носителе , а 
отрезок П К-С - содержание паров абсорбента в поглощае­
мом компоненте (газе) . При этом точки О и С отвечают насы­
щению парами абсорбента газа-носителя и газа-поглощаемого 
компонента соответственно.  Ноды, соединяющие в этом случае 
равновесные составы газовой и жидкой фаз , заканчиваются на 
линии ОС. Область ГН- П К-С-0 на рис . 1 1 . 1 7 ,  б - это об­
ласть гомогенной газовой смеси.  Область COAJ::C гетероген-
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ная область, все точ.ки которой при расслаивании даюr две равно­
весные фазы: газовую на линии СО и жидкую - на линии ЕА. 

При частичной растворимости газа-носителя в нелетучем аб­
сорбенте в равновесном треугольнике существует область рас­
творов ПК и ГН (и их смесей) вблизи вершины А (рис . 
1 1 . 17 ,  в) . Здесь ноды "упираются" в линию FE, отвечающую 
трехкомпонентным смесям в жидкой фазе. Отрезок FA харак­
теризует максимальную растворимость газа-носителя в абсор­
бенте (при фиксированных температуре и давлении), а область 
FEA является областью гомогенных растворов. 

При частичной растворимости газа-носителя в летучем аб­
сорбенте (наиболее общий случай) ноды, соединяющие равно­
весные составы газовой и жидкой фаз, ограничены линиями 
ОС и FE (рис. 1 1 . 1 7 ,  г) . Любой точке У состава газовой фазы 
отвечает равновесная точка Х состава жидкой фазы, лежащая на 
другом конце ноды, проходящей через точку У: Любая тройная 
смесь компонентов, характеризуемая точкой в гетерогенной 
области OCEF (это может быть механическая смесь всех трех 
компонентов), разделяется на две тройные смеси - газовую и 
жидкую фазы. При достаточно интенсивном контактировании фаз 
разделение происходиг по ноде, т.е. с образованием равновесных 
составов. Так, гетерогенная смесь состава М1 разделяется (по пра­
вилу рычага, разумеется, - см. разд. 10.2.4) на газовую смесь со­
става У1 и раствор ПК и ГН в абсорбенте состава Х1 . 

Представленные на рис .  1 1 . 1 7  диаграммы фазового равнове­
сия являются изотермами-изобарами, т.е. относятся к конкрет­
ным температуре и давлению. При повышении температуры 
летучесть абсорбента увеличивается, и кривая ОС смещается 
вправо. Растворимость газа-носителя в абсорбенте при возрас­
тании температуры понижается, и ,  следовательно, кривая FE 
также смещается вправо. Соответственно, при понижении тем­
пературы кривые ОС и FE смещаюrся влево, и при некоторой 
температуре tнл кривая ОС совпадает со стороной ГН-ПК тре­
угольника; летучесть абсорбента в этом случае пренебрежимо ма­
ла, т.е. его можно с•nrгать практически нелетучим. С ростом пол­
ного давления р в системе летучесть абсорбента уменьшается. По­
этому при увеличении р линия ОС приближается к стороне ГН­
ПК треугольника; при этом линия FE также смещается влево, так 
как растворимость ГН в абсорбенте (точка F) и ПК в абсорбенте 
(точка Е) увеличиваются при повышении давления.  

1 1 .4. ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ АБСОРБЕРОВ 

Технологический расчет абсорбера конкретизируется в зави­
симости от постановки задачи. В наиболее часто встре­
чающихся в инженерной практике задачах проектирования он 
обычно включает расчет необходимого расхода абсорбента и 
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геометрических размеров абсорбера (высоты, диаметра и т.п .) ,  
при которых обеспечиваются необходимая степень разделения 
газовой смеси и заданная производительность по газовой фазе 
или по поглощаемому компоненту. Реже технолОiу приходится 
решать задачу эксплуатации, когда для абсорбера известных 
размеров с конкретными внутренними контактирующими уст­
ройствами требуется определить конечную концентрацию по­
глощаемого компонента в газовой смеси при известных пото­ках фаз и их начальных составах. 

Методы решения обеих задач (проектирования и эксплуата­
ции) для массообменных процессов класса 3(2-2) 1 - для раз­
личных схем движения потока (противоток, прямоток, пере­
крестный ток по ступеням) с идеальным перемешиванием 
фаз или в режиме идеального вытеснения в каждой ступенц, 
а также с непрерывным контактом фаз - подробно изложены в 
гл. 10 .  Именно к таким процессам относится абсорбция неле­
тучим поглотителем при отсутствии растворимости в нем га­

за-носителя . В настоящей главе отметим лишь некоторые осо­
бенности расчета процессов абсорбции, связанные :  

- с выделением теплоты при абсорбции (неизотермическая 
абсорбция) ;  

- с летучестью поглотителя, т .е .  частичным переходом его в 
газовую фазу; 

- с протеканием химической реакции между поглощаемым 
компонентом и абсорбентом; 

- с поглощением нескольких компонентов из газовой сме­
си. 

Предварительно рассмотрим общие подходы (для всех слу­
чаев абсорбции) к определению основных размеров аппаратов: 
его поперечного сечения (диаметра - в случае колонных аппа­
ратов) и высоты. 

Будем рассчитывать абсорберы непрерывного действия, так 
как периодические процессы абсорбции, как правило, малоэф­
фективны, труднее в управлении и поэтому драктически не 
используются в промышленности. 

1 1 .4. 1 .  Поперечное сечение абсорбера 

Необходимую площадь поперечного сечения абсорбера не­
прерывного действия в задаче проектирования находят на 
основе уравнений расхода ( 1 . 1 7) ,  ( 1 . 1 8) по формуле ( 10 .30): 

G V 
!а = - = - ' ( 1 1 .2) 

pw w 

где G и V - массовый и объемный расходы той сплошной фазы, которая лими­
тирует пропускные способности абсорбера; w - скорость движения этой фазы в 
расчете на полное сечение аппарата. 
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В подавляющем большинстве случаев объемный расход га­
зовой фазы существенно больше, нежели жидкой, поскольку 
плотность газа на 2-3 порядка ниже, чем у жидкости . Поэтому 
поперечное сечение абсорберов рассчитывают по потоку V га­
зовой фазы. Очевидным исключением являются барботажные 
абсорберы со сплошной жидкой фазой (см. рис . 1 1 . 1 0) .  

Входящая в формулу ( 1 1 .2) рабочая скорость сплошной фазы 
должна выбираться из условий обеспечения оптимальных ре­
жимов работы с учетом направления движения фаз 
(противоток или прямоток) . 

При противоточном движении фаз скорость сплошной фазы 
должна быть несколько ниже критической Wкр' при которой 
нарушается или совсем прекращается противоток (переходя в 
прямоток) . Так, в пленочных аппаратах и в насадочных колоннах 
с противоточным движением фаз такой критической скоростью 
является "скорость захлебывания" Wзахл (см . разд. 10 . 1 .3) .  Ино­
гда максимальную скорость сплошной фазы ограничивают до­
пустимым уносом капель из аппарата. 

Максимальная скорость сплошной жидкой фазы в полых 
барботажных аппаратах (см.  рис. 1 1 . 1 0 ,  а - здесь также проти­
воток) ограничена скоростью подъема газовых пузырей в непо­
движной среде . При бОльших скоростях течения жидкой фазы 
газовые пузыри будуг захватываться жидкостным потоком. 

В тарельчатых барботажных аппаратах противоточного типа 
(см .  рис .  1 1 . 10 ,  б) максимальная рабочая скорость газовой фазы 
определяется допустимым уносом капель жидкости на распо­
ложенную выше тарелку. Напомним, что брызгоунос приводит 
к нарушению противотока и, следовательно, к уменьшению 
движущей силы процесса. 

Наоборот, в пленочных абсорберах с восходящим прямото­
ком, а также в распьmительных абсорберах с прямотоком в 
каждой ступени (см. рис . 1 1 . 14, а, б) скорость газа должна быть 
достаточной, чтобы при наличии жидкости газ увлекал ее за 
собой. 

При нисходящем прямотоке в пленочных и насадочных аб­
сорберах упомянугых ограничений в скорости газового потока 
не существует. Пракгически она лимитируется повышенным 
выносом капель жидкости и гидравлическим сопротивлением 
газовому потоку. 

Отметим,  что теоретический подход к определению крити­
ческих (граничных) скоростей пока возможен лишь в простей­
шем случае - для пленочных аппаратов с организованным 
течением пленки - на основе закономерностей течения жид­
ЮIХ пленок в присугствии газового потока• . 

• См. ,  например, ( 3 ) . 
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Во всех других случаях пользуются эмпиричесюtми зависи­
мостями· для критической скорости , учитывающими физиче­
сюtе свойства газа и жидкости, соотношения их потоков и ха­
рактеристиюt аппаратуры (в насадочных аппаратах - характе­
ристиюt насадюt) .  

В качестве примера приведем широко применяемую д11Я процессов абсорб­
ции и ректификации эмпирическую формулу д11Я определения расчетной (на 
сечение незаполненного аппарата) скорости Wзахл газа (пара) , соответствующей 
предельной нагрузке насадочного аппарата (началу захлебывания). Пусть Ен -
свободный объем (порозность) насадки" , Fуд - удельная поверхность насад­
ки•• , Pr и Рж - плотности газа (пара) и жидкости, µ"' - вя:жость жидкости, L и 
G - массовые расходы жидкости и газа (пара) . При принятьIХ обозначениях 
формула д11Я Wзахл имеет вид 

w�зFуд Pr µ�16 = A exp[-в(i=.) t/4 (ELJ t/8 ] ' 
!:Е н Рж G Рж 

причем все величины берутся в СИ; g - ускорение силы тяжести; А и В - ко­
эффициенть1 . 

Значения безразмерного коэффициента В во всех формулах, приводимьIХ в 
учебниках и справочной литературе, равны 4. Значения же размерного коэффи­
циента А различны д11Я разньIХ типов насадки: д11Я колец Рашиrа он почти в 2 
раза ниже, чем д11Я седел Берля . Кроме того, из-за нечеткости в терминологии 
при определении критической скорости приводятся различные значения этого 
коэффициента: А =  0 ,348 - д11Я скорости захлебывания и А = 0 ,397 - д11Я близ­
кой к ней скорости эмульгирования. Труднообъяснимым является понижение 
коэффициента А до 0 ,249 при прохождении пара (вместо газа) через слой оро­
шаемой насадки в случае ректификационных насадочных аппаратов (см . гл. 12) .  
Такие расхождения в значениях коэффициента А связаны, по-видимому, с не 
вполне обоснованным набором параметров в левой и правой частях приведенно­
го вьШiе уравнения и с ограниченной его точностью. Критическую скорость газа 
понимают или в аспекте целесообразного рабочего режима, или как предельно 
допустимую физически, выше которой начинается захлебывание аппарата. По­
этому при использовании различньIХ формул необходимо внимательно отслежи­
вать их назначение. 

При выборе рабочей скорости газа заметно ниже скорости 
захлебывания, во-первых, увеличится поперечное сечение ап­
парата согласно уравнению ( 1 1 .2) и,  во-вторых, снизится эф­
фективность массопередачи за счет уменьшения коэффициента 
массоотдачи в газовой фазе, зависящего от скорости движения 
газового потока относительно жидкостных пленок на элемен­
тах насадюt. Поэтому рабочую скорость газа в насадочных аб­
сорберах рекомендуется принимать достаточно близкой к ско­
рости захлебывания : 

w = (0 , 8  + О,?)wзахл· ( 1 1 .3 )  
' См. (3 ,  7 ,  8 ,  10  и др . ] .  
• •  Для принятого типоразмера насадки значения Е н  и Fуд приводятся, на­

пример, в ( 1 ,  6, 1 1 ) . 
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1 1 .4.2. Высота абсорберов с непрерывным контактом фаз 

При непрерывном контакте газа и жидкости высота рабочей 
зоны абсорбера Н зависит от необходимой поверхности массо­
обмена F. 

В условиях поверхностной задачи величина F определяется 
по количеству передаваемого вещества, скорости и движущей 
силе процесса массопередачи. Расчет F и Н основан на уравне-· 
нии ( 10 .22) . Обозначим (рис . 1 1 . 1 8 ,  а) : G - расход газовой 
фазы (по инертной ее части), кг ГН/с; L - расход чистого аб­
сорбента, кг А/с; Ун и Ук - начальная и конечная относитель­
ные концентрации поглощаемого компонента в газе, кг ПК/кг 
ГН; Хн и Хк - относительные концентрации поглощаемого 
компонента в исходном абсорбенте (в случае чистого абсорбен­
та Хн = О) и насыщенном (отработанном) . Поверхность массо­
передачи F условно представим в виде вертикальной линии, 
разделяющей газовую и жидкую фазы. 

Поток М компонента, переходящего за единицу времени из 
газовой фазы в жидкую , можно найти из ура�нений матери­
ального баланса по поглощаемому компоненту для контуров К1 
и К2: 

для контура К1 

для контура К2 

Gун - Gук - М = О, откуда 

М = G(ун - ук); 
Lx.. + М - Lхк = О, откуда 

М = L(Xx -- Хн) . 

( 1 1 .4) 

( 1 1 .4а) 

В гл. 10  показано, что при таком выражении расходов фаз (L и 
G неизменны по высоте абсорбера) и концеmраций уравнения 
рабочих mmий представляют собой прямые, проходящие: 

- через точки (Хн, ук) и (хк, Ун) - при противотоке фаз (как 
показано на рис . 1 1 . 1 8 ,6) ; 

- через точки (Хн, Ун) и (Хх., ук) - при прямотоке. 
(Подробнее - см. разд . 10 .7. 1 :  уравнения ( 1 0.23), ( 10 .24) и 

рис . 10 . 1 5  и 10 . 16 . )  
Согласно КФ-классификации рассматриваемый процесс аб­

сорбции относится к классу 3(2-2) 1 .  Полученные в гл . 10 фор­
мулы для расчета массообменных процессов класса 3 (2-2) 1 
полностью применимы к абсорбции нелетучиМ поглотителем. 
Так, поверхность массопередачи F может быть найдена по од­
ной из формул ( 10 .3 1 ) :  

м = ---
kуЛУср

' ( 1 1 .5) 

где kx и ky - коэффициенты массопередачи на языке фазы "х' и "у" соответ­
ственно; ЛХср и Луср - средние движущие силы процесса абсорбции также на 
языке соответствующей фазы. 
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Рис. 11. 18. К расчету противоточных абсорберов с непрерывным контакrом фаз: 

а - упрощеЮJая схема аппарата, б - диаrрамма у-х; 
1 - рабочая линия, 2 - ЛЮIИЯ равновесия 

Для общего случая физической абсорбции с кривой линией 
равновесия при противотоке фаз средние движущие силы ЛХср и 
Луср находят по формулам, аналогичным ( 10.29). Соответственно 

ДХСр = = Хк - Хн 
Хк dx 
J -

x хР - Х н 

ЛУср = _У�н�--У�к� = Ун - Ук 
Sy Ун dy 

( 1 1 .6) 

f р Ук у - у 

О физическом смысле чисел единиц переноса Sx и Sy (как об 
отношении пропускных способностей поверхностной и пото­
ковой стадий массообмена) и методах их расчета см. разд. 
10 .8 . 3 .  

Для частного случая абсорбции с прямой линией равновесия 
(т = const) среднюю движущую силу вычисляют как среднело­
гарифмическую величину из движущих сил на концах аппарата: 
лх1 и лх2 или Лу1 и ЛJ12. Применительно к противотоку спра­
ведливы формулы ( 10 .28); в рассматриваемом случае: лх1 = 
= xJ' - Хк = унfт - Хк; ЛХ2 = ХкР - Хн = укfт- Хн; Лу1 = Ун -

- У� = Ун - тхк; Лу2 = Ук - У� = Ук - тхн. 
Рассчитав необходимую поверхность массопередачи F наса­

дочных абсорберов, находят высоту слоя насадки: 

Н = � ( 1 1 .7) 
Руд/а 

' 

причем поперечное сечение абсорбера /а уже найдено по ( 1 1 .2) ;  
см. также разд. 1 1 .4 . 1 .  
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Для пленочных устройств в виде п параллельных труб, по 
внутренней поверхности которых течет пленка жидкости тол­
щиной 8, а вдоль оси движется газ, поверхность массопередачи 
F равна 

F = 1tn(dвн - 28)Н; 

отсюда может быть найдена высота труб Н 
В условиях потоковой (балансовой) задачи массопереноса ве­

личина поверхности F, а также высота рабочей зоны Н роли не 
играют. В этом случае Н выбирается либо из условий гидроди­
намики (приемлемое гидравлическое сопротивление абсорбе­
ра) , либо из условия обеспечения теплоотвода, либо из опыта 
проектирования и эксплуатации подобных абсорберов. Необхо­
димо лишь в ходе проектирования принять достаточные значе­
ния Н, чтобы задача оставалась потоковой. 

В с.лучае собственно меночных аппаратов (трубчатые, листовые) потоковая 
задача (поток поглощаемого компонента прямо пропорционален расходу абсор­
бента) реализуется тоща, коrда коэффициент массоотдачи в жидкой фазе Рх. 
(м/с) в несколько раз больше отношения Г /Н, где Г - nлотность орошения в 
м3/(м·с) .  Практически уже при f3x = 2(Г/Н) расчет по балансовым соотношениям 
дает ошибку не более 10% по сравнению с точным решением. При значениях Pxl 
/(Г /Н) > 2 скорость диффузии компонента в менке настолько велика, а время 
завершения диффузии настолько мало, что последним можно пренебречь по 
сравнению с продолжительностью стадии подвода вещества в абсорбер с газом 
или, что как раз xapaicrepнo для абсорбции,  отвода вещества из абсорбера с 
потоком абсорбента. 

Расчет высоты насадочных (и других абсорберов) по методу 
ВЕП (см.  разд . 10 . 8 .4) здесь также правомерен , причем для рас­
чета ВЕП тоже используются эмпирические соотношения, а 
подсчет числа единиц переноса Sx и Sy производится, как пра­
вило, графическим или численными методами. Заметим, что 
при равенстве углов наклона рабочей и равновесной (при 
т = const, естественно) линий, т.е. при их параллельности, 
числа единиц переноса Sx и Sy одинаковы и совпадают с чис­
лом теоретических тарелок. 

Весьма приближенным и не соответствующим физическим 
процессам в реальных пленочных абсорберах (подмена задачи!) 
является метод расчета абсорберов на основе высоты, эквива­
лентной теоретической ступени (ВЭТС). Величина последней 
находится по эмпирическим формулам, имеющим крайне 
ограниченную область достоверного применения . Этим мето­
дом можно воспользоваться лишь в тех случаях, когда для ра­
бочих условий конкретного рассчитываемого процесса абсорб­
ции с приемлемой точностью известны ВЭТС или метод ее 
расчета. Некорректность и ненадежность этого метода обсуж­
дены в разд. 10 . 12 . 5 .  
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1 1 .4.3. Высота абсорберов со ступенчатым контактом фаз 

Высоту тарельчатой части абсорберов (Нт) �о ступенчатым 
контактом фаз на тарелках (рис. 1 1 . 19) определяют по формуле 

Нт = kr(n - 1 ) ,  ( 1 1 . 8) 
rде п - необходимое число реальных тарелок в проектируемом аппарате; hт -
расстояние между двумя соседними тарелками; в зависимости от диаметра аппа­
рата величину hт принимают от 0,2 до 0,8 м. 

При расчете полной высоты аппарата Н необходимо также 
учесть высоту зоны аппарата над верхней тарелкой Н0 и высоту 
ее под нижней тарелкой Нн. Высота Н0 должна обеспечивать 
хорошую сепарацию газового потока от брызг, уносимых с 
верхней тарелки; как правило, она в 1 , 5  - 2 раза больше рас­
стояния между тарелками kr и составляет 0 ,6 - 1 ,2 м. Высота 
Нн определяется в соответствии с конструктивными решения­
ми отвода абсорбента и ввода газового потока в аппарат. На 
практике эта величина также превышает kr и составляет обыч­
но 1 - 1 , 5  м. 

Число реальных тарелок п рассчитывают с помощью КПД 
тарелки '11т,  базируясь на требуемом числе теоретических таре­
лок nт, они связаны соотношением п = nrf'l1т· Расчет числа тео­
ретических ступеней (тарелок) nт может быть вьшолнен графи­
чески в диаграмме у-х путем построения "ступенек" между 
рабочей и равновесной линиями в слу-
чае, если последняя - кривая (рис. 
1 0 .34) . При прямой линии равновесия ::rf 
возможен аналитический расчет числа 
теоретических тарелок - см. формулы 
( 10 .44) и ( 10 .44а) , записанные на языке 
фазы ".х'' ; аналогичные выражения мож­
но получить и на языке фазы "у" - по 
схеме, использованной в разд. 10 . 12 .2 .  
Подчеркнем, что незнание точных зна­
чений КПД тарелок делает этот метод 
расчета высоты тарельчатых аппаратов 
сугубо приближенным. 

Рис. 11. 19. К расчету аппаратов со ступенчатым кон­
тактом фаз 

- - - i 

1 1 .4.4. О целесообразности рециркуляции раб!)ЧИХ потоков 

Рециркуляция потоков в абсорбере возможна в различных 
вариантах: 

- возврат части абсорбента с конечной концентрацией по­
глощаемого компонента Хк и присоединение его к потоку исхо-
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Рис. 1 1. 20. Схемы работы абсорберов с рециркуляцией потоков и дИаfl'аммы у-х: 
а - рециркуляция абсорбс�па, б - рециркуляция газа. 
Рабочие линии: сплошные - при рециркуляции потоков, пунктирные - в отсутствие 

рециркуляции 

дного абсорбента, подаваемого сверху в абсор€iционный аппа­
рат (рис . 1 1 .20, а); 

- возврат части газового потока с конечной концентрацией 
Ук и присоединение его к потоку исходного газа, подаваемого 
снизу в абсорбционный аппарат (рис. 1 1 .20, б); 

- возврат части обоих уходящих потоков - газового и жид­
костного - и присоединение их к исходным газовому и жид­
костному потокам соответственно. 

Схемы работы абсорберов с рециркуляцией потоков абсор­
бента и газа, а также диаграммы у-х представлены на рис. 
1 1 .20. При смешении отработанного абсорбента (концентрация 
xJ со свежим (концентрация Хн) получается абсорбент с про­
межуrочной концентрацией Хсм. определяемой по правилу ры­
чага, а рабочая точка для верхнего сечения (рис . 1 1 .20 ,а) имеет 
координаты Хсм, Ук· Аналогично > при смешении газов с кон­
центрацией поглощаемого компонента в них Ун и Ук получается 
некоторая промежуrочная концентрация Уем• которая вместе с 
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концентрацией Хк определяет положение рабочей точки для 
нижнего сечения аппарата на рис . 1 1 .20 , б. 

Из рисунков видно, что рабочие линии процесса при нали­
чии рецикла (сплошные линии) расположены ближе к равно­
весной кривой, чем без рецикла (штриховые линии) .  Степень 
рециркуляции (количество возвращаемого потока на единицу 
исходного) в задачах проектирования (с фиксированными гра­
ничными концентрациями П К  в потоках фаз) ограничена зна­
чением, при котором рабочая линия пересечет линию равнове­
сия; движущая сила массопередачи в этом случае становится 
равной нулю - процесс прекратится . При увеличении степени 
рециркуляции (в пределах возможного) уменьшается движущая 
сила процесса массопередачи, а следовательно, увеличиваются 
необходимые размеры аппарата (см .  разд . 1 1 .4.2 и 1 1 .4 .3) .  Здесь 
вполне правомерен вопрос : для чего же тогда нужна рецирку­
ляция? 

Рециркуляция абсорбента. При малых расходах L, т.е. при 
низких плотностях орошения L/(fap) абсорбента, жидкости мо­
жет оказаться недостаточно для хорошего смачивания элемен­
тов насадки. В этом случае в массообмене участвует лишь часть 
("активная") поверхности насадочных тел Fa < F. Отсюда -
низкая эффективность работы аппарата в целом.  При рецирку­
ляции абсорбента в работу включается дополнительная поверх­
ность контактирования жидкости и газа, так что Fa � F. Кроме 
того, растет коэффициент массоотдачи в жидкой фазе Рх за 
счет турбулизации пленочного течения; такой рост особенно 
эффективен в случае низкой пропускной способности PxF. Ес­
ли при этом увеличение пропускной способности стадии массоот­
дачи PxF и массопередачи в целом kxF (или kyF) компенсирует 
уменьшение движущей силы и дополнительные затраты энергии 
на перекачку абсорбента снизу вверх, то рециркуляция абсор­
бента оправдывает себя . Ее применение также целесообразно 
при необходимости отвода большой теплоты абсорбции:  на 
линии возврата абсорбента устанавливают холодильник (на 
рис . 1 1 .20, а не показан) .  О необходимости поддержания рабо­
чей температуры процесса за счет охлаждения жидкости под­
робнее см. в разд. 1 1 .2 .2 .  

Рециркуляция газа. Увеличение скорости газа в аппарате 
приводит к росту коэффициента массоотдачи в газовой фазе, а 
вместе с ним - коэффициентов массопередачи ky, kx. Одно­
временно происходит некоторое увеличение поверхности мас­
сопередачи - за счет утончения жидкостной пленки на эле­
ментах насадки и дополнительного каплеобразования между 
ними. На рециркуляцию газа идут при малых расходах газовой 
фазы в случаях, когда положительные эффекты от ее использо­
вания перевешивают негативные, связанные с уменьшением 
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движущей силы и увеличением rидравлического сопротивления 
орошаемой насадки. Степень рециркуляции газа ограничена не 
только уменьшением (до нулевого значения) движущей силы 
процесса, но и скоростью захлебывания; при этом ограничение 
по скорости захлебывания может сказаться раньше . 

Расчет основных размеров абсорберов при известных рабо­
чих и равновесных линиях в случае рециркуляции потоков не 
отличается от изложенного выше; необходимо лишь учесть 
увеличение потока фазы, по которой берется определяющая 
скорость w. 

Метод построения рабочих линий и проектного расчета абсорбера при ре­
циркуляции обоих потоков остается прежним. Подчеркнем, 'П'О на этот крайне 
редкий вариант работы абсорбера следует идти лишь в том случае, когда увели­
чение плотности орошения и скорости газа не может бьпь достиrnуто простым 
уменьшением поперечного сечения аппарата. 

При эксмуатации действующего абсорбера на рециркуляцию обоих потоков 
следует идти, если расход исходных потоков существенно уменьшился 
(например, производительность по исходному rазу) . В соответствии с матери­
альным балансом должен быrь уменьшен и расход исходного абсорбента. Это 
приводит к неблагоприятной (в гидродинамическом плане) обстановке дЛЯ про­
цесса массопередачи: большие толщины поq>аничных пленок из-за малой турбу­
лизации потоков и низкие коэффициенты массоотдачи Рх и Ру· В этом случае 
рециркуляция обоих потоков приведет к увеличению Рх и Ру и, следовательно, 
k,,, ky. 

Не вызывает затруднений и расчет других схем с рециркуля­
цией потоков, например многоступенчатой противоточной аб­
сорбции с рециркуляцией жидкости в каждой ступени . Подход 
к построению рабочих линий и расчету размеров абсорбера 
остается прежним. 

1 1 .5. ОСОБЕННОСТИ РАСЧЕТА НЕКОТОРЫХ 
СПЕЦИАJIЬНЬIХ СЛУЧАЕВ АБСОРБЦИИ 

1 1 .5. 1 .  Неизотермическая абсорбция 

В случае адиабатной абсорбции (отсутствие отвода теплоты, 
выделяющейся при поглощении ПК) температура газа и жид­
кости повышается по мере увеличения в последней концентра­
ции поглощаемого компонента (х) . Если изменение температу­
ры ощутимо сказывается на положении линии равновесия, то 
такую абсорбцию называют неизотермической. Зависимость 
температур газа е и жидкости t от концентрации в ней погло­
щаемого компонента можно получить путем совместного рас­
смотрения материальных и тепловых балансов, а также уравне­
ний тепло- и массообмена между газом и жидкостью. 

Обозначим (рис . 1 1 .2 1 ,  а) : L - поток абсоР.бента; lн - ero 
начальная температура; Хн - концентрация поглощаемого ком-
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Рис. 11. 21. К расчету неизотермической абсорбции:  

а - упрощеЮ1ая схема работы абсорбера, б - диаграмма у-х; 
1 - кривая равновесия при перемеЮ1ой по высоте aJDiapaтa температуре процесса, 2 -

рабочая JIИНИJI , З - линия равновесия после охлЗJ1ЩеЮ1Я жидкости с концешрацией х3 до 
первоначальной температуры 18 

понента в исходном абсорбенте (для чистого исходного абсор­
бента Хн = О); G - поток газа-носителя; Ун - концентрация 
П К  в исходном газе; 0н - его начальная температура; t и е -

соответственно температуры абсорбента и газа в произвольном 
сечении с концентрацией х поглощаемого компонента в жид­
кости и у - в газе.  

Введем понятие относительной теплоемкости абсорбента с; 
это теплоемкость смеси абсорбента и поглощаемого компонен-

та в расчете на 1 кг чистого абсорбента: с = l ·сл + хс:.К , где 
• 

ел - теплоемкость чистого абсорбента, а Спк - поглощаемого 

компонента в конденсированной фазе (жддкости) .  
Аналогично для газовой фазы введем понятие относительной 

теплоемкости газа cr; это теплоемкость смеси газа-носителя и 
поглощаемого компонента в расчете на 1 кг газа-носителя: 
cr = I · cm + у сик, где Cm - теплоемкость чистого газа-носителя, 
а Спк - теплоемкость поглощаемого компонента в неконденси­
рованной фазе (газе) . Соответственно, Си и снr - относитель­
ные теплоемкости абсорбента и газа на входе в аппарат, а Ск и 
с/ - на выходе из аппарата. 

Тепловой эффект абсорбции характеризуется удельной диф­
ференциальной теплотой абсорбции (растворения) q3 компонен­
та, поглощенного жддкой фазой.  Величина qa зависит от кон-
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центрации П К  в абсорбенте (строго говоря - и от его темпера­
туры). Величину Qa (и ее зависимость от концентрации х) нахо­
дят в справочниках и специальной литературе . по абсорбции* . 
При малых концентрациях х величина Qa может быть принята 
постоянной. 

Материальный баланс по ПК для бесконечно малого жид­
костного пространственного контура К1 (рис . 1 1 .2 1 ,  а) за еди­
ницу времени в соответствии с основным балансовым соотно­
шением ( 1 .8)  может быть записан как 

dM + Lx - L(x + dx) = О, 
откуда межфазный поток поглощаемого компонента через по­
верхность массопередачи d/ составляет 

dM = Ldx. 
Такой же баланс для элементарного газового контура К2 

G(y + dy) - Gy - dM = О 
дает 

dM = Gdy. 

(а) 

(б) 

Полная теплота абсорбции, выделяющаяся в жидкости (при 
поглощении ею П К) ,  расходуется на нагрев как жидкости, так 
и газа. Это означает, что существует тепловой поток dQ через 
поверхность d/ из жидкости в газ . Величину этого теплового 
потока найдем из теплового баланса по контуру К2 за единицу 
времени : 

откуда 
acr (8 + de) + dQ - Gcre = О, 

dQ = - Gcrde . 
Тепловой баланс по элементарному пространству, объеди­

няющему контуры К1 и К2, за единицу времени с учетом ис­
точника теплоты при растворении П К в абсорбенте имеет вид 

Gcr(e + d8) + Lct - Gcre - Lc(t + dt) + QadM = О .  
Огсюда после сокращений и с учетом выражения (а) имеем 

Gcrde - Lcdt + QaLdx = О. (в) 

Уравнение передачи теплоты от жидкости к газу через 
межфазную поверхность d/: 

dQ = k(t - 8)df, 
или 

-Gcrde = k(t - e)df, (r) 
где k - коэффициент теплопередачи при непосредственном контактировании 
газа и ЖИДКОСТИ. 

• См . ,  например, ( 10, 12 ) .  
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Уравнение передачи вещества (ПК) через поверхность df: 
dM = ky(y - Yp)d/, 

или с учетом выражения (а) 

Ldx = ky(y - Yp)d/, (д} 
где ky - коэффициенг массопередачи (на языке фазы "у") .  

Система уравнений (а)-(д) описывает процессы тепло- и 
массопередачи в системах газ-жидкость при наличии теплоты 
абсорбции .  Для определения выходных параметров процесса 
эта система уравнений должна быть решена .при следующих 
граничных условиях: 

f= о, t = tю х = Хн. f= F, е = ею у = Ун · 

В общем случае решение такой системы возможно только чис­
ленными методами. 

Для осушествления анализа и количественной оценюt влия­
ния неизотермичности процесса на массообмен примем допу­
щение о столь интенсивном теплообмене между газом и жид­
костью, что в любом сечении аппарата е = t. Тогда уравнение 
(в) приобретает вид 

(Gcr - Lc)dt + qaLdx = О. 
Разделим переменные 

dt = Lql\ dx 
Lc - Gcr 

и проинтегрируем в пределах от начального (вход абсорбента) 
до произвольного сечения, т.е. от Хн до х и от tн до t. 

t х Lq J dt = J а dx .  
fн Хн Lc - Gc r 

Поделим на L числитель и знаменатель подынтегрального 
выражения правой части равенства и запишем с и cr как функ­
ции концентраций ПК в жидкости и в газе :  

t = lн + J qa dx. 
х н (1 · Сл + хс:�к) - (G/L)(l · Сгн + УСпк ) 

Концентрация ПК в газе (у) связана с концентрацией ПК в 
.жццкости (х) уравнением рабочей mmии противоточноrо процесса 
(10 .24). Подставим это выражение для у в знаменатель подьmте­
rралъного выражения и преобразуем его; в результате получим: 

t = t.i + j Ча dx . ( 1 1 .9) 

х6 (l · cл+Xн Cп� - (G/L)(l · C111 + УкСпк ) + (с�к - спк )х 
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При несложной зависимости qa от х иногда возможно ана­
литическое нахождение интеграла в ( 1 1 .9) ; при произвольной 
зависимости qa от х температура 1 в любом сечении аппарата 
может быть найдена численными методами. 

В простейшем случае qa = const (как отмечалось ранее, это 
справедливо при малых концентрациях х) интегрирование 
( 1 1 .9) приводит к выражению 

qa 
ф + (с�к - спк)х 

1 = 1н + • ln -�,..:,_----,-'--
спк - Спк Ф + {с�к - Спк )хн 

где + = ( 1  ·сл + Спк хн) - ( G/L)( l  ·C111 + Спк.Ук). 

( 1 1 . 1 0) 

Итак, температура 1 в любом сечении аппарата в случае не­
изотермической абсорбции при принятых ранее допущениях 
может быть рассчитана по уравнению ( 1 1 . 10) .  

ОчевИдно, 'ПО конечная температура 1к на выходе абсорбента 
из аппарата получится, если вместо х подставить значение Хк· 

Во многих учебниках· для расчета температуры t жидкости в любом сечении 
аппарата предлагается формула 

t = fи + � (х - Хн), (е) Си 
полученная из теплового баланса в предположении малой теплоемкости газа по 
сравнению с теплоемкостью жидкости. Но в действительности пренебрежимо 
мала (разница - в 3 порядка) объемная, но не массовая теплоемкость газа по 
сравнению с теплоемкостью :жидкости, а расчет ведется по массовым (или моль­
ным) потокам. Кроме тоrо, входящая в формулу (е) теплоемкость Си принципи­
ально изменяется с х, что не учитывается при выводе этой формулы. 

На рис . 1 1 . 1 5 ,  а были показаны лишь две изотермы: при 1 и 
11 ; в принципе такие изотермы можно построить (расчетным пу­
тем или из опъпа) для любых температур. Базируясь на изотермах 
у-х при различных температурах, для произвольных концентра­
ций Х1 , х2, хз . . .  по ( 1 1 .9) или ( 1 1 . 10) можно рассчитать температу­
ры 11 , 1ъ 13 . •  . и по соответствующим изотермам найти равновес­
ные значения у1Р, )21', у3Р . . . .  Соединив точки х1 , у1Р; х2, )21'; х3, у3Р 
. . .  , получим изобарную линию равновесия (кривая 1 на рис. 
1 1 .2 1 ,  б) при неизотермическом процессе абсорбции. 

Из рис . 1 1 .2 1 ,  б вИдно, что при неизотермической абсорбции 
может значительно уменьшиться движущая сила процесса, так 
как линия равновесия 1 приближается к рабочей (линия 2).  
Уменьшение движущей силы процесса требует повышенной 
поверхности массопередачи,  а следовательно, и размеров аппа­
рата. Расчет последних при известных рабочей и равновесной 
линиях остается прежним. 

• См.  (3 ,  4, 7 ,  9 ) .  
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С целью повышения эффективности процесса абсорбции с 
выделением теплоты растворения ПК жидкость охлаждают 
одним из двух способов: 

- размещая поверхность теплообмена прямо в рабочем объ­
еме абсорбента (с подводом в теплообменник охлаждающего 
агента) ; 

- выводя абсорбент из аппарата и охлаждая его в выносном 
холодильнике,  а затем возвращая в абсорбер. 

Предположим, что после повышения концентрации П К  в 
жидкости до уровня х3 ее направляют в теплообменник, в ко­
тором она охлаждается до первоначальной температуры tн; затем 
жидкость вновь нагревается за счет теплотъ1 абсорбции - при 
повышении концентрации теперь уже от х3 до Хк· Тогда изобара 
равновесия на участке х3-.хк изобразиrся штриховой линией 3 (см. 
рис. 1 1 .2 1 ,  б), расположенной ниже линии равновесия J. 

Наличие скачка (при х = х3) на линии равновесия , отве­
чающего понижению температуры в теплообменнике , делает 
расчет числа теоретичесюtх ступеней еще более неточным. Де­
ло в том,  что горизонталь очередной ступени может либо 
пройти над "горбом", либо в него упереться, а это сказывается 
на числе теоретических ступеней. Здесь рекомендуется рассчи­
тывать поверхность массопередачи отдельно для каждой из зон 
(на рисунке - две зоны,  в общем случае - любое число зон) 
по уравнению ( 1 1 .5) .  Кроме того , предпочтительнее вести рас­
чет на языке фазы "у" , поскольку из-за наличия "горба" в об­
ласти рабочих концентраций у < у3Р отсчет движущей силы на 
языке фазы "х'' становится неопределенным: то ли до линии 1, 
ТО ЛИ ДО ЛИНИИ J. 

1 1 .5.2. Абсорбция нескольких компонентов из газовой смеси 

В ряде случаев из газовой смеси необходимо поглощать не 
один, а несколько компонентов. При этом требования к извле­
чению отдельных компонентов мо:rут быть различными. Расчет 
необходимых размеров абсорбера должен быть выполнен с уче­
том требований по всем извлекаемым компонентам. 

Ввиду сложного влияния прочих компонентов на распреде­
ление каждого из них между газовой и жидкой фазами, равно­
весная зависимость Yt = j{xt) для любого i-го компонента чаще 
всего нелинейна, т.е . не подчиняется закону Генри . Будучи 
представленной в общей диаграмме у-х, каждая из этих рав­
новесных зависимостей характеризуется своей линией : на 
рис . 1 1 .22 каждая такая линия помечена буквами, соответ­
ствующими отдельным компонентам: А, В или С (компоненты 
здесь выстроены в порядке уменьшения раСТ.f!Оримости в аб­
сорбенте) .  
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Рис. 11 .22. К расчету высоты абсорбера при поr.лощении из газа нескольких ком­
понеmов: 

1, 2, З - равновесные зависимости; l, � 3' - рабочие линии 

При использовании относительных концентраций (на 1 кг 
инерта - газа-носителя или чистого абсорбента) для каждого 
компонента получаются прямые рабочие линии, связывающие 
сопряженные концентрации этого компонента в газовой и 
жидкой фазах. Поскольку потоки инертов L и G по колонне 
постоянны и не зависят от содержания в них извлекаемых 
компонентов, то рабочие линии по каждому компонен:гr имеют 
одинаковый угол наклона, тангенс которого равен L/ G. Место 
их расположения зависит от заданных концентраций,  напри­
мер начальных Ун i и конечных Укi в газовой фазе. В случае 
чистого исходного абсорбента (Хн ; = О для любого i-го компо­
нента) рабочие линии начинаются от оси ординат и заканчи­
ваются при их пересечении с горизонталью начального содер­
жания i-ro компонента в газовой смеси (Ун i ) . 

Высота абсорбера должна быть выбрана такой, чтобы обес­
печить заданную степень извлечения по каждому компоненту. 
Иными словами, по каждому из них необходимо рассчитать 
высоту абсорбера, базируясь, как обычно, на отвечающих ему 
рабочей и равновесной линиях, и выбрать наибольшую, соот­
ветствующую самому трудному разделению. 

В приведенном на рис . 1 1 .22 примере наиболее жесткие 
условия - по извлечению компонента В :  здесь требуется наи­
большее число теоретических ступеней - четыре. Реальное 
число тарелок в абсорбере по извлечению каждого компонента 
зависит от КПД. Если КПД тарелки по компонентам не оди-
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наков, то число реальных тарелок в абсорбере устанавливается 
по компоненту, требующему максимального их числа. Заметим: 
расчет высоты абсорбера через число теоретических ступеней 
выбран здесь лишь для большей наглядности . Подробнее о 
расчете высоты абсорберов см. разд . 1 1 .4.2 и 1 1 .4 .3 .  

1 1 .5.3. Абсорбция при химическом взаимодействии 
поглощаемого компонента с абсорбентом 

Во многих практически важных процессах абсорбции по­
глощение rаза жидкостью сопровождается химическим взаимо­
действием фаз.  При этом поглощаемый компонент, достигнув 
границы раздела фаз, вступает в химическую реакцию с абсор­
бентом или с его активной частью. В этом случае концентра­
ция П К  в фазе х по нормали п от межфазной границы к ядру 
жидкостного потока будет уменьшаться более интенсивно, чем 
при физической абсорбции. На рис . 1 1 .23 ,  а представлены кри­
вые распределения концентраций ПК в диффузионных погранич­
ных пленках со стороны rаза толщиной 8i и со стороны жидкости 
(8д) - как для физической абсорбции (кривая 1 - штриховая ли­
ния), так и для хемосорбции (кривая 2 - сплошная). 

Отметим сразу, что в случае хемосорбции кqнцентрация ПК 
в жидкости на  границе раздела фаз (хп2) ниже, чем в случае 
физической абсорбции (Хл1 ) .  При определенных условиях 
(значениях скорости химической реакции, концентраций) она 
может быть равна нулю, и тогда, естественно, и концентрация 
П К  в rазе на границе раздела (уп2) в соответствии с двухплено-

Абсорбент 

х= о  
п /J 

Рис. 11 .23. Распределение концентрации поглощаемого компонента вблизи гра­
ницы раздела фаз (гр.) : 

а - реальное, б - в соответствии с двухпленочной моделью массопередачи; 
1 - при физической абсорбции ,  2 - при хемосорбции 
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чной моделью массопередачи также равна нулю. В этом случае 
основное сопротивление массопередаче будет сосредоточено в 
газовой фазе , а скорость абсорбции в целом будет определяться 
скоростью диффузии П К  через пограничный слой 8[ Как и 
для двухлленочной модели массопередачи при физической аб­
сорбции (разд. 10 .6 . 1 ) ,  здесь также будем считать линейным из­
менение концентраций в диффузионных пограничных пленках 
'&i со стороны газа и '&де - со стороны жидкости (рис . 1 1 .23 ,  б) .  
Уменьшение толщины пленки (8/ < '&д) , в которой концентра­
ция П К  в жидкости уменьшается от Хп до О, пµиводит к увели­
чению коэффициента массоотдачи при хемосорбции, опреде­
ляемого соответственно уравнениям ( 1 . 13 )  и ( 10 .7) как 

ре = � ( 1 1 . 12) х 8е д 
по аналогии с коэффициентом массоотдачи при физической 
абсорбции Рх = D/8д. 

Подчеркнем, что введением эквивалентного коэффициента 
массоотдачи производится осознанная подмена задачи: при со­
хранении формы уравнения конвективного массопереноса эк-

вивалентный коэффициент массоотдачи р� учитывает не толь­
ко скорость самой конвективной массоотдачи, но и скорость 
химической реакции.  

В основе расчета основных размеров аппарата формально 
лежат все те же уравнения конвективной массоотдачи: 

- для поверхности ЛF 

ЛМ = р� лхлF, 
а при х = О значение ЛХ = Хп - х = Хп, и 

ЛМ = Р� .хплF; ( 1 1 . 1 3) 
- для поверхности F 

М = р� хпF. ( 1 1 . 1 3а) 
В общем случае скорость хемосорбции зависит как от ско­

рости химической реакции, так и от скорости массопередачи 
между фазами .  В зависимости от того , какая скорость опреде­
ляет общую интенсивность процесса переноса вещества, разли­
чают кинетическую и диффузионную области протекания про­
цессов хемосорбции . 

В кинетической области скорость собственно химического 
взаимодействия существенно меньше скорости массопередачи, 
и потому именно химическая реакция лимитирует скорость 
всего процесса. Расчет необходимых размеров аппарата в этом 
случае производится с учетом только кинетики химических 
реакций.  
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Рис. 11 .24. Профили концентраций по­
глощаемого компоне�па (у) и а�сrивноrо 
компоне�па абсорбе�па (ел) вблизи гра­
ницы раздела фаз для мгновенной реак­
ции (гр. - граница раздела фаз; р .с .  -
реакционное сечение) 

В диффузионной области ли­
митирующей стадией является 
диффузия компонентов в зону 
реакции; скорость этой стадии 
зависит от их физических 
свойств и гидродинамической 

р.с.  1 
1 

обстановки вблизи границы раздела фаз .  Размеры абсорбера в 
этом случае определяются с использованием основного урав­
нения массообмена ( 10 .22) . 

Если скорости химической реакции и массопередачи сопо­
ставимы по величине, то говорят о смешанной задаче переноса, 
или о его протекании в диффузионно-кинетической области. 

Если в случае смешанной задачи обе скорости (химической 
реакции и массопередачи) велики, то лимитирующей стадией 
может стать стадия подвода П К  в аппарат (или его отвода из 
аппарата) . В этом случае говорят о потоковом характере пере­
носа вещества, а задача расчета - потоковая (подробнее о по­
токовых задачах см. разд . 10 . 1 0) .  

В случаях диффузионной и смешанной задач переноса, ког­
да скорость химической реакции интенсифицирует как массо­
отдачу в жидкой фазе, так и в целом массопередачу из одной 
фазы в друrую, 

'
вводят понятие о коэффициенте ускорения аб-

сорбции ф = �� /�х за счет химической реакции. Величина этого 
коэффициента зависит от скорости и порядка химической ре­
акции, ее константы равновесия· . 

В качестве примера рассмотрим определение коэффициента 
ускорения ф для быстрой (с позиций сопоставимости пропуск­
ных способностей) необратимой реакции между поглощаемым 
компонентом В и активным компонентом А абсорбента с обра­
зованием нелетучего продукта S:  

В +  пА = S .  ( 1 1 . 14) 

Обозначим здесь (рис . 1 1 .24) , как и ранее (см .  рис . 1 1 .23) ,  
толщины газовой и жидкостной пленок соответственно 8i и 8д, 
причем коэффициент массоотдачи при физической абсорбции 
(�х) связан с 8д через коэффициент диффузии D поглощаемого 
компонента В в жидкости : �х = D/бд. В процессе хемосорбции 

• Подробнее об этом см. (2 ,  1 0 ) .  
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поглощаемый компонент В и ак:гивный компонент А абсорбен­

та будуг диффундировать навстречу друт друту. При мгновен­

ной реакции компоненты В и А не могуr существовать со­

вместно в свободном состоянии. Поэтому на некотором удале­

нии от границы раздела фаз (8де) - в "реакционном сечении" 

- концентрации В и А равны нулю: в этом сечении молекулы 

В и А встречаются друт с друтом и вступают в химическую ре­
акцию. В соответствии со стехиометрией реакции мольные 
потоки, диффундирующие к "реакционному сечению", связаны 
соотношением 

Мл = пМв, Мв = М,/п. 

Пусть z = 8д - 8де - толщина слоя, через который диффун­
дирует ак:гивный компонент А абсорбента; ед - его концент­
рация; Dл - коэффициент диффузии компонента А в жид­
костной пленке.  Тогда удельные (отнесенные к 1 м2 межфазной 
поверхности) потоки этих веществ можно выразить по закону 
Фика (см. рис. 1 1 .24); в интегральной форме, постулируя ли­
нейное изменение концентраций в модельных пограничных 
пленках, имеем: 

Поскольку 

то 

М D __!!_ = - (х - О) · 
F е п ' 8д 

Мл Dл 
- = - (ел - 0) .  
F z 

D D 
Рх = - = --- , 8д 8� + z 

1 8� z 
- = - + -
Рх D D 

(ж) 

(з) 

(и) 

(к) 

Первое слагаемое в правой части уравнения (к) найдем из (ж): 

8� Fхп D = 
Мв ' 

а второе - с помощью (з) ;  при этом _ DлFсл z DлFсл 
Z - Мл ' 

и D = DM л 
Подставляя (л) и (м) в выражение (к) , получаем 

1 Fхп Dл Fсл 
- = -- + - -- . 
Рх Мв D Мл 
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В последнее уравнение входят два взаимосвязанных потока: 
Мл и Мв. Поскольку интенсивность массопереноса харакгери­
зуется потоком поглощаемого компонента Мв, то последний в 
уравнении (н) оставляем, а Мл выражаем через Мв. Получаем: 

_1_ = Fx0 + Dл Fсл = Fx0 (1 + ел Dл) 
Рх Мв D Мвп Мв nx0 D ' 

или 

м � = А х (1 + с л D л) F 1-'Х п пх D . .  п 

Сравнивая выражения ( 1 1 . 1 5) и ( 1 1 . 1  За) , находим: 

Р� = Рх (1 + ::" 
D;) ; 

отсюда коэффициент ускорения абсорбции 

Ф = Р� = l + сл Dл _ 
Рх nx0 D 

( 1 1 . 1 5) 

( 1 1 . 1 6) 

Неизвестная концентрация Xii на границе раздела фаз может 
быть рассчитана при известных коэффициентах массоотдачи Рх 
и Ру из равенства удельных потоков Мв/ F поглощаемого ком­
понента (В) через пограничные диффузионные пленки со сто­
роны rаза и жидкости: 

Ру(у - Уп) = Р : (хп - О) = Px<Xii - 0) (1 + ел Dл) . (о) nx0 D 
Положим в целях упрощения, что система подчиняется за­

кону Генри. Тогда Уп = mxu, и из правой и левой частей выра­
жения (о) следует � - ел Dл РуУ Руmхп - Р� + Р�п - -D ' nхп 

откуда после сокращений и очевядных преобразований получа­
ется: 

р у - р сл Dл 
у х 

п D 
Рх + т

р
у 

Xii = ( 1 1 . 1 7) 

Из формулы ( 1 1 . 17) вядно, что в случае фиксированной 
концентрации поглощаемого компонента в газе (у = coпst) зна­
чение х0 уменьшается при увеличении концентрации ел ак­
тивного компонента абсорбента. Это приводит к уменьшению 
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гр. 
Рис. 11.25. Профили концентраций погло­
щаемого компонента (у) и активного ком­
понента абсорбента (сА) вблизи границы 
раздела фаз при различных концентрациях 
последнего в основной массе: 

J - сл = сл"4', 2 - сл > сл"4' 

толщины пограничной пленки 8де 
(т.е. приближению "реакционного 
сечения" к границе раздела фаз) и ,  

следовательно, к увеличению скорости абсорбции; согласно 

( 1 1 . 12) увеличивается р� .  Максимальная скорость абсорбции 

будет при некоторой критической концентрации слкР, когд�_ 
Хп = О . В этом случае числитель выражения ( 1 1 .7) становится 
равным нулю: 

откуда 
D р 

с;;: = п --1 у .  
Dл Рх 

( 1 1 . 1 8) 

На рис. 1 1 .25 сплошными линиями показаны профили кон­
центраций П К  в газовой пленке и активного компонента ел в 
абсорбенте вблизи границы раздела фаз при Хп· = Уп = О, когда 
"реакционное сечение" совпадает с границей раздела фаз. 

При концентрации активного компонента ел > слкр скорость 
абсорбции такая же, как и при ел = слкР. В обоих случаях она 
определяется скоростью диффузии поглощаемого компонента 
через пленку в газовой фазе. " Реакционное сечение" при 
ел > слкр также совпадает с границей раздела фаз, но концент­
рация активного компонента на границе раздела фаз больше 
нуля (см.  точку пересечения линии 2 с границей раздела на 
рис . 1 1 .25) .  Это означает, что на границе раздела фаз имеется 
избыток активного компонента абсорбента. 

Итак, проведенный анализ позволяет установить оптималь­
ную концентрацию активного компонента поглотителя (сл0m = 

= слкР) , соответствующую максимальной скорости абсорбции 
при данной концентрации ПК в газовой фазе (у) . 

Таким же образом можно решить и обратную задачу: для аб­
сорбента с заданной концентрацией ел активного компонента 
найти максимальную концентрацию ПК в газовой фазе Ymax• 
при которой абсорбция будет протекать с максимальной ско­
ростью. Из ( 1 1 . 1 8) следует: 
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1 1 .5.4. Абсорбция летучим поrлотителем 

При абсорбции летучим поглотителем (абсорбентом) фазо­
вое равновесие систем газ-жидкость удобно представлять в 
треугольной диаграмме (см.  рис . 1 1 . 17,  б, г) . Расчет размеров 
аппарата выполним с помощью треугольной диаграммы для 
общеrо случая абсорбции летучим поглотителем и при некото­
рой растворимости газа-носителя в абсорбенте (см . рис . 
1 1 . 17,  г) . 

Рассмотрим работу противоточноrо абсорбера. Обозначим 
(см. рис. 1 1 .26) : L и G - жидкостный и газовый потоки в про­
извольном сечении аппарата; хпк, хЛ, xrn - абсолютные (на 1 
кг фазы абсорбента) концентрации ПК, чистоrо компонента А 
и газа-носителя ГН в жидкостном потоке в произвольном се­
чении; упк, ул, yrn - концентрации П К, А и ГН в газовом по­
токе в произвольном сечении; индексами "н" и "к" помечены 
концентрации компонентов в потоках на входе (начальные) и 
выходе (конечные) соответственно. 

В отличие от массообменных процессов класса 3 (2-2) 1 здесь 
нет компонентов, потоки которых по высоте аппарата остава­
лись бы постоянными. Потоки газовой ( G) и жидкой (L) фаз 
также переменны по высоте аппарата, так как в каждой из фаз 
изменяются потоки всех трех компонентов. Здесь рабочие ли­
нии процесса массопередачи, связывающие концентрации ка­
коrо-либо компонента в газовой и жидкой фазах, в диаграмме 
у-х не бы.ли бы прямыми, так как отношение L/ G по высоте 
аппарата не остается постоянным. Нужен какой-то иной спо-

Gк 
у К (уПк�УtУ�Н) ------

-ё - - - L . 
к 

У (у "�у �у Х(�п�х �х r' 

у / nк А ГН \ 
н 1У н ·Ун ·Ун / 

Gн 

Рис. 1 1.26. Обозначения и концентрации потоков при абсорбции летучим абсор­
бентом 
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соб представления зависимости сопряженных (рабочих) соста­
вов жидкой Х(хпк, хА, xrn) и газовой У(упк, ул, yrn) фаз . Общий 
подход к установлению зависимостей рабочих составов фаз 
оставим прежним. 

Возьмем произвольное сечение аппарата с. составами фаз 
X(xnx, хл, xrn) и У(УП<-, ул, yrn) и выделим контур К (см . рис . 
1 1 .26) ,  охватывающий это сечение и верхнюю часть аппарата. 
Выбор способа замыкания контура на верхнее или нижнее се­
чение аппарата зависит от того , где известны составы обеих 
фаз ; выбранный нами контур соответствует наиболее часто 
встречающемуся на практике случаю задания исходных соста­
вов абсорбента Хн и газа Ун. а также уходящего газового потока Ук. Составим материальный баланс для выделенного простран­
ственного контура К по общим массовым потокам фаз за еди­
ницу времени :  

откуда 
G + Lн - Gк - L = О ,  

L - G = Lн - Gк. 

Следовательно ,  потоки жидкой и газовой фаз могут изме­
няться от сечения к сечению, но в любом сечении разность 
между жидкостным и газовым потоками фаз одна и та же: 

L - G = idem = S. (п) 
Физический смысл S: это расчетный поток (здесь - массо­

вый),  получаемый при вычитании газового потока из жидкост­
ного в любом сечении аппарата. 

Материальный баланс по поглощаемому компоненту для того 
же контура К (см . рис . 1 1 .26) за единицу времени: 

откуда 

Gу"к + L х"к � 
Пр 

о ._____, 
Нак 

Lхпк - Gупк = Lнхнпк - GкУ
кпк = idem = S.хsпк. (р) 

Следовательно, потоки ПК с жидкой и газовой фазами из­
меняются от сечения к сечению, но разность потоков П К, пе­
реносимого этими фазами, во всех сечениях одна и та же . 

Эта постоянная для всех сечений аппарата разность потоков 
П К  представлена по аналогии с другими составляющими в 
равенстве-тождестве (р) как произведение полного массового 
расчетного разностного потока S на концентрацию П К  в нем 
Хsпк. 
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Из (р) с учетом (п) получаем :  
1..,х, пк _ Gу "к 

Хsпк = -----
L - G  

(с) 



пк 

s s 
D А х�"= const 

а б 
Рис. 1 1. 27. К расче-rу непрерывной противоточной абсорбции летучим абсорбен­
том:  

а - доказательство наличия полюса, б - лучи полюса 

Поскольку числитель и знаменатель в (с) , как видно из (п) и 
(р) ,  одинаковы для любого сечения абсорбера, то и Хsпх - не­
которая постоянная для всех сечений аппарата концентрация 
П К. В поле треугольной диаграммы линии постоянных кон­
центраций (хпх = const) параллельны стороне ГН-А треуголь­
ника. Характерная для конкретного аппарата линия Хsпх = const 
может быть расположена как выше, так и ниже стороны ГН­
А. Предположим, что она находится выше стороны треуголь­
ника (как показано на рис .  1 1 .27, а) . 

Аналогичный материальный баланс для того же контура К 
(см .  рис . 1 1 .26) за единицу времени может быть составлен по 
другому компоненту, например по газу-носителю (ГН) :  

откуда 
Gyrн + Lнхнrн - GкУкrн - Lxrн = О, 

LхГН - GуГН = LнХнrн - GкУкrн = idem = s.xsrн. (т) 

Следовательно , и потоЮI ГН с жидкой и газовой фазами 
изменяются от сечения к сечению, но разность потоков ГН , 
переносимого этими фазами, также одна и та )J(e во всех сече­
ниях. Сочетая (п) и (т) , получаем :  

Lx rн - Gy rn 
Xsrн = = const. 

L - G 
(у) 

Линия ,  отвечающая постоянной концентрации Хsгн , парал­
лельна стороне П К-А треугольника и может быть расположе­
на по одну и другую стороны от нее (на рис . 1 1 .27, а она рас­
положена правее и выше) . 

Разумеется , аналогичный материальный баланс может бьпъ состамен и ДIIЯ 
третьего компонента. В этом,  однако, нет необходимости, так как концентрация 
этого компонента в тройной смеси однозначно определяется остальными двумя . 
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Пересечение двух линий (Хsпк = const и Xsrn = const) дает 
точку S в поле треугольной диаrраммы (внугри треугольника 
или вне его) с концентрациями Хsпк, Xsrn и Хsл = 1 - Хsпк - Xsrn· 
Эта точка S называется полюсом; через нее проходит прямая 
(луч), соединяющая точки сопряженных составов газовой и 
жидкой фаз в любом сечении аппарата (рис . 1 1 .27, б) .  

Таким образом,  если рабочие (сопряженные) концентрации 
отдельных компонентов в газовой и жидкой фазах для процес­
сов класса 3(2-2) 1 в диаrрамме у-х бьти связаны рабочей ли­
нией, то для тройных смесей в треугольной диаrрамме эта 
связь реализуется с помощью полюса. При известном составе 
одной из фаз (например, точка Х3 на поrраничной кривой 
жидкой фазы - см. рис. 1 1 .27, б) можно найти состав другой 
фазы в том же сечении абсорбера, проведя луч через эту точку 
и полюс до пересечения с поrрfiничной кривой второй фазы 
(точка Уз) .  

В соответствии с правилом рычага 1 1  рода при закреплении 
"опоры" в точке S имеем: 

L SX = G SY. 
Отсюда можно найти переменное (по высоте аппарата) отноше­
ние L/ G - в отличие от постоянного L/ G для процессов клас­
са 3 (2-2) 1 .  При равенстве расходов фаз (G  = L) полюс, соответ­
ствующий выражениям (с) и (у) , лежит на бесконечном удале­
нии от треугольника, а �и параллельны друг дрУJУ. При 
уменьшении отношения L/G полюс смещается влево . Проана­
лизируем, как смещение полюса отражается на· движущей силе 
процесса массопередачи. 

Обозначим (рис . 1 1 .28) точками У и Х сопряженные составы 
газовой и жидкой фаз; они находятся на линиях ОС и FE со­
ответственно. Концентрации ПК в них - упк = у и хпк = х. 
Составу Х жидкой фазы отвечает (по ноде - штриховая линия) 
равновесный состав газовой фазы УР, причем концентрацию 
П К  в ней обозначим уР. Разность (у - уР) является движущей 
силой процесса массопередачи ПК из газовой в жидкую фазы. 
При смещении полюса S влево точка У перемещается вверх по 
линии ОС, и движущая сила процесса (у - Ур) увеличивается . 
Об оrраничении роста движущей силы поговорим чугь позже. 

При смещении полюса S вправо точка У приближается к 
точке УР, и движущая сила уменьшается . Для некоторого от­
ношения (L/ G)пUn луч и нода совпадают: движущая сила (у -
- уР) в этом случае равна нулю, и массоперенос отсутствует. Это 
соответствует минимальному расходу абсорбента LпUn при из­
вестной производительности по газу G. 

При расположении полюса правее точки, отвечающей минимальному расхо­
ду aбcopбeirra, происходит десорбция ПК из жидкой фазы в газовую. 
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Рис. 11 .28. Рабочие и равновесные составы газовой и жидкой фаз при непрерыв­
ной абсорбции летучим абсорбентом 

Рис. 11 .29. К нахождению полюса при абсорбции летучим поглотителем 

Оптимальный расход абсорбента Lн определяется , как и в 
случае других процессов, в том числе и класса 3(2-2) 1 ,  на осно­
вании экономического расчета, учитывающего как капиталь­
ные расходы (стоимость аппарата), так и эксплуатационные 
(стоимость абсорбента, затраты на его подачу и т.д . ) :  

( 1 1 .20) 
где Oopt > 1 - оrrrимальный коэффициент избыrка абсорбента сверх минималь­
ного, соответствующий минимуму суммарных затрат. 

В реально работающих и проектируемых абсорберах коэф­
фициент избытка абсорбента cr может по ра:,зным причинам 
отличаться от cropt · 

Для расчета необходимых размеров аппарата требуется знать 
локальн ые движущие силы. Последние легко определить (см . 
выше) при наличии полюса S - его месторасположение нахо­
дится из следующих соображений . В точке S пересекаюrся все 
лучи, в том числе и относящиеся к верхнему и нижнему сече­
ниям - соответственно , прямые, проходящие через точки Хн. 
Ук и Хк, Ун (см . рис . 1 1 .26). Графически положение полюса S в 
треугольной диаграмме при известных составах фаз на входе в 
аппарат (точки Хн и Ун) и на выходе из него (точки Хк и У11:) 
находят как точку пересечения прямых (лучей), проходящих 
через указанные пары точек (рис . 1 1 .29). 

Положение точки Хн определяется составом исходного 
(обычно - регенерированного) абсорбента; при использовании 
чистого абсорбента точка Хн совпадает с вершиной А треуголь­
ника. Исходная газовая смесь состоит из газа-носителя (ГН) и 
поглощаемого компонента ( П К) ;  ее состав характеризуется 
точкой Ун на стороне ГН-П К  треугольника. Состав уходящей 
из абсорбера газовой смеси (точка Ук) чаще всего задан ; он 
обусловлен приемлемой (технологически, экономически, эко-
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логически) остаточной концентрацией поглощаемого компо­
нента в газовой фазе, в рассматриваемом случае - при некото­
ром содержании в ней паров летучего абсорбента. Отработан­
ный абсорбент (точка Хк) наряду с растворенным в нем погло­
щаемым компонентом содержит также некоторое количество 
растворенного газа-носителя; точка Хк лежит на линии FE на­
сыщенных растворов абсорбента. 

В некоторых задачах проектирования могут быть заданы все 
четыре состава - четыре точки:  Ую Ук, Хн, Хк. Тогда оба гра­
ничных луча (ХкУн и ХнУк) известны, и положение полюса 
устанавливается простым нахождением точки пересечения этих 
лучей. Одновременно определяются рабочие потоки фаз -
исходный Lн ( Gн - задан) и конечные Gк и Lк_. С этой целью 
попарно соединяют прямыми точки Ун и Хю Ук и Хк. Точка 
пересечения прямых (N) представляет собой точку материаль­
ного баланса, т.е. сложения входящих в абсорбер смесей или 
уходящих из него. По характерным измеренным отрезкам У нN, 
NХн и другим и известной производительности по исходному 
газу Gн определяют все остальные граничные потоки. Напри­
мер, поток абсорбента Lн, обеспечивающий заданные составы 
уходящих газовых и жидких смесей, находят по правилу рычага 
1 рода: 

G н · Ун N = Lн · NХн -

Чаще в задачах проектирования состав Хк не задан; о н  зави­
сит от принятого расхода абсорбента. При известном, наЙден­
ном по ( 1 1 .20), расходе исходного абсорбента Lн конечный со­
став Х11: можно найти из системы уравнений материального 
баланса (как по общим потокам, так и по отдельным компо­
нентам) абсорбера в целом. 

Удобнее, однако, определить точку xl[ путем графического 
представления материального баланса с использованием пра­
вила рычага при сложении и вычитании растворов. Суммарно в 
абсорбер в единицу времени поступают свежий газ (точка Ун) в 
количестве Gн и абсорбент (точка Хн) в количестве Lн. Точка N 
материального баланса такой расчетной (р·еально не су­
ществующей в абсорбере) смеси определяется сложением Gн и 
Lн по правилу рычага (лучше - 1 1  рода) . Но уходящие потоки 
4 и Gк при суммировании должны давать ту же расчетную 
смесь N .  Поэтому из заданной точки Ук надо провести прямую 
через уже наЙденную точку N до пересечения с линией насы­
щенных растворов абсорбента; точка пересечения даст иско­
мый конечный состав Хк. По физическому смыслу - это опе­
рация вычитания растворов: из N вычитаем Ук и получаем Хк. 
Кстати, с помощью правила рычага по точкам N,  Хк и У11: мож­
но определить конечные потоки 4 и Gк. 
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Рис. 1 1.30. К расчету поверхности мас­
сопередачи противоточноrо абсорбера 

Подчеркнем, что прямые 
Хн Ун и Хк У к представляют со­
бой линии результирующего 
смешения и разделения ;  к ли­
ниям равновесного разделения 
(нодам) они никакого отноше­

ния не имеют . 

о 

F 

к -��·- - - - Lx "\,f---'-� --1---1---�--1 / dM 

Точка N должна находиться y+d(Gy) Lx+d(Lx) / 
в гетерогенной области DCEF, 
соответствующей наличию двух 
фаз . При весьма малых расхо- Gн у" L к Х к 
дах абсорбента точка N может 
занять положение N 1 (или да-
же левее нее) , соответствующее полному переходу абсорбента в 
газовую фазу; второй (жидкой) фазы при этом не существует. 
Наоборот, при весьма больших расходах абсорбента получим 
точку N2 (или правее) ,  что соответствует полному растворению 
газовой смеси в жидкости с образованием насыщенного (в слу­
чае получения точки N2) или ненасыщенного (справа от точки 
N2) гомогенного раствора. 

Таким образом ,  при известном расходе исходной газовой 
смеси Gн расход абсорбента Lн должен быть больше наимень­
шего, определяемого по точке N 1 , но меньше наибольшего , 
соответствующего точке N2 (см . рис . 1 1 .29). 

С целью расчета необходимой поверхности массопередачи F 
противоточного абсорбера (рис . 1 1 .30) для рассматриваемого 
общего случая составим материальный баланс по поглощаемому 

компоненту для элементарного контура К для тазовой фазы за 
единицу времени, учитывая, что переменными здесь являются 
как у, так и G :  

Gy + d(Gy) 
'--v--' 

Пр 

отсюда после сокращения 

Gy - dM 
'------v--' 

Ух 

dM = d(Gy) . 

о � 
Нак 

Уравнение массопередачи на языке фазы "у" для элемен­
тарной поверхности df остается прежним : 

dM = ky(y - yP)df 
Приравнивая правые части двух последних равенств, имеем:  

d( Gy) = ky(y - yP)df 
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Gy ЧJk Gy 
Рис. 11.31. Графическое вычисление интеrрала в формуле ( 1 1 .2 1 )  

Разделяем переменные и интегрируем от О до F и от GкУх 
до GнУн: 

F = 
GнУн d(Gy) J р G"y" ky (Y - У ) 

( 1 1 .2 1 )  

Вычисление интеrрала в уравнении ( 1 1 .2 1 )  возможно лишь численными ме­
тодами. Коэффициент массопередачи ky и произведение Gy беруr при соответ­
ствующей концентрации ПК в rазовой фазе (у). Последней отвечает сопряжен­
ная концентрация х - в жидкой фазе; определяется она с помощью треуrольной 
диаrраммы. В соответствии с правилом рычага L(x - х."") = G(y - у,""). Учиты­
вая, что L - G = S = Lн - Gн, можно найти непосредственную связь G с у: 

откуда 

и 

( G + S) (х - х."") = G(y - х.""), 
G(y - х."") - G(x - х."") = S(x - х."") 

х-х"" 
G = S --•- . 

у-х 

Более наглядно rрафическое интеrрирование (рис. 1 1 .3 1 ) .  Здесь площадь под 
кривой 1/[ky(y - уР) ) - Gy в пределах от GкJк до GнУн равна интеrралу в правой 
часrи уравнения ( 1 1 .2 1 ) ,  а значит, и требуемой поверхности массопередачи F. 

В случае постоянного по высоте абсорбера коэффициента 
массопередачи ky его можно вынести за знак интеграла. Если 
при этом постоянен и газовый поток G [такой процесс отно­
сится к классу 3(2-2) 1 ) ,  то из ( 1 1 .2 1 )  получаем: 

kyF Ун dy 
- = J = Sy , 

G Ух у - уР 

т.е. приходим к известному для этого случая выражению [см . 
пояснения к формуле ( 10 .27)) . 
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1 1 .6. О ПРОЦЕССАХ ДЕСОРБЦИИ 

Десорбцию проводят с целью выделения абсорбированных 
компонентов и регенерации отработанного абсорбента для его 
последующего использования . Этот процесс можно проводить 
различными способами: 

- пуrем взаимодействия встречных потоков регенерируе­
мого абсорбента и десорбирующеrо аrевта (обычно - воздуха 
или водяного пара, реже - инертного газа); 

- наrреванием абсорбента (растворимость в нем П К падает 
с ростом температуры); 

- понижением рабочего давления над абсорбентом. 
На практике широко применяются комбинированные ме­

тоды десорбции (например, десорбция при снижении давления 
над абсорбентом и одновременном его наrреве). 

Десорбция в потоке инертного газа или водяного пара 
Если температуры инертного газа и поступающего на де­

сорбцию абсорбента близки, а теплотой абсорбции (при де­
сорбции эта теплота поглощается) можно пренебречь, то про­
цесс можно считать изотермическим. Рабочая линия такого 
процесса десорбции расположена ниже равновесной зависи­
мости (см. область десорбции на рис. 1 1 . 1 5 ,  а) . Если абсорбент 
нелетуч, а десорбирующий агент в нем нерастворим, то в расче­
тах удобны относительные концентрации поглощаемого компо­
нента на 1 кг инерта: х (кг ПК/кг абсорбента) - в жидкой фазе 
и у (кг ПК/кг десорбирующего агента) - в газовой; при этом 
рабочие линии - прямые (рис. 1 1 .32). Тангенс угла наклона 
рабочей линии процесса десорбции, как и в случае абсорбции, 
зависит от соотношения потоков жидкой и газа.вой фаз (L/G). 

у у 
с с 

В' 

б 
Рис. 1 1.32. Расположение рабочей линии при десорбции: 

а - пересечеЮ1е рабочей JDDllDI с равновесной, б - хасание рабочей JDDllDI с равновесной 
АВ - рабочая линия, ОС - линия равновесия (изотерма сорбции), АВ' - положеЮ1е ра­

бочей линии при минимальном расходе десорбирующеrо аrеюа 
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Расход десорбирующего газа G чаще всего не задан 
(известны обычно расход абсорбента, а также начальная и ко­
нечная концентрации ПК в нем); поэтому G определяют на 
основании технико-экономического расчета - так же, как и 
расход абсорбента при абсорбции: 

- находят минимальный расход десорбирующего агента 
Gmin (концентрация ПК в уходящем газовом потоке Укд макси­
мальна), при котором рабочая mmия пересекает равновесную в 
точке с абсциссой Xif (рис. 1 1 .32, а) и.ли касается линии равнове­
сия (рис. 1 1 .32, б). Здесь движущая сила процесса равна нулю, 
размеры и стоимость аппарата cтamt: бы бесконечно большими ; 

- устанавливают оптимальный (рабочий) расход десорби­
рующего агента, соответствующий минимальным суммарным 
эксплуатационным и капитальным затратам; 

G = cropt Gmin; 
здесь cropt > 1 - оптимальный коэффициент избытка десорби­
рующего агента. 

Расчет основных размеров десорбера производится в той же 
последовательности, что и расчет абсорбера (см . разд. 1 1 .4) . 
Движущая сила на языке фазы "у'' при десорбции будет, есте­
ственно, (уР - у) вместо (у - уР) при абсорбции, а на языке 
фазы "х" - (.х - .хР) вместо (.хР - .х). 

Отметим широкое использование водяного пара в качестве 
десорбирующего агента - особенно в тех случаях, когда выде­
ляемый компонент (ПК) нерастворим в воде. Последнее усло­
вие обеспечивает легкость отделения ПК из парогазовой смеси 
пуrем ее конденсации и поочередного слива (декантации) от­
дельных .жидкостных слоев. 

Нагревание абсорбента 

Этот метод десорбции получил наибольшее распростране­
ние в технике вследствие своей простоты. 

Часто десорбцию осуществляют, подводя теплоту к абсор­
бенту через теплопередающую поверхность (десорбция глухим 
паром) . В этом случае вместе с десорбируемым компонентом 
нередко испаряется часть абсорбента. Для разделения такой 
смеси используют процесс перегонки: образующуюся смесь 
паров направляют в ректификационную колонну для разделе­
ния ее на чистые компоненты. Подробнее о процессах пере­
гонки см. гл . 12 .  

Понижение давления над абсорбентом 

Этот способ десорбции технологически является одним из 
наиболее простых. Он особенно выгоден в тех случаях, когда 
абсорбцию проводят при повышенных давлениях. Десорбция 
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Рис. 11.33. Десорбция за счет снижения давления жидкости: 
а - схема аппарата, 6 -изображеЮl.е процесса в диаrрамме у -х; 
1 - десорбер, 2 - дроссельный ве1ПИJ1Ь; 

с 

-х 

ОС - равновесная линия при Рабе, OD - равновесная линия при Рдес• А - точха, харах­
теризующая состояЮl.е систеМЬJ в ко1Ще процесса абсорбции (при противотоке фаз), ED -
рабочая линия процесса десорбции 

здесь может быть реализована пугем снижения давления до 
атмосферного. Можно проводить десорбцию и под вакуумом, 
однако в этом случае возникают дополнительные затраты на 
отсасывание десорбированноrо компонента вакуум-насосом.  

Схема процесса десорбции при снижении давления показа­
на на рис . 1 1 .33 ,  а. Абсорбент с относительной концентрацией 
поглощаемого компонента х1 '  (и абсолютной - х1 ) после аб­
сорбции подается в десорбер 1, где рабочее давление Рдес за­
метно ниже, чем Рабе при абсорбции; сброс давления от Рабе до 
Рдес осуществляется с помощью дроссельного вентиля 2. Из 
потока абсорбента L' (в расчете на инерт) получают потоки П К  
в газовой фазе (Мдес) и регенерированного абсорбента [L' ( 1  + 
+ х1 ) - Мдес] с низкой концентрацией х2' · Разумеется, х1 ' равна 
конечной концентрации ПК в абсорбенте после абсорбции Хк, 

а х2' - начальной его концентрации в абсорбенте, подаваемом 
на абсорбцию, Хн· 

Задача технологического расчета состоит в определении 
концентрации х2' при сбросе давления от Рабе до Рдес• а также 
уходящих из десорбера потоков. 

Поскольку рассматриваемый процесс десорбции протекает с 
изменением материальных потоков (инерт отсуrствует) , то от 
относительных концентраций и потоков инертов целесообразно 
перейти к абсолютным. Переход к абсолютной концентрации х1 
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осуществляется (см . разд. 10 .2 . 1 )  по формуле 

xi 
х· = --'-' 1 1 ' + х; 

соответственно, абсолютный поток смеси на десорбцию состав­
ляет L = L ' ( l  + х1 ') .  

Идеализируем процесс десорбции,  приняв упрощающие до­
пущения: 

- абсорбент абсолютно нелетуч, следовательно,  абсолютная 
концентрация П К в газовом потоке Мдсс составляет У2 = 1 
(здесь Рпх = Рдсс); 

- теruювыми эффектами, сопровождающими процесс де­
сорбции, пренебрегаем; 

- в десорбере-сепараторе происходит полное (равновесное) 
разделение чистого ПК и абсорбента с концентрацией, равной х2. 

Отказ от идеализации процесса потребовал бы учета летучести абсорбента, 
так что стало бы Yl' < 1 .  Кроме тоrо, пришлось бы учесть тепловые эффекrы, 
обусловленные дросселированием и переходом ПК из жидкой фазы в газовую 
(явление, обратное неизотермическому пог.лощению ПК абсорбентом) - все это 
связано с изменением температуры процесса десорбции. 

Процесс десорбции удобно строить в диаграмме у-х (рис . 
1 1 .33 ,  б),  где у и х  - абсолютные концентрации П К  в газовой 
и жидкой фазах соответственно (О ::;; у �  1 ;  О � х ::;; 1 ) .  Допустим, 
что точка А здесь соответствует насыщенному абсорбенту 
(концентрация П К  в нем Хк), покидающему абсорбер в контакте 
с исходным газом (при противотоке) состава Ун· Естественно, 
что точка А расположена выше линии равновесия ОС дЛЯ ра­
бочего давления Рабе· 

При десорбции путем сброса давления концентрация П К  в 
газовой фазе У2 = 1 ,  т.е. линия равновесия совпадает с 
верхней стороной квадрата. 

Процесс десорбции ПК из абсорбента при резком (с помощью дроссельною 
веНТИ71Я) сбросе давления во мноrом сходен с процессом самоиспарения жид­
кости при ее дросселировании до давлений ниже упруrости насыщенных паров 
для рабочей температуры (см. разд. 9.3) . В случае абсолютной нелетучести аб­
сорбента при снижении давления жидкости из нее десорбируется ("самоиспа­
ряется") только ПК. Процесс протекает пракrически мrновенно, жидкость после 
дросселирования необходимо направить в десорбер (он иrрает роль сепаратора) ,  
где и происходит отделение газовою потока от абсорбента. 

Концентрация П К  в жидкости при этом уменьшается до 
значения хъ равновесного с его содержанием в газовой фазе 
для рабочих давления в десорбере Рдес и температуры. Связь 
равновесных концентраций П К  в фазах устанавливается с по­
мощью коэффициента распределения т = (у/х)р · В исследуе­
мом случае у = У2 = 1 ,  и т приобретает смысл показателя рас­
творимости ПК в абсорбирующей жидкости. 

962 



Пусть коэффициент распределения П К  между фазами т не 
зависит от уровня концентраций - это часто характерно для 
не очень больших значений х2 и Рдес· Тогда линия О D 
(штриховая линия на рис . 1 1 .33 ,  б), определяющая раствори­
мость ПК в жидкой фазе при рабочих условиях десорбции,  -
прямая . Ее положение характеризуется значением т и углом а :  

т = у�х2 = 1/х2 = tga . 
Отсюда в условиях равновесной сепарации остаточная кон ­
центрация П К  в жидкой фазе составит: 

х2 = 1/т. (а) 
Коэффициент распределения т связан с константой Генри 

Е и рабочим давлением р соотношением т = Е/р, так что по­
ложение прямой OD в диаграмме у-х, а значит, и остаточная 
концентрация х2 (абсцисса рабочей точки десорбции) зависят 
от рабочего давления в десорбере р = Рдес :  

Х2 = Рдес/ Е. (а') 
Для установления степени извлечения (доли отгона) П К  в 

десорбере е = Мдес /L составим материальный баланс по пото­
кам поглощаемого компонента для контура, охватывающего де­
сорбер (см .  рис . 1 1 . 33 ,  а) : 

Lx1 - МдесУ2 - (L - Мдес)х2 = О . 
Отсюда при У2 = 1 

и 

е = Х1 - Х2 . 
1 - х2 

(б) 

Используя выражение (а) и связь т и Е, получаем для 
р = Рдес в случае прямой линии равновесия : 

или 

е = х1 - 1 / т Х1 - Рдос. / Е 
1 - 1 / т = 1 - Рдос / Е ' 

Х1Е - Рдос. е =

----Е - Рдос. 
( 1 1 .22) 

Из ( 1 1 .22) следует, что при снижении давления десорбции 
Рдес степень отгона е увеличивается, но она не может превы­
сить абсолютную долю (х1 ) поглощаемого компонента в абсор­
бенте , поступающем на десорбцию. 

Давление десорбции Рдес подбирают таким, чтобы остаточ­
ная (абсолютная) концентрация ПК в абсорбенте после десорб-
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Рабе L 
М�ес М';,ес 

L-М'дес 

Рис. 11.34. Схема десорбции при ступенчатом понижении давления 

ции х2 отвечала требованиям 
сорбци17, т.е. чтобы х2' = Хн, 
х2' = х11(1 - х2) .  

к исходному абсорбенту при аб­
rде относительная концентрация 

Иногда десорбцию проводят при снижении давления жидкости в несколько 
ступеней (рис. 1 1 .34). В первой ступени давление жидкости снижают от давле­
ния абсорбции (рабе) до некотороrо проме:жуточноrо давления р1.  При этом 
десорбируется некоторое количество rаза Мд.,,. Оставшаяся жидкость (L -- М дес) поступает во вторую ступень, где давление снижается до Р2 и вьщеляется М'д•с rаза, и т.д. При мноrоступенчатом снижении давления часть десорбирован­
ноrо rаза имеет повьпnенное давление, что в ряде случаев оказывается блаrопри­
ятны:м фактором при ero дальнейшем использовании. Если при абсорбции было 
извлечено из исходноrо газа несколько компонентов, то многоступенчатое сни­
жение давления жидкости позволяет в некоторой степени разделить вьщеляемые 
при десорбции компоненты, так как в первой ступени в газовую фазу вьщеляют­
ся наименее растворимые компоненты, во второй ступени - более растворимые 
И Т.Д. 

1 1 .7 .  ГИДРАВЛИЧЕСКОЕ СОПРОТИВЛЕНИЕ АБСОРБЕРОВ 

Жидкость в абсорбер подается, как правило, сверху и стекает самотеком по 
элементам насадки или по сливным трубам, организующим перелив жидкости с 
тарелки на тарелку. Поэтому вопрос о потере напора для жидкости при прохож·· 
дении ее через абсорбер не рассматривается; достаточно лишь подать ее в аппа­
рат сверху и соответствующим образом распределить в абсорбере. 

Для обеспечения требуемоrо газовоrо потока G через абсорбер нужен напор, 
достаточный для компенсации всех гидравлических потерь, связанных с прохож­
дением rаза по аппарату. ПовьШJение давления rаза (ero сжатие) сопровождается 
затратами энергии, иногда - весьма существенными. Необходимая мощность 
дутьевоrо устройства зависит от скорости газовоrо потока; поэтому выбор опти­
мальной скорости газа в аппарате производится с помощью технико­
экономическоrо расчета, учитывающеrо этот расход энергии. 

Н иже рассмотрим по отдельности расчет необходимоrо перепада давления в 
абсорберах со ступенчатым контактом фаз - на тарелках и с непрерывным -
при прохождении rаза в пленочных и насадочных аппаратах. Расчет мощности 
при со:щании необходимоrо перепада давления газового потока приведен в разд. 
4 .3 .2 .  

Тарет.ча1Wе абс:орберw. Полное гидравлическое сопротивление одной тарел­
ки (Л/1;) любой конструкции складывается из статического сопротивления слоя 
жидкости на тарелке (Лр.,), потерь напора на преодоление местных сопротивле -
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Рис. 11.35. К определению высоты слоя жид­
кости на тарелках с переливными устройства­
ми: 

1 - 11:орпус 11:олоЮ1Ь1, 2 - тарелхи, З - сливная 
псрсrородка 

ний на сухой (неорошаемой) тарелке (Лрс) и 
сопротивления, вызьшаемого силами поверх­
ностного натяжения (Лро) : 

Лр; = ЛJlж + Л/lс + Л/lо· ( 1 1 .23) 

Веmrчину ЛJJж, зависящую от высоты hx 

3 

слоя жидкости ruютностью Рж на тарелке (рис. 1 1 . 35), определяют по формуле 
гидростатического давления (2.6): 

Л/lж = Ржвсnghж, ( 1 1 .24) 

rде Рж..всп - плотность вспененной жидкости (точнее 
на тарелке, причем р,,,•сп = (0,5 + О,7)р.... 

газожидкостной смеси) 

На тарелках непровального типа полиая высота слоя жидкости hж. в формуле 
( 1 1 .24) формируется (см. рис. 1 1 . 35) высотой сливной перегородки hсл и вели­
чиной подпора жидкости над перегородкой hcл00JJЛ: hж. = hсл + hcл00JJЛ. Значение 
hcл00JJЛ зависит от массового расхода жидкостного потока L( l + х) и, по опьrr­
ным данным, принимается обычно равным hcл00JJЛ = (0,65 + 0,7)1,,.2/3. Плотность 
орошения 4 (объемный расход жидкости, отнесенный к единице длины В слив­
ной перегородки) связана с массовым расходом абсорбента L соотношением 4 = 
= L( l + x)/(r>ж..l/).  

Потерю напора rаза при прохождеЮIИ ero через месrные сопротивления (прорези 
КОJПiачка, отверстия ситчатых тарелок и т.п.) определяют по формуле (2.30а): 

- 2 
Л/Jс - ; WC7111 p/l, ( 1 1 .25) 

r:це Warв - скорость газа в отверстиях (прорезях и т.п.) тарелки. При известной 
скорости газа w в колонне величина Warв находится из уравнения расхода с уче­
том доли свободного сечения отверстий тарелки <J>св: War1 = w/<J>cв· 

Коэффициенты местных сопротивлений !; для тарелок различных конструк­
ций приведены в справочной литературе•. Влияние уровня жидкости на тарелке 
на коэффициент местного сопротивления !; при этом, как правило, не учиты­
вается. 

Сопротивление, обусловленное силами поверхностного натяжения, получим, 
обозначив: а - коэффициент поверхностного натяжения на границе газ­
жидкость; dc - эквивалентный диаметр каналов для прохода газа через от­
верстия тарелки (dc = do в случае круглых отверстий диаметром do) . Приравняем 
теперь формальное и физически обоснованное выражения для сил поверхност­
ного натяжения в отверстии: Лр0 · 11dc2/4 = 11d.a. Отсюда 

Лр0 = 4a/d0• ( 1 1 .26) 

Полное сопротивление абсорбционной колонны, сод�ржащей п тарелок, 
складывается из сопротивления всех тарелок: 

11 
Лр = r. Лр; . 

i = l  
Если в ходе процесса (т.е. п о  высоте колонны) физические свойства абсор­

бента (р..., а) изменяются незначительно, а гидродинамические характеристики 

• См., например, ( 1 , 6 ) .  
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тарелок (hсл, hcлno11t1 и h ... ) остаются неизменными, то потери напора на отдель­
ных тарелках близки между собой (др1 "' др1), и полное сопротивление колонны 
др можно найти как произведение ЛJ11п. 

На тарелках провального типа слой жидкости создается и поддерживается при 
скоростях rаза, превЬШiающих некоторое минимальное значение, ниже которою 
вся жидкость протекает через отверстия тарелхи. Наоборот, при очень больших 
скоростях rаза все сечение отверстий тарелки занято газовым потоком, и жид­
кость не может перетекать с тарелки на тарелку - это режим захлебывания колон­
ны. Рабочая скорость газовою потока должна бьпъ ниже скорости захлебьmания. 
Ее принимают такой, чтобы на тарелке образовывался слой :жидкости высотой 
0,05 - 0, 10 м, соответствующий величине Лр... = 250 + 350 Па. При этом через 
одни и те :же отверстия тарелок поочередно или одновременно проходят и газ, и 
жидкость. Доля отверстий, занятая стекающей :жидкостью, зависит от сооnюше­
ния расходов газовой и жидкой фаз и составляет обычно 10 - 20% от площади 
всех отверстий. 

ДопоJDfительные сведения о расчете mдравлическою сопротивления тарелок 
провальною типа и оптимальной скорости rаза можно найти в специальной и 
справочной литературе•. 

Гидравлическое сопротивление меночнwх и нас:адочнwх аппаратов с большей 
(в случае пленочных абсорберов) или меньшей (для насадочных) точностью 
можно определить с использованием традиционно применяемою уравнения 
Дарси-Вейсбаха (2. 17).  Трудность здесь - в определении ;эквивалентною диа­
метра d0 каналов для прохода rаза и в неточности определения коэффициентов 
mдравлическою сопротивления в присуrствии :жидкостиою потока. 

Трубчатwе мeнo"lllWe aJDJapan.a. Эквивалентный диаметр d0 каналов для про­
хода газа здесь меньше внутреннею диаметра труб d на две толщины (2li) сте­
кающей жидкостиой пленки. Из-за значительного срыва и выноса капе.ль из 
пленки и допОJD1ительных затрат энерmи на поддержание в потоке rаза их во 
взвешенном состоянии mдравлическое сопротивление пленочных аппаратов 
превьпuает расчетное значение для mадких труб. Для учета влияния капель в 
расчетные зависимости для коэффициента mдравлического сопротивления вво­
дят эмпирические поправки. Наиболее распространенной поправкой является 
множитель ( 1  + ЗOOli/d) к уравнению Дарси-Вейсбаха для mадких труб внут­
ренним диаметром d - 2li. 

Hac:aдo"lllWe aJDJapaтw. В этих аппаратах, заполненных насадкой с известиыми 
значениями Fуд и &к. эквивалентный диаметр канала для газовою потока может 
быть наЙден с помощью формулы (:ж) разд. 2.2.2, в которой: / = fc8 - площадь 
поперечною сечения потока, П - смоченный периметр канала. Домножим 
числитель и знаменатель правой части этой формулы на высоту слоя насадки Н 
и ее объем V: 

d = 
4/са lN 

• п lN .  
Учитьmая, что &н •VcвfV = /c8H/V и Fуд • F00ж/V = ПН/V, получаем: 

4fc8H V 4Ус8 V 4& н 
d0 = -- - = -- -- = - . ( 1 1 .27) V ПН V Fб<ж Fуд 

Наряду с затруднениями в определении d0 (здесь каналы неправильной фор­
мы и переменного сечения) возникают большие дополнительные проблемы при 
расчете длины каналов. Реальное сечение последних для прохода rаза, кроме 
тою, в значительной степени зависит от плотности орошения (в данном случае -
это объемный расход на единицу площади поперечного сечения аппарата) . С 
увеличением последней величина d0 уменьшается. 

• См. ( 1 , 10 ,  1 1 ) . 
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Расчет rидраWIИческоrо сопротивления орошаемой насадочной колонны Лрор 
чаще всеrо базируют на гидравлическом сопротивлении неорошаемой (сухой) 
насадЮI Лрсух: 

Лрор = kЛрсух, ( 1 1 .28) 

где k - коэффициент, учитывающий увеличение сопротивления орошаемой 
насадки по сравнению с неорошаемой. 

Гидравлическое сопротивление сухой насадЮI Лрсух находят с помощью 
уравнения типа (2 . 1 7а) . Более резонно было бы использов�ть формулу Эрrана 
(2.67) для сопротивления слоя неподвижной насадЮ1; следуя, однако, устано­
вившейся традиции, для расчета Лрсух будем использовать формулу Дарси­
Вейсбаха (2. 17). Положим 1 = Ннас. а также учтем, что вертикальная составляю­
щая истинной скорости rаза в каналах насадЮI (wк8) больше расчетной w, а 
именно Wи8 = w/f::н (ще &н - доля свободноrо сечения насадки). 

Тогда расчетная формула (2 . 17а) примет вид 

( 1 1 .29) 

Коэффициент rидравлическоrо сопротивления Лг учитывает искривление ка­
налов, суммарные потери давления на трение и местные сопротивления насадхи•. 
В зависимости от типоразмера насадки и величины критерия Рейнольдса для 
rазовоrо потока коэффициент л. определяют по тем или иным эмпиричесЮ1м 
соотношениям". 

Величина коэффициента k в формуле ( 1 1 .28) зависит как от вида насадЮI и 
ее размера, так и от плотности орошения и физических свойств абсорбента 
(k > 1 ) .  Здесь тоже пока отсутствуют кaI01e-JD160 установившиеся теоретичесЮ1е 
подходы к расчету; в настоящее время k определяют на сугубо эмпирической 
основе". 
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Глава 12 

ДИСТИJШЯЦИЯ И РЕКТИФИКАЦИЯ 

В химической технологии, нефтехимической и ряде других 
отраслей промышленности (пищевой, фармацевтической -
вплоть до металлургической) исполъзуюг широкое многообра­
зие жидких и газовых смесей, подлежащих разделению на до­
статочно чистые компоненты или фракции различного состава. 
Разделение таких смесей при контакте ЖИдкой и паровой фаз, 
сопровождающееся перераспределением компонентов между фа­
зами, называется перегонкой. 

12. 1 .  ОБЩИЕ СВЕДЕНИЯ 

В основе перегонки лежит различная летучесть составляю­
щих смесь компонентов (иногда - компонентов и их особых 
образований) , т.е . разная их склонность к переходу из жИдкой 
фазы в паровую или в обратном направлении. 

Пусть, например, в сосуде находится жиiJкая смесь метанола и воды с кон­
ценrрацией метанола 40%. Если 'Л'f смесь нагреть до кипенИя и подвести неко­
торое дополнительное количество теплоты, то образовавшаяся (в небольшом 
коJП1Честве) паровая фаза, находящаяся в контакте с оставшейся жидкой смесью, 
будет содержать -73% метанола, т.е. обогатится метанолом. 

Пусть теперь от парообразной смеси бензола и толуола, содержащей 40% бен­
зола и находящейся при температуре конденсации, отводится некоторое количе­
ство теплоты. Тогда образовавшийся (в небольшом коJП1Честве) конденсат, нахо­
дящийся в контакте с оставшейся паровой фазой, будет содержать -19% бензола, 
т.е. обогатится толуолом .  

Разная склонность компонентов смеси к переходу в парообразное (JD1бo 
жидкое) состояние обусловлена разницей их температур кипения (конденсации). 
Так, при атмосферном давлении температура кипения метанола равна 64,5 • с, а 
воды - 100 • с; бензола - 80,2 • с, а толуола - 1 1 0,6 • с. Очевидно, что метанол 
в первой из смесей и бензол - во второй будут прояRIIЯТЬ большее стремление 
перейти из жидкой фазы в паровую, а вода и толуол - из паровой в жидкую. 

Приведенные примеры иллюстрируюг лишь явление разде­
ления,  т.е. возможность обогащения паровой или жидкой фазы 
каким-либо компонентом. Но именно это явление лежит в 
основе процессов разделения методами дистилляции и ректифи­
кации, объединенных общим названием: процессы перегонки. 
Такое объединение (в одной главе учебника) обусловлено общ­
ностью физик.о-химическ.их основ дистилляции и ректификации 
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(см . разд. 12 .2) :  основных законов и правил, способов пред­
ставления равновесия и т.п. Разумеется, при более детсlЛьном и 
глубоком изучении дистилляции и ректификации выявляются и 
рассматриваются также специфические термодинамические 
закономерности, присущие каждому из этих процессов" . 

При весьма обширных и в чем-то пересекающихся областях 
применения процессы дистилляции и ректификации имеют и 
различия. Можно говорить, что разделение методами дистил­
ляции часто осуществляют, когда не требуется высокой чисто­
ты разделения компонентов, а методами ректификации - ког­
да продукты должны быть более чистыми, и что дистилляци­
онные процессы (особенно в периодических и полунепрерыв­
ных режимах) обычно реализуют в случае малотоннажных про­
изводств, а ректификационные - в случае крупнотоннажных. 
Можно указать также на определенные различия в аппаратур­
ном оформлении. Однако все это - сопугствующие, но далеко 
не всегда обязательные признаки и различия дистилляции и 
ректификации .  Основное и существенное (кардинальное) раз­
личие, на наш взгляд, состоит в следующем: дистилляция -
процесс непротивоточный, ректификация - принципиально 
противоточный. Заметим: в учебной и научной литературе это 
различие не всегда подчеркивается; более того, нечеткость в 
терминологии подчас размывает границы между этими двумя 
процессами перегонки. 

Далее в главе последовательно рассматриваются: физико­
.химические основы перегонки; процессы дистилляции (анализ 
и расчет основных технологических схем) ;  процессы ректифи­
кации (более подробно). 

12.2. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
ПРОЦЕССОВ ПЕРЕГОНКИ 

12.2. 1 .  Состав и свойства смесей 

в системах, подвергаемых перегонке, как правило, отсуr­
ствует инерт, не переходящий из фазы в фазу: все компоненты 
смеси участвуют (в разной мере, естественно, иначе не будет 
разделения) в межфазном обмене. Поэтому здесь нет основа­
ний для использования относительных концентраций, опи­
рающихся на постоянные потоки (количества) инерта; приме­
няют абсолютные концентрации - мольные и массовые. Уело-

• См., например, (9, 26 ) .  
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вимся обозначать символами х и а мольные и массовые кон­
центрации компонентов в жидкой фазе, символами у и а ' - в 
паровой.  Способы взаимноrо пересчета мольных и массовых 
концентраций изложены в разд. 1 0 .2 . 1 .  

Дистилляции и ректификации на практике .в общем случае 
подвергаются мноrокомпоне�пные смеси, причем каждый из 
компонентов выделяется соответствующим символом и/или 
индексом: хл, хв, ул.; а, Ь, а ' и т.д .  Разумеется, сумма концент­
раций всех компонентов любой жидкой или паровой смеси в 
мольном либо массовом представлении равна единице (или 
100% при выражении концентраций в процентах) , например 

L, x; = 1 ,  
i 

где i = А, В, . . .  - обозначение компонеmов. 

Ниже дистилляция и ректификация в целях простоты и на­
глядности рассматриваюгся в основном на примере бинарных 
смесей. Тогда ХА + хв = 1 ,  УА + Ув = 1 ,  а + ь = 1 ,  а ' + ь ·  = 1 .  
При этом нет необходимости указывать концентрации обоих 
компонентов, достаточно указать концентрацию одноrо из 
них, скажем хА и ул, поскольку х8 = 1 - ХА и Ув = 1 - УА· И в 
последующем изложении для бинарных смесей указывается 
концентрация лишь одноrо компонента; индекс при х и у в 
этом случае опускается . Нужно только условиться, на базе 
концентраций какого именно компонента ведется анализ , и тог­
да можно опустить индекс у концентрации этоrо компонента: 
ХА = х. Для процессов переrонки за базу принимают леrколету­
чнй (иначе - низкокипящий) компонент (НКК) ,  т.е .  имеющий 
более низкую температуру кипения .  И в названии смеси он 
фигурирует первым: например , смесь "метанол-вода" (но не 
"вода-метанол") .  Высококипящий компонент (ВКК) указывают 
вторым (последним) . Такой порядок перечисления компонен­
тов соблюдается и для мноrокомпонентных смесей. 

Физико-химические (в том числе теплофизические) свойства 
жидких и паровых смесей, необходимые для анализа и техно­
лоmческоrо расчета процессов дистилляции и ректификации,  
определяюгся свойствами составляющих смесь индивидуальных 
компонентов и зависят от состава смеси.  Наиболее надежные 
сведения о таких свойствах дает эксперимент. В ряде случаев 
удается построить модели, позволяющие учесть взаимодействие 
компонентов в фазах и с приемлемой точностью рассчитать 
свойства смеси по свойствам индивидуальных компонентов и 
их концентрациям . При слабом взаимодействии компонентов 
свойства смеси с точностью, достаточной для инженерных рас­
четов, иногда могут быть наЙдены по аддитивности (см .  разд. 
1 0 .2 .2) .  
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Согласно введенной в разд. 1 0 . 1 . 1  КФ-классификации, про­
цессы перегонки к-компонентной смеси относятся к классу 
к(к - к)к. Для бинарной смеси (к = 2) - это процессы класса 
2(2-2)2. 

12.2.2. Правило фаз и равновесие в системах жидкость-пар 

При достаточно длительном (теоретически - при бесконеч­
но длительном) контакге жидкой и паровой фаз между ними в 
изолированной системе устанавливается равновесие. При этом 
в сосуществующих фазах выравниваются два интенсивных па­
раметра - температура и давление (упругость паров), а также 
химические потенциалы каждого из компонентов. Поскольку 
этими потенциалами для практических целей пользоваться не­
удобно, то от них переходят к концентрациям: вместо равных 
химических потенциалов компонентов оперируют их равновес­
ными концентрациями в жидкой и паровой фазах. 

Для качественного анализа равновесия привлекают приве­
денное в разд. 10 .3 . 1  правило фаз ( 10 . 1 ) ,  связывающее вариа­
тивность q> (число степеней свободы) системы с числом компо­
нентов к и фаз ф; в случае равновесия "жидкость-пар" 

q> = " - ф + 2 . ( 1 0 . 1 )  

Правило фаз позволяет получить ряд полезных выводов 
применительно к рассматриваемым системам в состоянии рав­
новесия . 

Пусть компоненты смеси полностью взаимно смешиваются 
в каждой из фаз, так что общее число фаз ф = 2 (одна жидкая 
и одна паровая). Тогда для бинарной смеси (к = 2), согласно 
( 10 . 1 ) ,  q> = 2 - 2 + 2 = 2 .  Значит, в общем случае возможно 
ввести (задать) два ограничения, например давление и состав 
жидкой смеси; остальные величины (в данном примере - тем­
пература кипения и состав паровой смеси) варьировать невоз­
можно: они примут определенные значения, отвечающие приня­
тым ограничениям. Это также означает, что при заданных дав­
лении и температуре кипения жидкая и паровая фазы имеют 
вполне определенные составы. 

А вот для тройной смеси (к = 3)  в принятых условиях (ф = 
=2) получается q> = 3 - 2 + 2 = 3 . Следовательно ,  здесь произ­
вольно могут быть заданы три величины (например, давление, 
температура кипения и концентрация какого-либо компонента 
в одной из фаз) ;  остальные характеристики системы однознач­
но примут определенные значения . Это также означает, что 
при заданном давлении определенную температуру кипения 
могут иметь жидкие смеси разных составов. Последний вывод 
тем более справедлив для многокомпонентных смесей (к > 3) .  
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Пусть теперь компоненты бинарной смеси в жидкой фазе аб­
солютно взаимно нерастворимы; тогда число фаз ф = 3: две 
жидкие и одна паровая. В этом случае <р = 2 - 3 + 2 = 1 .  Эrо 
значит, что, например, при заданном давлении температура 
кипения смеси и состав паровой фазы определены однознач­
но - независимо от состава жидкой кипяшей смеси. 

Качественный анализ равновесных состояний по приведен­
ной выше схеме возможен также для других равновесных усло­
вий и систем. 

12.2.3. Равновесие для идеальных смесей 

Первоначально рассмотрим фазовое равновесие "жидкость­
пар" в идеальных системах: это проще и в то же время позволя­
ет проследить основные тенденции и ввести ряд понятий, ис­
пользуемых при дальнейшем анализе. 

Идеальными называют смеси, компоненты которых при сме­
шении не изменяют объема, а само смешение происходит без теп­
ловых эффектов взаимодействия компонентов. Иногда считают, 
что в идеальных смесях отсутствует взаимодействие молекул. 
Такое представление в известной мере правомерно для паровой 
фазы, когда молекулы достаточно удалены друг от друга; в 
этом случае паровые смеси следуют уравнению Клапейрона­
Менделеева. Применительно к жидким идеальным смесям, 
видимо, правильнее говорить об одинаковом взаимодействии 
друг с другом молекул как одного и того же, так и разных ком­
понентов. К идеальным часто близки жидкие смеси, состоящие 
из компонентов, сходных по химическому строению; пример -
смеси органических соединений одного гомологического ряда, 
мало различающихся молярной l\laccoй (сю1жсм ,  бензол­
толуол ,  н - rексан-н-гептан , метанол-этанол ,  фенол-крезол , 
многие изомеры) . 

В силу отсутствия теплового эффекта смешения теплофизи­
ческие свойства идеальных смесей (теплоемкость, теплота па­
рообразования и т.д . )  могут быть рассчитаны аддитивно по 
свойствам и концентрациям составляющих смесь компонентов. 

Идеальные смеси подчиняются закону Рауля, согласно ко­
торому равновесное парциальное давление (упругость пара) како­
го-либо i-го компонента над смесью при определенной температу­
ре (pJ равно произведению его упругости пара над чистым компо­
нентом при той же температуре ( Р/) на его мольную долю в 

жидкой смеси (xJ: 
( 12 . 1 ) 

Заметим: по своему написанию закон Рауля сходен с законом Генри (см . 
разд. 1 1 . 3 . 1 ) .  Различие состоит в том, что закон Генри используется при темпе­
ратурах t, превышающих критическую fкр, а закон Рауля - при докритических 
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температурах. Именно поэтому коэффициент пропорциональности Е в законе 
Генри при t > tкр имеет некий условный смысл; в то же время физический 
смысл аналоmчноrо коэффициента РР в законе Рауля ( 12 . l )  определен вполне 
четко. 

Сумма парциальных давлений всех компонентов паровой 
смеси равна полному (рабочему, внешнему) давлению Р. 

Р = L P; = r P;°x; . ( 12 .2) 
i i 

В случае бинарной смеси Рл = Рлох и Рв = Pвu( l  - х), где х = 
= хл. Зависимости Рл и Рв от х, а также 

Р = Рл + Рв = Рл0х + Рв0( 1  - х) ( 1 2 .2а) 

при некоторой постоянной температуре в полном диапазоне 
изменения О :::; х :::; 1 представлены на рис . 1 2 . 1 :  это прямые -
восходящая для Рл и нисходящая для РВ· В принятом способе 
назначения Н КК Рл > Рв , поэтому прямая Р(х) по ( 1 2 .2а) тоже 
является восходящей.  

Из ( 1 2 .2а) можно выразить х = хл: 
Р - Р.о Х 

= 
рО _ 

;
о 

( 12 .2б) 
А В 

Согласно ( 1 2 .2а) и ( 1 2 .2б) величине х = 1 отвечает Р = Рл0 
(чистый низкокипящий компонент А), а х = О отвечает Р = Рв0 

(чистый высококипящий компонент В). 
Связь полного давления Р с составом паровой фазы наЙдем, 

воспользовавшись уравнением идеального газа. Запишем урав­
нение Клапейрона-Менделеева для i-го компонента и для 
всей смеси в целом:  

PN = ntRyT; PV = пRуТ; (а) 

здесь п1 и п - число молей компонента i и общее число молей 
всех компонентов многокомпонентной смеси соответственно в 
ее объеме V. 

Поделим первое выражение на второе и произведем сокра­
щение на объем V, универсальную газовую постоянную Ry и 
абсолютную температуру Т. Тогда, имея в виду, что отношение 
п/ п равно у1 - мольной абсолютной концентрации i-го ком­
понента в паровой смеси, - получим: 

Р; _ n; _ у у _ Р; _ Р; 
-

- - - (, i - - - -- . 
Р п Р L P; 

i 
Для бинарной смеси (i = А, В) с учетом ( 12 .2б) имеем: 

- - р А - Р1 х 
-

Р1 р - Р3 Ул = У - - - -- - - · 
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Рис. 12. 1. К закону Рауля для идеальных бинарных систем 

Х - :У 
х,у 

Рис. 12.2. Зависимости Р(х) и Р(у) и равновесные концентрации для идеальных 
бинарных систем 

Из выражения ( 12 .3а) в форме у = Pi х/Р следует, что у ;;:: х, 
так как Pi ;;:: Р, причем знак равенства относится к чистым 

компонентам - низкокипящему (Р = Pi , х = у =  1 )  или вы­

сококипящему (х = у = О). Вывод о преимущественном перехо­
де в паровую фазу низкокипящего компонента является част­
ным выражением более общего первого закона Коновалова для 
бинарных систем, гласящего:  

в условиях равновесия паровая фаза в сравнении с жидкой обо­
гащена тем компонентом, добавление которого к жидкости по­
нижает ее температуру кипения (в другой формулировке -
"повышает полное давление паров '). 

Более г.лубокое осмысление первого закона Коновалова позволяет трактовать 
его как одно из проявлений принципа Ле-Шателъе. 

Зависимость ( 12 .3а) может быть представлена решенной от­
носительно Р: 

откуда 
р Pi у - р р� у = р Pi - Pi р� ' 

Р =  рО Р,О 
А В 

рО - (Ро _ Р.о \" · 
А А B f' 

( 12 .3б) 

Гиперболическая связь Р(у) совместно с ранее найценной ли­
нейной зависимостью Р(х) изображена на рис. 12.2. Разумеется, и 

здесь величине у = 1 отвечает Р = Pi , а у = О - Р = Р� . 
Зависимости типа (12.2), (12.3) записаны для постоянной тем­

пературы, так 'ПО диаrраммы на рис. 12 . 1 и 12.2 - изаrермы. 
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Для определения равновесных составов х и у нужно в соот­
ветствии с правилом фаз уравнять в жидкой и паровой фазах 
оба хара�сrерных параметра - давление и температуру. В изо­
термической диаграмме Р - х, у для бинарной смеси темпера­
туры уравнены по определению. Равновесные конuентраuии 
при некотором полном давлении Р. найдем (см.  рис . 1 2 .2), 
уравняв в фазах также и давления .  Для этого следует пересечь 
кривые Р(х) и Р(у) горизонталью Р. , тогда абсuиссы точек пе-

ресечения будут равновесными значениями х и у. При друrом 
полном давлении PI получилась бы иная пара равновесных 
конuентраций - х' и у '. 

Реально в подавляющем большинстве случаев процессы ди­
стилляции и ре�сrификации проводят при постоянном (или 
примерно постоянном) давлении. Поэтому технолога больше 
интересуют изобарные зависимости и диаграммы - типа t(x) и 
t(y), а также некоторые другие. 

С целью построения зависимости температур кипения иде­
альных смесей от их состава обратимся к выражениям ( 1 2 .2б) и 
( 1 2 .3б) .  Для принятого рабочего давления Р = const будем по­
очередно задаваться температурами в полном диапазоне темпе­
ратур кипения чистых компонентов - высококипящего 18 и 
низкокипящего tл:, естественно, 18 > tл. При t = t8 по ( 12 .2б) и 
( 1 2 .3б) имеем Р = Р� и получаем х, у = О - чистый ВКК. При 

t = tл имеем Р = Р� и по тем ж:е уравнениям х, у = 1 - чис­

тый Н КК. Для промежуточных температур 18 > t > tл по ука­
занным выражениям при Р = const получаклся промежуточные 
значения О < х < 1 и О < у < 1 - свои для каждого значения t в 
диапазоне от t8 до lл. Соединив соответствующие точки, полу­
чим изображенные на рис. 12 . 3  зависимости температур кипе­
ния (конденсации) от концентраций НКК в жидкой (х) и паро­
вой (у) фазах - кривые t(x) и t(y) при давлении Р. 

Для определения равновесных составов фаз с помощью изо­
барной диаграммы t - х, у (давления в фазах по определению 
выравнены) необходимо уравнять еще и температуры. Для не­
кой температуры t. (соответствующая горизонталь на рис . 
1 2 .3) равновесные концентрации х и у получаются как абсцис­
сы точек пересечения этой горизонтали с кривыми t(x) и t(y) . 
При друrой температуре r: получилась бы иная пара равновес-

ных значений х' и у '. 

976 



P = const 

о х --- у х,у 
Рис. 12.З. Зависимости t(x) и t(y) и равновес­
ные концентрации для идеальных бинарных 
систем 

Рис. 12.4. Влияние давления на положение 
зависимостей t(x) и t(y) и равновесные кон­
центрации для идеальных бинарных систем 

Влияние давления на положение кривых t - х,у для бинар­
ной смеси иллюстрируется на рис . 12.4: с повышением давле­
ния возрастаюг температуры кипения обоих компонентов, так 
что вся диаграмма t - х,у смещается в область более высоких 
температур. При этом уменьшается расстояние между кривыми 
t(x) и t(y), что приводит к ухудшению возможностей разделения: 
одному и тому же х с ростом Р отвечаюr меньшие равновесные 
значения у. На рисунке видно: при Р' > Р" > Р"' некоторой кон­
центрашm НКК в жидкой фазе (х) отвечаюr различные ero кон­
центрации в паровой фазе, причем у' < у" < у"'. 

Понижение разделяющих возможностей с ростом давления, видимо, связано 
с характером зависимости температур кипения компоне�пов от давления. По 
уравнению Клаузиуса-Клапейрона• 

InP 0 = a - !!_ т '  
ь 

так чrо Т =  0 , 
a - \n P 

(б) 

т.е. температура кипения с ростом давления увеличивается весьма медленно, 
поскольку Р о стоит под знаком логарифма (причем для подавляющеrо боль­
шинства реальных процессов переrонки а >> InP 0) .  Это приводит к уменьше­
нию разности температур кипения компонентов при повышении давления, а 
значит, и к понижению разделяющей способности. 

Продемонстрированное качественно влияние давления на 
характеристики разделения бинарной смеси находит количе­
ственное выражение при представлении равновесия в замкну-

• См. (22 ) .  
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-
х 

на Р� , вводя а.о: 

Puc. 12.5. Равновесные кривые в диаrрамме 
у-х для идеальных бинарных систем при 
разных коэффициеmах nазделения 

той квадратной диаграмме у - х 
пуrем введения понятия об отно­
сительной летучести, иначе - о 
коэффицнеmе разделения 

а.о = Р,/Рв � 1 .  С этой целью в 
промежуточном выражении ( 12 .За) 

у = Р� х/Р запишем Р по ( 1 2 .2а) и 

поделим числитель и знаменатель 

( 12 .4) 

Кривые равновесия у = f(x) по ( 12 .4) при постоянных а.о 
представляют собой равнобочные гиперболы, симметричные 
относительно диагонали, проведенной из левого верхнего угла 
в правый нижний (на рис. 12 .5  эта диагональ не показана). Из 
выражения ( 12 .4) следует, что при а.0 = 1 (равные упругости 
паров компонентов, а значит, и одинаковые их температуры 
кипения) получается у = х, т. е. состав паровой смеси тот же, 
что и жидкой - разделения не происходит. В этом случае кри­
вая ( 12 .4) совпадает с диагональю, соединяющей левый ниж­
ний угол с правым верхним, - она показана на диаграмме. 
При а.0 --+ оо (летучесть Н КК бесконечно велика в сравнении с 
летучестью ВКК) получается у = 1 ,  т.е. в паровой фазе - толь­
ко один Н КК. Кривая (12 .4) в этом случае совпадает с верхней 
горизонтальной стороной квадрата. С такой ситуацией мы 
встречались в гл . 9 - растворенный компонент был абсолютно 
нелетуч, и в парах присутствовал только растворитель. 

На практике разделению чаще всего подвергаются смеси с сопоставимы.ми (но не равными) температурами кипения 
(значит, и уnругостями паров чистых компонентов) , что отве­
чает конечному значению а.о > 1 .  В этом случае кривые ( 12 .4) 
располагаются выше диагонали, причем тем дальше от нее 
(лучше возможности разделения) , чем больше а.0. Это означает, 
что при прочих равных условиях . обогащение паровой фазы 
низкокипящим компонентом выше для смесей, характеризую­
щихся большей разницей в температурах кипения . А для дан­
ной бинарной смеси обогащение выше при более низких дав­
лениях Р, так как по указанным ранее причинам а.о возрастает 
с понижением Р. 
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Строго говоря, коэффициенты разделения щ� для идеальных смесей необяза­
тельно должны оставаться постоянными в поJШом диапазоне концентраций, так 
как при изменении температур кипения с изменением х упругости паров чистьIХ 

компонеmов Р� и Р� мoryr изменяться в разной мере. Тогда кривые у(х) 

будуr для идеальньIХ смесей несколько отличаться от равнобочньIХ гипербол. На 
практике такое отличие обычно невелико. 

Ранее бьmо принято, что технологический расчет процессов 
перегонки бинарных смесей ведется на базе НКК. Направлен­
ный перенос НКК из жидкой фазы в паровую реализуется , 
когда равновесная концентрация превышает рабочую 
(сопряженную). Поэтому рабочая область процессов дистилля­
ции и ректификации располагается ниже кривой равновесия. Но 
концентрация НКК в паровой смеси больше, чем в жидкой; 
поэтому одновременно рабочая область - выше диагонали. 

12.2.4. Равновесие для реальных бинарных смесей 

В реальных системах существует взаимодействие компонен­
тов - обычно слабое в паровой фазе и зачастую существен­
ное - в жидкой (различное для одно- и разноименных моле­
кул). Это взаимодействие сказывается на равновесии, приводя 
к отклонению от идеальности (в частности, от закона Рауля) .  
Такие системы на практике встречаются значительно чаще, чем 
близкие к идеальным. 

Рассчитать взаимодействие между парой компонентов смеси 
весьма сложно, поэтому равновесие в реальных бинарных си­
стемах устанавливается экспериментально . 

Различают "малые" и "большие" отклонения бинарных си­
стем от идеальности. 

Малые отклонения от идеальности 
В случае малых отклонений от идеальности линии Р(х) пе­

рестают следовать линейной (адцитивной) зависимости ( 1 2 .2а) . 
При этом кривые Р(х) могут проходить ниже прямой (см.  рис . 
1 2 . 1 ) , отвечающей закону Рауля (отрицательное отклонение) , 
или выше (положительное отклонение) , но во всем диапазоне 
изменения х от О до 1 они остаются восходящими, как показано 
на рис . 12 .6 .  Иначе: касательная к КР.ИВОЙ Р(х) здесь всегда 
образует острый угол с осью х, т.е. dP/dx > О. Такие смеси на­
зываются зеотропными. 

Растворы (жидкие смеси) первого типа образуются из  смешиваемьIХ компо­
неmов с выделением теплоты, так 'ПО теплота парообразования смеси превышает 
рассчитанную аддитивно по составу смеси. Значит, образование паров из такой 
жидкой смеси затруднено. Иными с.ловами, в этих растворах связи межцу моле­
кулами разньIХ компонеmов сильнее, нежели межцу одинаковыми молекулами, 
поэтому упругость паров над смесью понижена в сравнении с рассчитанной по 
аддитивности. 
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Рис. 12. 6. Диаrраммы Р(х) для реальных бинар­
ных смесей : 

1 - прямая, сл11дующая закону Рауля; (-) и (+) 
- отрицательное и полоJ1СJПСЛЪное ОТJСJ1он11юrя от 
закона Рауля 

Рис. 12. 7. Диаrраммы энтальпия-состав и 
температура-состав 

о 

i, h 

о --­а , а '  

Растворы второrо типа образуются с поглощением теплоты, так <по теплота 
парообразования смеси меньше рассчитанной по аддитивности. Значит, образова­
ние паров из такой жидкой смеси облеrчено. Иными словами, в этих растворах, 
наоборот, связи между молекулами разных компонентов слабее, нежели между 
одинаковыми молекулами, - поэтому упруrость паров над смесью вьпuе рассчи­
танной по аддитивности. 

Кривые Р(х) и Р(у) для реальных смесей определяКУГСя из 
эксперимента. 

Кривые t(x) и t(y) тоже определяются экспериментально; 
они качественно сходны с приведенными на рис . 12 .З  
(являются нисходящими в полном концентрационном диапазо­
не), но их конкретная форма зависит от свойств компонентов. 
Кривые равновесия в диаграмме у-х мoryr отличаться от сим­
метричных (относительно нисходящей диагонали) гипербол, 
иначе говоря , ао = ао(х) . 

Первый закон Коновалова сохраняет смысл, характерный 
для идеальных смесей: в равновесном состоянии паровая фаза 
в сравнении с жидкой обогащена низкокипящим компонентом. 
Равновесные составы фаз с помощью диаграмм t-x, у и у-х 
определяют графически - таким же построением , как и для 
идеальных бинарных смесей.  

В ряде случаев удобно представить равновесие в диаграммах 
типа свойство-состав, конкретно - в диаграмме энтальпии­
концентрации. При этом в качестве концентраций используют 
мольные абсолютные величины х и у либо (чаще - см. разд. 
12 .8 )  массовые абсолютные а и а ' - для жидкой и паровой фаз 
соответственно. Обозначим энтальпию паровых смесей h = 
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= h(a') а жидких - i = i( a) . Тогда упомянугая диаграмма имеет 
вид, п'оказанный на рис . 1 2 .7 совместно с диаграммой t - а, а �  

Энталъпийные кривые Д11Я пара h(a ) и жидкости i(a) строятся по экспери­
ментальным данным; как правило, это кривые, выпуклость которых зависит 
преЖде всего от формы температурных кривых t-a, а ', знака разности теruюем­
костей компонентов (ел - св) и теплот парообразования смесей. Приближенно 
энтальпии могут бьпъ аддитивно рассчитаны Д11Я отдельных концентраций (см . 
разд. 6 . 1 ,  9 . 3 и 1 0 .2 .2) ;  далее по найденным значениям можно построить упомя­
нутые энтальпийные кривые. Строже - должны бьrrь )"Пены теплоты смешения 
компонентов, а также изменение теплоемкостей и теплот парообразования с 
температурой· .  

Равновесные точки на энтальпийных кривых соединяются 
нодами (здесь - изотермами); способ их r:остроения с привле­
чением диаграммы t - а, а '  (или t - х,у - при использовании 
мольных концентраций) ясен из рис . 1 2 .7 .  Изотермы, соеди­
няющие пары равновесных концентраций, изображены на ри­
сунке штриховыми линиями . Это - вертикали для чистых 
компонентов (х, у =  О; 1 )  и наклонные (непара.ллельные) прямые 
в промежугочной области О < х, у < 1 ;  наклон изотерм зависит 
от формы кривых t-x, у, т.е.  от свойств компонентов и их сме­
сей . Таюtм образом, энтальпийная диаграмма включает кривые 
h(a ) , i(a) и поле изотерм (равновесных над). 

В энтальпийной диаграмме, разумеется , может быть отраже­
но наличие азеотропа или гетероазеотропа (см .  ниже) . 

Большие отклонения от идеальности 

Для некоторых смесей отклонения от идеальности бывают 
столь велиюt, что кривые Р(,х) проходят через экстремум. Кон­
кретное значение х для точюt экстремума зависит от свойств 
компонентов.  Диаграммы Р(х) с экстрем}rмом давления 
(максимумом или минимумом) показаны на рис . 1 2 . 8 ,  а, г. 

Смеси с экстремальным отклонением от идеальности следуют 
второму закону Коновалова (см. рис . 1 2 . 8 ,  а, б, г, д) : максимуму 
на кривой давления отвечает минимум на кривой температур 
кипения; минимуму на кривой давления отвечает максимум на 
кривой температур кипения. 

Рассмотрим несколько подробнее системы с максимумом 
давления и минимумом температуры кипения (они встречаются 
чаще) .  На кривой Р!.х) налицо две ветви (рис . 1 2 . 8 ,  а) - восхо­
дящая (для нее dP/d.x > О) и нисходящая (dP/d.x < О), а также 
точка максимума, где касательная горизонтальна и dP/d.x = О .  
На диаграмме t-x, у (рис . 1 2 . 8 ,6)  первая область, как и в случае 
зеотропных смесей ,  в состоянии равновесия характеризуется 
неравенством у > х. Однако для второй области у <  х, т.е .  па-

• См. (22 ] .  
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Рис. 12.8. Диаrраммы Р-х (а,г), t-x,y (б,д) и у-х (в,е) для азеотропообразующих 
смесей 

ровая фаза в сравнении с жидкой обогащена высококипящим 
компонентом. Если для dP/dx > О справедливо у > х, а для 
dP/dx < О верно у <  х, то резонно предположить, что равенству 
dP/dx = О отвечает у = х, т.е. равенство равновесных концент­
раций в жидкой и паровой фазах при определенном составе 
жидкой смеси Хаз. Смесь такого состава называют азеотропной 
(или нераздельно кипящей), а смесь компонентов, имеющую 
азеотропную точку А при некоторой концентрации Хаз, - азео­
тропообразующей. На диаграмме у-х (рис . 12 . 8 ,  в) для такой 
смеси также существуют области у > х и у < х; азеотропу (у = 
= х) соответствует точка пересечения линии равновесия с 
диагональю. 
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Обогащение паровой фазы во второй области высококипящим компонентом 
не с.ледует тракrовать как нарушение первого закона Коновалова. Просто азео­
тропная смесь в приведенном примере рассматривается как "отдельный компо­
нент" - более летучий (низкокипящий), чем оба чистых компонента. И паровая 
фаза в сравнении с жидкой в обеих областях обогащена именно этим лет)l'fим 
"компонентом" - в строгом соответствии с первым законом Коновалова в его 
полной формулировке (см. разд. 12 .2 .3) .  

Физический смысл второго закона Коновало.ва поясним, со­
поставляя фрагменты рис. 12 .8 , а, б. Азеотропная смесь с кон­
центрацией Хаз кипит при некоторой температуре t = lаз. Это 
означает, что при !аз упругость паров азеотропной смеси Раз 
равна внешнему давлению. Смесь любого иного состава (х > Хаз 
и х < Хаз) при температуре !аз, как видно из диаграммы Р-х на 
рис. 12 .8 , а, дает более низкую упругость паров Р < Раз; такая 
смесь при данном внешнем давлении кипеть не будет. Чтобы 
она закипела, необходимо повысить упругость ее паров до 
внешнего давления - это можно сделать, увеличивая ее темпе­
ратуру сверх !аз. Значит, температура кипения любой смеси, 
отличающейся по составу от азеотропной, будет выше !аз. 
Иными словами,  именно для смеси азеотропного состава (ему 
отвечает максимум давления Раз) температура кипения !аз будет 
минимальной. 

Аналогичный анализ можно провести для азеотропных сме­
сей с минимумом давления и максимумом температуры кипения. 

В энтальпийной диа11>амме существование азеотропа отражается наличием 
вертикальной изотермы в азеотропной точке - тогда здесь у = х; при работе с 
массовыми концентрациями а = а '. 

Составы азеотропных точек, зависящие от свойств компо­
нентов, смещаются при изменении давления в соответствии с 
правилом Вревского: в случае смесей с минимумом температур 
кипения при повышении давления увеличивается концентрация 
компонента с большей мольной теплотой парообразования, а в 
случае смесей с максимумом температур кипения - с меньшей. 

Смещение точки азеотропа с изменением давления может 
быть использовано для разделения азеотропообразующих сме­
сей, в том числе смесей азеотропного состава, на весьма чис­
тые компоненты. 

Смеси взаимно нерастворимых компонентов 

Согласно правилу фаз, как показано в разд. 1 2 .2 . 2 ,  в случае 
взаимно нерастворимых в жидкой фазе компонентов равновес­
ный пар имеет постоянный состав - независимо от состава 
жидкой смеси. Это утверждение справедливо для всего диапа­
зона концентраций жидкой смеси, разумеется,исключая чистые 
ВКК и Н КК (х = О ; х = 1 ) . Тогда в парах - тоже чистые ком­
поненты (у =  О ; у =  1 ) .  Именно поэтому в дщlграмме Р(х) на 
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Рис. 12.9. Диаrраммы Р-х (а), t-x,y (б) и у-х 
(в) для взаимно нерасrворимых компоне�пов 

рис. 12 .9,  а (и на других фрагментах 

этого рисунка) линии Р1 и Р� 
условно не доведены до вертикалей, 
отвечающих чистым компонентам. 

Обозначим мольную концентра­
цию НКК в паре Ys. массовую - as ' и 
найдем состав пара. В рассматри­
ваемом случае поведение каждого 
компонента не зависит от присут­
ствия другого; их парциальные дав­
ления РА или Рв пр\1 определенной 
температуре для смесей любого со­
става равны соответственно упру­
гостям паров чистых компонентов 

Р1 или Р� при той же температуре . 

Значит, полное давление над смесью 
(в отсутствие инерта, конечно) по 
закону Дальтона Р = РА + РВ в рас­
сматриваемом случае составит: 

Р = Р1 + Р� . (в) 

По ( 12 .3)  УА = рлf Р. Тогда для со­
стояния равновесия (ул = Ys) получа­
ются мольные составы пара - по 
Н КК и ВКК: 

рО рО Р,О 
У.1 = _л_ = А 1 - Ys = В ( 12 .5) р ро + Р,о ' рО + Р,о · 

А В А В 

Массовая концентрация Н КК в паре as ' рассчитывается по У.1· 
согласно формуле пересчета, приведенной в разд. 1 0 .2 . 1 :  

а ' = YsMA . s 
YsMA + (1 - Уs )Мв '  

после подстановки значения Ys по ( 12 . 5) и сокращения на 

(Р1 + Р� ) имеем: 
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Напомним: жидкость кипит, когда упругость паров равна 
внешнему давлению, а упругость паров растет с температурой . 
Для жидких смесей из взаимно нерастворимых компонентов 
упругость паров согласно (в) всегда выше, чем для любого из 
компонентов: Р > Р� , Р� . Поэтому температура кипения рас­
сматриваемых смесеи всегда ниже, чем для ИНдИВидуальных ком­
понентов: t < tл, tв. И поскольку во всем диапазоне концентраций 
(исключая х = О; 1) суммарная упругость паров Р = const, то в 
этом концентрационном диапазоне и температура кипения смесей 
t = const - см. рис. 12.9, б, где приведены также кривые t(y). В 
этом диапазоне у = Ys = const - см. рис. 12.9, в. 

Абсолютно взаимно нерастворимых компонентов теоретиче­
ски не существует. К таковым относят компоненты, раствори­
мость которых друг в друге ничтожно мала, так что практиче­
ски ее можно игнорировать. 

Гетероазеотропные смеси 
Гетероазеотрооными называют смеси компонентов, ограни­

ченно растворимых друг в друге. Если к жидкому высококипя­
щему компоненту добавить небольшое количество низкокипя­
щего, то образуется раствор Н КК в ВКК. Однако при даль­
нейшем добавлении НКК может наступить насыщение - пусть 
оно характеризуется абсолютной мольной концентрацией Н КК 
в смеси х/ Аналогично: при небольшом количестве высококи­
пящего компонента, добавленного к низкокипящему, образу­
ются растворы ВКК в НКК, пока не возникнет насыщение; 
обозначим концентрацию Н КК в такой насыщенной смеси xs

"· 
Таким образом, диапазоны О - Xs ' и Xs " - 1 характеризуются 
взаимной растворимостью компонентов - это rомоrенные сме­
си; напротив, в гетерогенной области концентраций Н КК от х� ' 
до Xs

" компоненты взаимно нерастворимы: любая жидкая смесь 
в этой области расслаивается на насыщенные растворы с кон­
центрациями Xs ' и Xs 

". 
Диаграммы Р-х, t-x,y и у-х для рассматриваемых смесей 

приведены на рис. 12 . 1 0 . На диаграммах имеются области пере­
менных упругостей паров, температур кипения и составов па­
ров - в диапазоне гомогенных растворов, и область постоян­
ных суммарной упругости пара, температуры кипения и состава 
пара (горизонтальные плато) - в гетерогенном диапазоне. В 
последнем суммарная упругость паров Р выше, а температура 
кипения t ниже, чем для обоих чистых компонентов. 

Гетероазеотропные смеси мoryr считаться общим случаем, 
включающим в качестве частных смеси как с а�еотропом, так и 
из взаимно нерастворимых компонентов. В самом деле : 

- при смещении точек S' и S" к точке S (т.е. при стягива­
нии горизонтального плато S'S" в точку) получается азео­
тропная смесь; 
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Рис. 12. 10. Диаrраммы Р-х (а) , t-x,y (6) и у-х 
(в) для смесей с оrраниченной взаимной рас­
творимостью компонекrов 

- при смещении точки s· к верти­
кали х = О и точки S" к вертикали х = 
= 1 приходим к смеси взаимно нераст­
воримых компонентов. 

12.2.5. Равновесие 
для мноrокомпонентных систем 

Мноrокомпонентные (к > 2) двух­
фазные (ф = 2) системы хара:ктери­
зуются векторами (наборами) кон­
центраций в каждой фазе: состав 
жидкой фазы Х(хл, хв, . . .  , хк), состав 
паровой фазы У(ул, Ув, . . .  , Ук.) . Усло-
вимся в дальнейшем именовать ком­
поненты А, В ,  . .  . , К в порядке 
нарастания их температур кипения: tл< 
< tв < . . . < tк. Каждому составу мно­
гокомпонентной жидкой фазы Х от-

уt 
вечает определенный равновесный 
состав паровой фазы У (и наоборот) . 

В случае тройных смесей для пред­
ставления равновесия (и для техноло­
гических расчетов) удобно воспользо­
ваться треугольной диаграммой (см .  
разд. 10 .2) .  В вершинах равносторон­
него треугольника (рис . 1 2 . 1 1 ) - ин-
дивидуальные компоненты А, В и С, 

на сторонах - бинарные смеси АВ, ВС и АС, внутри треуголь­
ника - тройные смеси АБС.  На рисунке также приведены 
диаграммы t-x, у для каждой из упомянутых бинарных смесей . 

Равновесные составы отдельных бинарных смесей , как по­
казано в разд. 12 .2 .2 ,  получаются при проведении в этих диа­
граммах прямых t = const и фиксации их точек пересечения с 
кривыми t(x) и t(y) . Пусть надо знать равновесие при некото­
рой температуре tъ причем lл < t2 < tв. Тогда равновесные со­
ставы могут быть зафиксированы для двух бинарных смесей : 
АВ и АС; спроецировав эти составы на соответствующие сто­
роны треугольника - АВ и АС, - получим на них точки 
(отдельно для жидкой и паровой фаз) ,  отвечающие температуре 
t2 . Очевидно, изотермы t2 для тройных смесей АБС есть линии 
внутри треугольника, соединяющие упомянутые пары точек на 
его сторонах. Аналогичным образом строятся изотермы для 
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Рис. 12. 1 1. Равновесие в идеальных трехкомпонеН"Пii.iх системах 

других температур, например t1 и /3 (на рисунке /1 < t2 < /3) ;  
полная диаграмма содержит семейства изотерм (для жидкости 
и пара) в диапазоне от /л до tc. 

Для идеальных систем изотермы - прямые; на рис . 12 . 1 1  они 
показаны полужирными линиями применительно к паровой 
фазе и жирными - применительно к жидкой . Равновесные 
составы жидкой и паровой фаз характеризуются точками (для t2 - L и S), делящими одноименные изотермы в одинаковом 
соотношении. Для реальных смесей изотермы пара и жидкости 
- кривые линии; равновесные составы фаз для каждой пары 
изотерм точнее всего определяюrся экспериментально. Су­
ществуюr и расчетные методы*, · позволяющие по равновесию 
бинарных смесей оценить равновесие тройных; часто это 
удается сделать достаточно точно, поскольку именно бинарные 
взаимодействия вносят основной вклад в поведение тройных 
систем.  

В случае к > 3 концентрационные и равновесные представ­
ления теряют наглядность: для четырехкомпонентной смеси 
требуются построения в правильном тетраэдре, т.е. в трехмер­
ном пространстве, а для к > 4 - в многомерном пространстве . 
Здесь многокомпонентные системы представляюr как набор 
тройных смесей , каждая из которых изображается (изотерми-

• См. (9, 20, 26 J . 
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ческие линии, равновесные составы фаз) в своем концентра­
ционном треугольнике.  Детально эти вопросы изложены в спе-u • циальнои литературе . 

Выше рассмотрены зеотропные смеси . В трех- и многоком­
понентных смесях мoryr существовать азеотропы и гетероазео­
тропы - бинарные,  тройные, многокомпонентные; их рассмот­
рение выходит за пределы учебника. 

В настоящее время разработаны непростые; но достаточно • u надежные модельные подходы , позволяющие по своиствам 
бинарных и тройных смесей предсказывать свойства весьма 
сложных многокомпонентных систем и рассчитывать их равно­
весие . 

12.3. ДИСТИJUIЯЦИЯ 

12.3. 1 .  Общие положения 

Под дистилляцией понимают процессы переноса компонента 
(компонентов), осуществляемые между жидкой и паровой фа­
зами в отсуrствие противотока этих фаз . Дистилляция представ­
ляет собой частичное испарение (при температуре кипения) 
жидкой смеси; пар при этом в соответствии с первым законом 
Коновалова обогащается низкокипящим (НКК) компонентом 
(или азеотропом с минимумом температуры кипения), а жид­
кий остаток - высококипящим (ВКК) компонентом (или азео­
тропом с максимумом температуры кипения). В этом и состоит 
эффект разделения .  Полное испарение жидкой смеси к разде­
лению не приводит, так как пар получается того же состава, 
что и исходная жидкость. Такой процесс имеет практический 
смысл, когда исходная жидкая смесь содержит нежелательные 
малолетучие примеси (скажем, смолистые вещества) , не пере­
ходящие в паровую фазу, - в этом случае полная дистилляция 
позволяет от них избавиться. 

Процесс ,  обратный дистилляции, состоящий в частичной 
конденсации паровой смеси, называется парциальной конденса­
цией. В ходе такого процесса, также в соответствии с первым 
законом Коновалова, в конденсат преимущественно переходит 
ВКК, так что конденсат в сравнении с исходной паровой 
смесью обогащается высококипящим компонентом, а нескон­
денсировавшийся пар - низкокипящим. 

Если отслеживать общее направление межфазного переноса 
какого-либо из компонентов исходной смеси, то дистилляцию 
и парциальную конденсацию следует трактовать как однона­
правленные процессы переноса. 

• См. (3, 9,  20, 24, 26 ) .  
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Процесс дистилляции (в меньшей мере - парциальной кон­
денсации) достаточно широко представлен в химической тех­
нологии и близких к ней отраслях промышленности (пищевой, 
фармацевтической и др .) ,  прежде всего: 

в относительно малотоннажных производствах, осу­
ществляемых преимущественно в периодическом и полунепре­
рывном режимах; 

- в процессах, не требующих получения высокочистых ко­
нечных продукrов. 

Основные элеме1пы 1'онструкm11•н020 оформ.сешUI• процессов дИСТИ/lЛЯЦИИ и 
парЦиальной конденсации - это дистИJVIЯционные кубы, снабженные обогре­
вающими устройствами, обеспечивающими нагрев и кипение жидкой смеси; 
конденсаторы; при необходимости - дополнительные теплообменники; ем­
кости; насосы. 

ДиС111JJJJ11ЦИоннwй куб представляет собой сосуд с теплообменным устрой­
ством в нижней части - встроенным или выносным. Возможные конструкции 
этих теплообменников (кипятильников) - от паровых руба'шек и змеевиков до 
кожухотрубных аппаратов - рассмотрены в rл.7; они в общем сходны с тепло­
обменными устройствами, используемыми в процессах вьmаривания, прежде 
всего - периодического (см. rл. 9). Отличительная особенность диСТИ11ЛЯцион­
ного куба - паровое пространство над поверхностью жидкой смеси. 

Конструкции конденсаторов и допол111ПеJ11онwх теплообменников (подогре­
вателей, холодильников), вьmолненных в различных вариа1ПЗХ в зависимости 
от особенностей диСТИ/lЛЯционного процесса, также приводятся в rл. 7 .  

Технологические схемы процессов дистилляции весьма раз­
нообразны. В учебнике подробно рассмотрен инженерный рас­
чет лишь некоторых из них· , ряд схем только упомянут 
(пояснена их сущность). 

В целях простоты изложения ниже анализ и расчет процес­
сов проводятся на примере дистилляции бинарных смесей. По 
КФ-классификации такие смеси относятся к классу 2(2-2)2. В 
ходе анализа с равным основанием моrут быть использованы 
мольные (х, у) и массовые (а, а )  концентрации НКК в жидкой 
и паровой фазах. Поскольку равновесные данные в литературе 
представлены в основном для мольных концентраций, то мате­
риальные расчеты чаше всего ведут в мольных величинах 
(потоках, концентрациях). Вместе с тем удельные теплофизи­
ческие свойства компонентов и фаз в справочниках обычно 
отнесены к единице массы; поэтому тепловые расчеты чаще 
ведут на основе массовых величин . Подчеркнем: в подавляю­
щем большинстве процессов дистилляции отсутствует инерт; 
поэтому расчеты ведут на всю смесь, т.е. используют абсолют­
ные концентрации.  

• Сведения о таких элементах, а также других схемах дистИJVIЯции и их тех­
нолоmческом расчете содержатся в учебной и научной литературе ( 1 ,  2, 6, 7, 12, 
19, 2 1  и др. ) . 
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При анализе процессов дистилляции используется следую­
щая терминология: 

- исходная смесь в жидком (реже - в парообразном) состоя­
нии; 

- дистиллят (или дистиллат) - отводимые при кипении 
жидкости парообразные продукгы; так же именуются жидкие 
продукгы, получаемые после конденсации паров; 

- кубовый остаток - жидкость, остающаяся в кубе в ходе и 
в результате процесса дистилляции. 

При проведении парциальной конденсации вместо термина 
"кубовый остаток" иногда используют термин "конденсат" . 

12.3.2. Простая дистилляция 

К процессам простой дистилляции относятся постепенная 
(иногда - с отбором отдельных фракций) и однократная. 

Постепенная дистилляция 

Техволо111Ческая схема периодическоrо процесса. Схема пока­
зана на рис. 12 . 12 .  В дистилляционный куб 1 с теплообменным 
устройством (кипятильником) заливается исходная бинарная 
смесь в количестве 4. молей с начальной концентрацией НКК 
Хн при температуре fo. Через теплообменную поверхность под­
водится теплота Q.  Сначала жидкость, как видfю из рис. 12 . 1 3 ,  
нагревается до начальной температуры кипения lн (стадия на­
грева без изменения агрегатного состояния), а затем происхо­
дит испарение части жидкости с понижением в ней концент­
рации Н КК и повышением температуры кипения (стадия ди­
стилляции) . Образующиеся пары отводятся из дистилляционно­
го куба немедленно - в момент их образования. Пары поступа­
ют в конденсатор-холодильник 2, после которого в виде жид­
кого дистиллята собираются в приемнике 3. В конце стадии 
дистилляции количество оставшейся в кубе жидкости равно Lк, 
концентрация НКК в ней - Хх., а конечная температура кипе­
ния - tx; концентрация НКК в дистилляте составляет Хд, а 
количество последнего - П . Постепенному изменению кон­
центрации НКК х в кубовой жидкости сопутствует изменение 
его концентрации у в паровой фазе. Идеализируя процесс ди­
стилляции, будем считать, что в каждый момент стадии ди­
стилляции текушие концентрации Н КК в жидкой и паровой 
фазах равновесны. Такое допущение отвечает медленной ди­
стилляции или очень большой поверхности контакта паровой и 
жидкой фаз - тогда успевает установиться межфазное равно­
весие, и массообмен происходит в условиях потоковой задачи. 

Материальный расчет. В задачу материального расчета вхо­
дит выявление связи между характерными количествами фаз и 
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Рис. 12. 12. Схема простой постепенной дистил­
ляции: 

1 - дисrилляционный куб, 2 - коНдснсатор­
холодилыnпс:, З - присмиих дисrиллята 

Рис. 12. 13. К расчету простой постепенной ди­
стилляции 

их концентрациями, в частности - определение хд. Для 
отыскания указанной связи составим материальные балансы 
для контура К (см. рис. 12 . 1 2) за весь процесс дистилляции, 
начиная отсчет времени после загрузки исходной смеси в куб и 
заканчивая его до выгрузки кубового остатка. При этом коли­
чеством паровой фазы (мольным, массовым) в кубе над жид­
костью пренебрегаем, поскольку плотность пара на 2-3 поряд­
ка ниже, чем жидкости. Тогда 

по количествам исходной смеси и продуктов (Пр = О ,  
Ух = П ,  Нак = Lк - Lн): 

О - П = Lк - Lн, или П = Lн - Lк; (а) 

по количеству НКК (Пр = О, Ух = Пхд, Нак = Lк.Хк - Lнхн) : 
О - Пхд = Lк.Хк - Lнхн. или Пхд = LнХн - lкХк· (6) 

Из (б) и (а) можно, в частности, выразить хд: 

( 12.6) 

Последнее уравнение, однако, нельзя еще считать расчет­
ным, так как в условиях задачи, как правило, известны обе 
начальные величины Lн и Хн, но лишь одна из конечных - Lк 
либо Хк· Поэтому задача дистилляции обычно формулируется в 
одной из двух постановок: надо вести процесс до тех пор, пока: 

- концентрация НКК в кубе не понизится до заданной ве­
личины .xic; 
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- количество остающейся в кубе жидкости не упадет до Lк 
молей .  

Разумеется, возможны и иные постановки задач дистилляции, например 
связанные с получением дистиллята заданного состава хд; тогда определению 
подлежат обе конечные величины - Lx и Хк· 

В любом случае для решения задачи в дополнение к ( 12 .6) 
необходима еще связь Lк и Хк . Эту связь установим тоже из 
материальных балансов для контура К (см. рис . 12 . 12) ,  но за 
бесконечно малое время d't и с привлечением равновесных 
данных (рис . 12 . 1 3) .  

По количествам смесей (фаз): 

О - dП = dL, или dП = - dL; (в) 

по количествам НКК [Уход его с паровым потоком dП равен 
уdП; при текущем (к моменту времени 't) количестве НКК в 
кубовой жидкости Lx его Накопление за время d't составит 
d(Lx)] : 

О - уdП = d(Lx), (г) 

причем у изменяется соответственно х, оставаясь равновесным 
с ним. 

Раскроем в (г) дифференциал произведения и разделим пе­
ременные, подставив -dL вместо dП:  

+ ydL = Ldx + xdL и 
d L  dx - = --
L у - х 

(д) 

Интегрируя в пределах от начала до конца стадии дистилля­
ции, получим для процесса в целом: 

L к d L  Хк dx 
f - =  f -- , или 

L L х у - х н н 

L Хн dx ln---1L = J -- , 
Lк х у - х 

к 

( 1 2 .7) 

причем пределы интегрирования поменяли местами, чтобы 
оперировать положительными величинами. 

Если интеграл взять не до конца процесса, а до некоторого 
текущего момента стадии дистилляции, когда количество жид­
кости в кубе равно L, а концентрация Н КК в ней - х (Lн > 
> L > Lк, Хн > Х > Хк), то 

L Хн dx 
Jn ---1L = J -- . ( 1 2 .7а) 

L х у - х 

Выражение ( 12.7) дает искомую связь Lк и Хк· При этом ин­
теграл вычисляем (графически или численными методами) ,  
задаваясь поочередно некоторыми значениями х в промежутке 
от Хк до Хн (х ', х "  и т.д . )  и отсчитывая для каждого х по диа­
грамме у-х равновесные значения у (у ', у" и т.д.) - см. рис . 
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1 2 . 1 3 .  Если по условиям задачи задана концентрация .хк, то 
первоначально вычисляют значение интеграла в правой части, 
а затем при известном � находят Lк. Если же задано Lк 
(нечастый случай) ,  то приходится подбирать . такой нижний 
предел интегрирования .хк, чтобы интеграл в правой части 
( 1 2 .7) оказался равным известной левой части. 

Заметим: если дистиллируемая смесь является идеальной, то 
интеграл в правой части ( 12 .7) удается взять в квадратурах, т.е . 
получить аналитическую связь Lк и Хк· 

Подставляя теперь в ( 12 .6) отвечающие друг другу значения 
Lк и .хк, находим концентрацию Хд. 

Тепловой расчет. Он включает в себя определение количеств 
теплоты Q и теплоносителей. В качестве греющего аrента чаще 
всего применяют водяной пар под давлением - обозначим его 
энтальпию hrp, температуру конденсации Т. Тепловой расчет 
ведется раздельно для разных стадий. 

Расчет стадии нагрева кубовой жидкости полностью анало­
гичен подробно изложенному в разд . 7 . 1 5 . 1 1  и 9. 5 . 1  для перио­
дического нагрева жидкости. Приведем здесь кратко основные 
вехи и результаты анализа. Затраты теплоты на этой стадии 
при теплоемкости исходной жидкой смеси с8 и изменении ее 
температуры от to до /8 составляют 

( 12 .8)  
причем о способах вычисления теплофизических свойств жид­
ких и паровых смесей (по их составу), входящих в это и после­
дующие соотношения, сказано в разд. 6 . 1 ,  10 .2 .2 и 12 .2 . 1 .  

Если теплоемкость конденсата греющего пара равна с; , то 
расход его на стадии нагрева 

D = __ Q=н'°'--- = _Q_н 
н * hrp - скТ 

где rrp - теплота конденсации rреющеrо пара. 

( 1 2 .9) 

Поверхность нагрева F определим из уравнения теплопере­
дачи для кубовой жидкости. Поскольку ее температура t пере­
менна, то тепловой баланс записывается для элементарного 
промежугка времени d't, за который температура нагреваемой 
жидкости изменится на dt: 

dQ = �cнdt = kн,(Т - t)Fd't, 

где kн - коэффициент теплопередачи от rреющеrо пара к наrреваемой исходной 
смеси (далее kн приближенно принят неизменным в ходе рассматриваемой ста­
дии) ; температура конденсации rреющеrо пара Т = const определяется по задан­
ному ero дамению. 
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Оrсюда 

� = kнF 
d't , 

Т - t L н Си 

и после интегрирования (с учетом знака "минус" у температуры 
t в знаменателе) от О до конца стадии нагрева ('t = 'tн) и от t0 до 
1н имеем:  

ln 
Т - to = kн Ft 

и F't = 
Lн Си ln 

Т - to . (12 . 10) Т - fн Lн Си kн Т - lн 

Расчет стадии дисти.лл.яции более сложен, так как теплофи­
зические свойства фаз, зависящие от их состава, изменяются 
во времени вслед за изменением состава. Запишем тепловой 
баланс для разделяемой смеси, заключенной в контуре К, -
разумеется, в дифференциальной форме (для временного ин­
тервала d't) . Здесь Приход теплоты от теплообменной поверх­
ности составляет dQ, Уход ее с парами (их текущая энтальпия 
h зависит от концентрации Н КК в парах у) равен hdП ,  Накоп­
ление при текущих теплоемкости с и температуре кипения t 
будет d(Lct) . Тогда после замены dП = -dL: 

dQ - hdП = d(Lct) и dQ = -hdL + d(Lct) . 
Интегрируя от начала до конца стадии дистилляции, полу­

чим затраты теплоты на эту стадию (для первого интеграла в 
правой части поменяем местами пределы интегрирования, что­
бы избавиться от знака "минус"): 

L н 
Qд = J h dL + (Lкскtк - Lнснtн) · 

Lк 

( 12. 1 1 ) 

Икrеrрал, входящий в ( 12 . 1 1 ) ,  берется графически или численными метода­
ми. Для этоrо задаются некоторым текущим значением состава кипящей жид­
кости х ' в промежутке ме.жду Хк и Хн· Далее, с одной стороны, по уравнению 
( 12.7а) рассчитывают отвечающее ему количество кубовой жидкости L; с другой 
стороны, по х ' находят равновесное ему значение у ' и по этой концентрации 
определяют текущую энтальпию пара h '. В результате получают сопряженные 
значения h '  и L '. Повторяя эту операцию для друrой текущей концентрации х ", 
находят друтую пару сопряженных значений h "  и L" и т.д. - в полном диапазо­
не х от Хк до Хн, т.е. от Lк до Lн. А располагая связью h и L в указанном диапа­
зоне, отыскивают значение икrеrрала. 

Для последующего расчета шлребуется знать текущее значение 
Q; в этом случае интеграл надо брать до текущего значения L: 

L н  
Q = J h dL + (Lct - Lнснtн) . · 

L 
( 1 2 . l la) 

Определение поверхности теплообмена на стадии дистилля­
ции требует записи уравнения теплопередачи для контура К за 
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бесконечно малый интервал времени: 

dQд = kд( Т - t)Fd-r:, 

где коэффициент теплопередачи на стадии дистилляции kд яв­
ляется в принципе переменным, поскольку изменяется состав 
кубовой жидкости . 

Решая последнее уравнение относительно Fdc и интегрируя 
по всей стадии дистилляции (ее продолжительность обозначим 
'tд) , имеем: 

Fdc = d Q 
kд (Т - t) 

и ( 12 . 12) 

Интеrрал в ( 12 . 1 2) также беруr, задаваясь промежуrочными значениями х и 
определяя соответствующие им значения Q и 1/[kд( Т - t) ) . Текущему значению 
х = х' отвечает текущее количество теплоты Q', найденное по ( 1 2 .  l la). Этому же 
значению х соответствует текущая температура кипения t '. Текущее значение 
коэффициента теплопередачи k ' определяется способами, изложенными в 
разд.7 . 3 .2 ,  а необходимые д11Я этого теплофизические свойства расс'Df!Ъmаются 
по составу смеси х '. Такие операции повторяют д11Я х ·: х"' и т.д. и находят иско­
мое значение интеrрала - rрафически или численными методами.  

Очевидно, что величина F на стадиях нагрева и дистилляции 
одна и та же, а величины 'tн и 'tд - различны (-�:д > 'tн, посколь­
ку на испарение требуется существенно больше теплоты, неже­
ли на нагрев) . В задачах эксплуатации при известной F опреде­
лению подлежат 'tн и 'tд. В задачах проектирования технолог 
имеет возможность варьировать F и 'tю 'tд, так как расчет по 
( 12 . 10) и ( 12 . 1 2) дает их произведения .  

Определение расхода хладоагента G на конденсацию пара 
покажем на примере охлаждающей воды (ее теплоемкость -
Св) · Пусть вода входит в конденсатор с температурой tв ' и выхо­
дит из него с tв ". Количество теплоты Qконд• забираемой водой 
от конденсирующегося пара за весь процесс, получается из 
теплового баланса для конденсирующихся паров. По их резуль­
тирующему составу хд определим теплоту конденсации паров 
rд, и тогда можно записать сразу: 

Qконд = Пrд. ( 12 . 13 )  

Расход охлаждающей воды наЙдем из теплового баланса: 

G = Qконд . ( 1 2 . 14) 
с (t" - t ' ) в в в 

Поверхность теплообмена конденсатора Fконд определяется 
тем же путем, что и F для дистилляционного куба на стадии 
собственно дистилляции . 

Дистиллят при постепенной дистилляции можно по ходу 
процесса собирать в разные приемники З, составы дистиллятов 
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в них будуr, естественно, различными: первые отобранные 
фракции - богаче низкокипящим компонентом, нежели по­
следующие. Такой процесс постепенной дистилляции называют 
фракционированной дистилляцией. Расчет этого процесса ведет­
ся по изложенной выше канве, но пофракционнд. 

Однократная дистил.л.яция 
Технологическая схема. Схема непрерывного процесса пред­

ставлена на рис . 12 . 14. Поток исходной смеси Lн состава Хн 
проходит подогреватель-испаритель 1, где нагревается от на­
чальной температуры to до парожидкостного состояния при 
конечной (рабочей) температуре tк (т.е. выше начальной темпе­
ратуры кипения этой смеси fн) ·  При температуре fк парожид­
костная смесь подается в сепаратор 2, и там в изотермических 
условиях происходит равновесное разделение жидкости (точка 
М на рис .  12 . 1 5 ,  а) состава Хк и пара (точка N) состава Ук· 
Жидкостной поток Lк отводится снизу сепаратора, а паровой 
поток П направляется в конденсатор-холодильник 3, после 
которого в жидком состоянии при температуре tд собирается в 
промежуrочной емкости 4, откуда отправляется к потребителю. 

Схематически ход процесса показан на рис. 12. 15 ,  а, где в 
диаграмме t-x, у точка А (неюmящая жидкость) отвечает исход­
ной смеси до подогрева, а точка В - этой смеси в парожидкост­
ном состоянии. Из рисунка видно, что в результате разделения 
жидкая фаза оказывается обогащенной высококипящим компо­
нентом (Хк < Хн), а дистиллят - низкоКИПЯIЦИМ (ук > Хн). 

Предельные возможности разделения ясны из рис . 12 . 1 5 , б: 
это наибольшее обогащение жидкости высококипящим компо­
нентом - до Хк"Р, а пара (дистиллята) -- низкокипящим до 
Ук"Р. Поэтому, ставя задачу разделения смеси методом одно­
кратной дистилляции, нельзя пьпаться получить кубовую жид­
кость с Хк < Хк"Р, а дистиллят с Ук > Ук"Р. 

Материальный расчет. Задача материального расчета может 
быть сформулирована в различных постановках. В подавляю­
щем большинстве случаев известны поток Lн и состав Хн ис­
ходной смеси, а также ее начальная температура to .  Далее тре­
буется найти связь рабочей температуры t с потоками Lж_, П и 
составами Хк, Ук конечных продуктов - это позволит решать 
задачи эксплуатации и проектирования.  Пусть, например, за­
дана температура tк; тогда в диаграмме t-x,y•_ (рис . 12 . 1 5 ,  а) 
определяется точка В (вертикаль АВ - нагрев и получение 
парожидкостной смеси). В сепараторе происходит равновесное 
разделение жидкости и пара: 
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Рис. 12. 14. Схема простой однократной непрерьmной дистшщяции: 
1 - подогреватель-испаритель, 2 - сепаратор, З - коНденсатор-холодильних, 4 - при­

емних дистиллята 

Для определения конечных потоков и составов фаз (4 неиз­
вестные величины) запишем материальные балансы сепаратора 
(контур К1 на рис. 12 . 14) :  

- по потокам фаз 

Lн - 4. - П = О и П = Lн - 4., Lн = П + 4.; ( е) 

fк t-��+-�.;.. 
fн t--t__.....,.,__ 

Хк Х н  

Ук 
Ун 

yt 
Х к  Х н  

а 

б 

Рис. 12. 15. К расчету простой однократной непрерывной дистилляции: 
а - расчет процесса в диаграммах t-x,y и у-х; б - предельные возможности разделения 
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- по потокам НКК 

Lнхн - Lкхк - Пук = О И Пук = Lнхн - Lкхк, 
Lнхн = Пук + Lкхк. (ж) 

Кроме того, располагая диаграммой t-x,y · или у-х, мы 
имеем равновесные связи величин lк, Хк и Ук· 

В случае задачи эксплуатации по tк определяются (рис . 
1 2 . 1 5 ,  а) концентрации Хк и Ук, а из системы уравнений (е)­
(ж) - потоки Lк и П: 

Lк = Lн Ук - Хн П = Lн Хн - Хк 
' Ук - Хк Ук - Хк 

Ук - Хн Lк или = -
Хн - Хк П 

( 12 . 1 5) 

Напомним, 'ПО все выражения ( 1 2 . 1 5) представляют собой записанные в 
разной форме правила рычага: первые два - 11 рода, третье - 1 рода. 

Пусть теперь технологическая задача состоит в получении 
определенного потока какой-либо фазы или необходимого ее 
состава (задачи проектирования); требуется найти оставшиеся 
неизвестные величины. Продемонстрируем последовательность 
расчета, если, например, требуется получить дистиллят задан­
ного состава Ук· Тогда в диаграмме t-x, у на линии t(y) по Ук 
находим точку N,  отсчитываем по ее ординате температуру 
разделения lк и на линии t(x) определяем концентрацию кубо­
вой жидкости Хк (точку М) . Далее по ( 12 . 1 5) находим конечные 
потоки фаз . Если же задан один из уходящих потоков, то вто­
рой по разности рассчитывается из (е) ,  а составы фаз удобно 
определять с помощью диаграммы у-х (рис . 12 . 1 5 , а) . Для 
этого из точки В пересечения вертикали Хн с диагональю про­
водим до пересечения с линией равновесия (точка С) прямую 
под углом к горизонту 13 ,  так что tgf3 = Lк/П. Легко видеть, что 
в то же время tgf3 = (ук - .хн)/<хн - Хк) ·  Таким образом,  соблю­
ден материальный баланс, выраженный в форме третьего соот­
ношения в ( 1 2 . 1 5) .  Рабочую температуру tк находим, проецируя 
точку С на линию t(x) в диаграмме t-x, у. 

На составы продуктов Хк и Ук можно воздействовать с по­
мощью рабочей температуры tк (т.е.  нагревом смеси в подогре­
вателе-испарителе) :  из выражений ( 12 . 1 5) следует, что с повы­
шением tк (точка В перемещается вверх по вертикали хн) :  

- возрастает выход дистиллята и уменьшается - кубовой 
жидкости; ·- понижается концентрация Н КК в дистилляте и кубовой 
жидкости. 

Тепловой расчет. Uн предусматривает определение тепловых 
потоков и теплоносителей в подогревателе-испарителе и кон-
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денсаторе-холодильнике .  Такого рода задачи для теплообмен­
ников непрерывного действия в эксплуатационной и проектной 
постановках достаточно подробно рассмотрены в разд. 7 .5-7.7. 
Здесь приведем без выводов лишь расчетные формулы, подоб­
ные полученным в этих разделах - с учетом символиюt, при­
сущей однократной непрерывной дистилляции (обозначения -
см. рис . 1 2 . 14): 

Qn = Пh + Lк.ск tк - Lнсн to; D = Qn = Qn ; 
hrp - с�Т rrp 

Qконд Qконд = П(h - Сд/д) ;  G = ( ) , 
Св /� - /� 

F. = 
Qконд 

конд k кондЛtхонд 
( 1 2 . 1 6) 

Здесь k и лt - коэффициенты теплопередачи и температур­
ные напоры, их принадлежность к соответствующим теплооб­
менникам указана индексами. 

Заметим: тепловой поток Qii найден из тепловоrо баланса по проС1ранствен­
ному контуру К2, вхлючающему рабочие зоны разделяемой смеси Д11Я цепочки 
из двух аппаратов - 1 и 2 (см. рис. 12 . 14). 

Процесс, обратный рассмотренному, называется непрерыв­
ной однократной парциальной конденсацией. Для его изображе­
ния также подходит технологическая схема на рис . 12 . 14  - с 
изменениями, отвечающими состоянию исходной смеси и те­
чению процесса. Исходная смесь в перегретом парообразном 
состоянии (ее температура - to') поступает в холодильник­
конденсатор 1, откуда выходит в парожидкостном состоянии 
при определенной температуре tк. В сепараторе 2 происходит 
равновесное разделение жидкости и пара, отводимых раздель­
но. Далее пар в случае необходимости может быть сконденси­
рован . 

Изображение процесса парциальной конденсации в диа­
грамме t-x,y сходно с рассмотренным ранее для непрерывной 
однократной дистилляции, только исходная смесь на рис . 
12 . 1 5 ,а отвечает точке . А' в области перегретого пара (для рас­
смотрения принят случай, когда состав исходной смеси тоже 
равен хн) . Последующий анализ повторяет изложенный для 
однократной непрерывной дистилляции. 

12.3.3. О дистилляции в токе инертного газа 

Процесс простой дистилляции ряда смесей невозможен при 
атмосферном давлении, если составляющие их компоненты 
термичесюt нестабильны при температуре юtпения . Кроме то-
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го , в случае высоких температур кипения приходится исполь­
зовать дороmе высокотемпературные теплоносители, для кото­
рых характерны невысокие коэффициенты теплопередачи 
(значит, потребуются развитые теплообменные поверхности) . 

Для понижения рабочей температуры дистилляции следует 
уменьшать парциальные давления компонентов смеси. Это 
возможно осушествить, проводя дистилляцию под вакуумом, 
что, однако, удорожает процесс из-за дополнительных капи­
тальных и энергетических затрат, связанных с вакуумировани­
ем. Альтернативой процессу под вакуумом является дистилля­
ция при атмосферном давлении в токе инертного газа: на его 
долю приходится часть общего давления газовой (паровой) 
фазы, так что дистилляция компонентов смеси происходит под 
более низким остаточным давлением, а значит, и при более 
низкой температуре кипения . Важно, что дистилляцию в токе 
инертного газа можно проводить вообще не при температуре 
кипения,  а при испарении жидкой смеси ниже ее температуры 
кипения. Изменяя расход инертного газа, можно воздейство­
вать на рабочую температуру процесса - обеспечение опреде­
ленного ее значения является одной из задач организации тех­
нолоmческого процесса. 

Расчет дистилляции с потоком инертного газа в принципе 
не должен отличаться от расчета при атмосферном давлении. 
Скажем, в случае постепенной или однократной непрерывной 
дистилляции он ведется по канве, изложенной для этих про­
цессов в разд. 12 .3 .2 ;  только равновесные данные следует брать 
не для полного давления газовой фазы, а для приходящегося 
на долю дистиллируемой смеси. В идеале (при полном насы­
щении инертного газа компонентами дистиллируемой смеси -
при бесконечно большой интенсивности контакта) парциаль­
ные давления компонентов определяются по данным об упру­
гости их паров при рабочей температуре, а давление, приходя­
щееся в паровой фазе на долю дистиллируемой смеси, - сум­
мированием этих парциальных давлений. Сложность заключа­
ется в том,  что реально контакт инертного газа и дистиллируе­
мой смеси далек от совершенного, так что степень насыщения 
инертного газа парами ер < 1 .  При этом величина ер обычно 
колеблется от 0,65 до 0,95, возрастая с увеличением высоты 
жидкостного слоя, через который барботирует инертный газ, и 
с уменьшением диаметра газовых пузырьков, а также с при­
ближением к температуре кипения .  В настоящее время вели­
чина ер рассчитывается по полуэмпирическим зависимостям· . 

Основой расчета дистилляции в токе инертного газа являет­
ся соотношение потоков инерта (индекс "ин") и дистиллируе-

• См. (6, 7, 27 ) .  
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мой смеси (индекс "де") в газовой фазе. НаЙдем их мольное 
(или что для газов то же самое , - объемное) отношение 
QVдc· По закону Дальтона рабочее давление в газовой фазе Р 
складывается из парциальных давлений компонентов. Обозна­
чим равновесные (отвечающие рабочей температуре) парциаль­
ные давления бинарной дистиллируемой смеси компонентов А 
и В соответственно Рл и РВ· Тогда в идеале 

Р = Рин + Рл + Рв = Рин + Рдс• 
а с учетом неполноты насыщения инертного газа 

Р =Рин+ �Рдс =Рин+ �(рл + Рв), 
откуда 

Рин = Р - �(рл + Рв). (з) 

Концентрация (мольная, обьемная) инерта в газовой фазе, 
равная доле инерта в парогазовом потоке, согласно ( 12.3) со-
ставляет 

V
ин Р- �(Рл - Рв ) 

---- = --�---� 

V
ин + Vдс Р 

Из этого равенства определим искомое соотношение 
Vиц/Vдс: 

_vи_н = _Р_-� �-("'- Р_л_-_Р� в_._) = Р 
_ 1 

Vдс �(Рл - Рв) �(Рл - Рв) 
· (и) 

Оrсюда получается требуемый поток инертного газа Vин, 
обеспечивающий заданную производительностБ Vдс по парово­
му потоку дистиллируемой смеси, т.е. по дистилляту. 

Для идеальных смесей парциальные давления Рл и Рв выра­
жаются по закону Рауля, что позволяет аналитически связать 
отношение V иц/Vдс с концентрациями компонентов в жидкой 
фазе. 

В случае непрерывного осуществления дистилляции с инерт­
ным газом отношение Vю/Vдс остается неизменным в ходе 
процесса. В случае же периодического процесса нужно посте­
пенно уменьшать парциальное давление паров дистиллируемой 
смеси Рдс• чтобы в ходе процесса поддерживать постоянной 
рабочую температуру. Поэтому вслед за уменьшением кон­
центрации НКК в кубовой жидкости и увеличением ее  темпе­
ратуры кипения приходится увеличивать парциальное давление 
инерта Рин, а значит, и отношение Vю/Vдс· Заметим, что и сте­
пень насыщения инертного газа парами дистиллируемой смеси 
� тоже, строго говоря, не остается постоянной при изменении 
состава кубовой жидкости, что дополнительно осложняет рас­
чет процесса. 
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При дистилляции с инертным rазом рабочая температура 
процесса не зависит жестко от полного давления. Увеличивая 
поток инертного rаза Vин, т.е. понижая парциальное давление 
дистиллируемой смеси Рдс• можно обеспечить весьма низкую 
рабочую температуру, что важно при дистилляции термола­
бш�ьных веществ. Однако из инертного rаза трудно полностью 
извлечь пары дистиллируемых компонентов. К тому же низкие 
коэффициенты теплопередачи приводят здесь к необходимости 
использования громоздких теплообменников с большими по­
верхностями. 

В качестве инертного rаза может быть использован перегре­
тый или насыщенный водяной пар. Если после конденсации 
получаемая при дистилляции смесь и вода взаимно нераствори­
мы, то они легко отделяются друг от друга декантацией . Следу­
ет, однако, указать, что дистилляция с водяным паром требует 
значительно более высоких энергетических затрат, нежели с 
инертным rазом.  Кроме того, при некоторой (пусть - неболь­
шой) взаимной растворимости воды и дистиллята процесс бу­
дет происходить с обводнением (чаще всего нежелательным) 
дистиллята и с некоторыми его потерями с водным слоем. 

Коэффициенты '(еПЛоотдачи при дистилляции с водяным 
паром относительно высоки, и потому поверхности теплообме­
на - достаточно компактны. 

Некоторые подходы к более детальному технологическому 
расчету дистилляции в токе инертного rаза и с водяным паром 
приводятся в учебной и научной литературе* . 

12.3.4. О молекулярной дистилляции 

Молекулярная дистилляция стоит особняком в ряду дистил­
ляционнъIХ процессов: разделение здесь проводится при очень 
низких рабочих давлениях (порядка 10- 1 50 мПа) и основано 
на специфических эффектах молекулярного течения (см .  разд. 
2 .9) .  Низкое давление позволяет вести процесс при низких ра­
бочих температурах (еще и за счет испарения при температурах 
ниже точки кипения); в сочетании с малым временем контакта 
разделяемой жидкой смеси с поверхностью нагрева это важно 
для разделения термолабильных смесей. Речь идет о химических 
соединениях, имеющих высокие температуры кипения и разла­
гающихся при дистилляции под атмосферным давлением, о 
биологически активнъIХ веществах (лекарственные препараты, 
некоторые пищевые продукты), вообще не выдерживающих 
температуры свыше 40-50 °С. 

• См., например, (3, 6, 7). 
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Рис. 12. 16. Аппарат для молекулярной дистилляции: 
1 - подоrреватель, 2 - rреющая поверхносrь, 3 -

охлаждающая рубашха, 4 - охлаждающая поверхносrь, 5 -
распределиrель исходной J1СИД1Сосrи, 6 - устройство вывода 
дистиллята, 7 - шrуцер отвода кубовоrо остатка; 

1 - исходная смесь, /1 - дистиллят, 111 - кубовый 
остаток, IV- хладоаrеtп, V - rаэы х вакуум-насосу 

Схема аппарата• 
для проведения 

лекулярной дистилляции показана 
рис .  12 . 16 .  

мо­
на 

Процесс осущесТRЛЯется в кольцевом про­
странстве межцу обоrревающей 2 и охлю�щающей 4 
ЦИ!Пfндрическими поверхностями. Обоrрев произ­
водкгся подоrревате.лем 1 (злекrрическим или с 
помощью теплоносителя), охлю�щение - хладоаrен­
том,  подаваемым в охлаждающую рубашку J. Ди­
СТИJVIИруемую жидкость / через распределительный 
узел 5 подают на rреющую поверхность, по кото­
рой жидкость стекает в виде тонкой пленки. За счет 
подвода теплоты она частично испаряется (при 

v 

IV 

3 
4 
2 
1 
7 

/ 

5 

температуре ниже точки кипения).  Молекулы компонентов испаряемой смеси 
конденсируются на охлаждаемой поверхности, температура которой значигельно 
(на 50° и более) ниже, чем rреющей; этого впоJU1е достаточно, чтобы обратный 
поток молекул компонентов от охлю�щающей поверхности к rреющей считать 
несущественным и в последующем анализе не учитывать, тра�сrуя молекулярную 
дистилляцию как одионапрuлениwй массоперенос. Конденс�т, образующийся на 
холодной стенке и стекающий по ней тонкой пленкой, отводкгся из аппарата в 
виде дистиллята //, а неиспарившаяся жидкость - в виде кубового остатка ///. 
Вакуум в рабочем (кольцевом) пространстве создается и поддерживается вакуум­
насосом (на рисунке показан поток V отсасываемых газов). 

При осуществлении молекулярной дистилляции моrут возникнуть затрудне­
ния, связанные с нарушением вакуума из-за десорбции растворенных в жид­
кости газов и термического р11311о.жения составляющих смеси. Поэтому дистил­
лируемую смесь подвергают предварительной дегазации, а р11311о.жения смеси 
избегают nцате.льным подбором рабочей температуры. 

Эффекг разделения при молекулярной дистилляции оцени­
вают, как и в других дистилляционных процессах, определяя 
соотношение мольных потоков отдельных компонентов, равное 
отношению их парциальных давлений Pi· В случае процессов 
дистилляции и рекгификации бинарных смесей для такой 
оценки используют коэффициент разделения, равный отноше­
нию упруrостей паров чистых компонентов ро при рабочей 

температуре: а.о = Р1 / Р� (см. разд. 12 .2 .3) .  Отношение моль­

ных потоков (применительно к бинарным идеальным смесям, 

• Подробнее об аппаратурном оформлении процессов молекулярной ди­
стилляции см. (6, 7, 16, 19). 
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подчиняющимся закону Рауля ) составляет: 

Рл Р1хл х -

=

---

= ао--. Рв Р.0х 1 - х в в 
rде х = хл - мольная конце11трация НКК в жидкости. 

(к) 

В случае молекулярной дистилляции в основе оценки эф­
фекта разделения лежат выражение (2 .86) и вытекающий из 
него вывод, что массовый поток какого-либо компонента (с 
парциальным давлением р и молярной массой М) пропорцио-

нален комплексу р� М /Т , причем рабочая температура Т бе­

рется в К. Переход к мольному потоку осуществляется делением 
массового потока на молярную массу; таким образом, мольный 
поток компонента пропорционален комплексу p/J},fT . Если 

речь Идет об Идеальной бинарной смеси (р1 = PPxt), то отноше­
ние мольных потоков составит: 

(л) 

Здесь амд = Р1 �},fв / Р� �},f л имеет смысл коэффициента раз­

деления в процессе молекулярной дистилляции. 
Сопоставление коэффициентов разделения а.мд по (л) иd0по 

(к) показывает, что о.мд =ао�Мв/ МА .Это означает, что: 

- при разделении смесей, для которых низкокипящему 
компоненту отвечает меньшая молярная масса (например,  сме­
сей углеводородов какого-то гомологического· ряда), молеку-

лярная дистилляция дает в �},f8/},f л раз более высокий эф­

фект, нежели простая дистилляция; 
- молекулярной дистилляцией могут быть разделены смеси 

компонентов с одинаковыми температурами кипения и азео­
тропные смеси, если составляющие их компоненты имеют раз­
ные молярные массы. 

Из выражения (л) следует, что разделяющий эффект при 
молекулярной дистилляции постепенно понижается по мере 
удаления от сечения ввода исходной смеси, поскольку при 
преимущественном испарении летучего компонента его кон­
центрация х в нисходящем потоке жилкости уменьшается . 
Ухудшение процесса возможно таюке из-за обратного потока 
компонентов от холодной поверхности к горячей .  
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Обоснованность игнорирования обратного потока какото-либо компонента 
от холодной поверхности продемонстрируем на типичном числовом примере. 
Пусть температура горячей пленки равна Т1 = 300 К, а холодной - Т2 = 250 К 
(ЛТ = Т1 - Т2 = 50°); мольная теплота испарения r = 40· 106 Дж/моль. С целью 
оценки воспользуемся уравнением Клапейрона для упругостей паров Pl,2 при­менительно к температурам Т1 и Т2, пренебрегая некоторым изменением r в 
этом температурном диапазоне: 

ln PI = А - _r_; ln Р2 = А - _r_ , RyT1 RyT2 
где Ry = 8314 Дж/(моль·К) - универсальная газовая постоянная. 

Вычитая из второго выражения первое и потенцируя, получаем: 
и Р2 ( rЛТ ) 

р; = ехр - RyT1T2 
. 

Отсюда ясно, что чем ниже рабочие температуры Т1 и Т2 и чем больше раз­
ность ме.жду ними ЛТ, тем меньшую долю Р2 составляет от р1 и с тем большим 
основанием можно пренебречь обратным молекулярным потоком от охлаждае­
мой поверхности. 

Для приведенного числового примера rлT/<RyT1 Т2) = 3,2 и JJ7/p1 = е-з,2" 
" 0,04, т.е. обратный поток составляет " 4% от потока с горячей пленки. Для 
Т2 = 200 К и лт = 100° получается еще меньшее отношение: рур1 " 0,0003. 

12.З.5. О некоторых других дистилляционных процессах• 

В ходе периодического процесса простой постепенной ди­
стилляции количество жидкости в кубе уменьшается от Lн до 
Lx. Это может привести к обнажению части теплообменной 
поверхности, что сопровождается понижением эффективности 
процесса, а в ряде случаев - и разложением продуктов дистил­
ляции: из-за низких коэффициентов теплоотдачи к паровой 
фазе возможно заметное возрастание температуры поверх­
ности нагрева. 

Полунепрерывная дистилляция. Этот процесс (аналог диффе­
ренциального процесса - см. разд. 10 . 14.2) позволяет избежать 
упомянуrого выше обнажения теплообменной поверхности . Он 
отличается от простой постепенной дистилляцйи подачей в 
дистилляционный куб жидкой смеси исходного состава в тече­
ние всего процесса. Это позволяет удерживать жидкость в кубе 
на уровне, полностью покрывающем греющую поверхность, 
что обеспечивает интенсивный теплообмен и потому - прием­
лемую температуру этой поверхности . 

Схема полунепрерывной дистилляции представлена на рис. 
12 . 17 .  В дистилляционный куб заливается некоторое начальное 
количество жидкости Lн состава хн; она доводится до кипения, 
после чего в куб начинают подавать жидкость (поток 1) того же 

• Более подробно описание зrих и ряда других диСТИЛ11Яционнь�х процессов 
и методов их технологического расчета см., например, (3, 6, 7, 1 1, 12, 19 ) .  
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Puc. 12. 17. Схема полунепрерывной 
ДИСТИJVIЯЦИИ: 

1 - ДИСТИЛJJЯЦИОЮIЬIЙ куб, 2 - конден­
сатор-холодильник, З - приемник дистил­
лята; 
I - исходная смесь, II - пар, lll - конден­
сат, IV - хладоаrент 

состава Хн, отводя одновре­
менно поток пара JJ. Эти по­
токи жидкостй и пара сохра­
няются в ходе всего процесса; 
соответственно схеме на ри­

сунке к моменту времени 't в куб подано L моль жидкости (или 
L кг - при расчете в массовых величинах) и отведено из аппа­
рата 1 D моль пара (после конденсации он собирается в виде 
дистиллята в приемнике 3 в количестве П = D). Если подача 
жидкости и отвод пара производятся равномерно (потоки в 
единицу времени L' и D' соответственно), то отвечающие им 
количества к указанному моменту составят L = L'-r. и D = D'-r.. 

В ходе процесса изменяется (хотя и медленнее, чем при по­
степенной дистИJUIЯции) состав кубовой жидкости, а с ним и 
состав пара: содержание в них Н КК понижается. При большом 
количестве жидкой смеси L (теоретически - при бесконечно 
большом) состав пара у стремится к начальной концентрации 
жидкой смеси Хн· 

Постепенная дистилляция и парциальная конденсация. Схема 
последовательного осуществления этих процессов приведена на 
рис . 1 2 . 1 8 .  Отличие от рассмотренной в разд. 12 .3 .2  постепен­
ной дистИJUIЯции заключается в том, что в конденсаторе 2 кон­
денсируется лишь некая доля пара 'i', причем конденсат воз­
вращается в дистИJUIЯционный куб J. Оставшаяся в парообраз­
ном состоянии доля пара ( 1  - '!') полностью конденсируется и 
охлаждается в конденсаторе-холодильнике 3, после чего соби­
рается в приемнике 4. Установка парциального конденсатора 2 
позволяет за счет частичной конденсации дополнительно обо­
гатить пар D(l - '!') низкокипящим компонентом в сравнении 
с паром D: в соответствии с первым законом Коновалова в 
сконденсированную жидкость Dljl преимущественно переходит 
ВКК. В результате дистиллят П в большей мере обогащен низ­
кокипящим компонентом, нежели при простой постепенной 
дистИJUIЯции. Плата за более высокую эффективность разделе­
ния - повышенные затраты теплоты на повторное испарение в 
кубе сконденсированной жидкости Dljl. 

Конденсат, полученный в парциальном конденсаторе 2, 
иногда не вполне строго именуют флегмой, а сам рассматри­
ваемый процесс - простой дистилляцией с дефлегмацией, т.е . с 
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Рис. 12. 18. Схема дистилляции с 
частичной конденсацией пара: 

1 - ДИСТИЛЛЯЦИОЮIЫЙ куб, 2 - пар­
циальный ко�щенсатор, З - ко�щенсатор­
холодильник, 4 - приемник дистиллята: 

/, 11 - хладоаrенты 
' 

вьщелением из пара неко­
торой доли жидкости пугем 
ее конденсации . Эту долю "' 
регулируют, воздействуя на 
работу парциального кон­
денсатора 2 (на количество 
и температуру потока 1 охлаждающего агента) ; от величины l.jl 
зависит степень дополнительного обогащения низкокипящим 
компонентом пара D(l - \j/), а значит, и дистиллята П .  

Дополнительное обогащение дистиллята возможно и в слу­
чае непрерывной однократной дистилляции .  Для этого после 
сепаратора 2 на паровой линии (см . рис . 12.14) следует устано­
вить парциальный конденсатор; образующийся в нем поток 
конденсата может быть присоединен к потоку исходной смеси . 

Дистилляция смеси взаимно нерастворимых компонентов. Она 
применяется , когда необходима очистка термолабильных ве­
ществ, разлагающихся при кипении под атмосферным давле­
нием, от содержащихся в них высококипящих, практически 
нелетучих (смолистых и др .) примесей. Для понижения рабочей 
температуры, наряду с дистилляцией под вакуумом и с инерт­
ным газом, возможно добавление к целевому веществу компо­
нента, не смешивающегося с ним в жидком состоянии,  напри­
мер воды к углеводородам с относительно высокой молярной 
массой .  Разумеется , на практике могуг встретиться и исходные 
смеси,  состоящие из взаимно нерастворимых компонентов. 

Отметим особенности перегонки таких смесей до тех пор , 
пока в жидкой фазе остаются оба компонента: 

- независимость состава пара от состава жидкости - соот­
ветственно формуле (12.5); 

- понижение температур кипения смеси в сравнении с 
температурами кипения обоих индивидуальных·компонентов. 

Подчеркнем, что обе эти особенности теряют силу, как 
только в дистиллируемой жидкой смеси оказывается исчерпан­
ным какой-нибудь из компонентов. И одна из проблем техно­
логического анализа - определение предельной доли Ч1 испа­
ренной жидкости (от исходной дистиллируемой смеси), при 
которой упомянугые особенности еще сохраняют силу. Моль­
ное соотношение НКК и ВКК в исходной жидкости равно 
хнf (1 - Хн), в уходящем паре - у/(1 - у). Очевидно ,  что при хн/ 
/( 1 - Хн) = у/(1 - у) (т.е .  ПрИ Хн = у) оба КОМПОНеНТа ИСЧер-
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Рис.12. 19. К расчету предельной доли дистил­
лята в случае взаимно нерастворимых компо­
нентов 
пываются одновременно, так что ди­
стю1ляцию можно вести до полного 
исчерпания жидкости в кубе ("1' = 1 )  
при сохранении указанных особен­
ностей процесса. Если .хц/(1 - Хн) > 
> у/(1 - у), то быстрее исчерпы­

вается (полностью удаляется из кубовой жидкости) ВКК, а при 
Хн /( 1  - Хн) < у/(1 - у) - НКК. 

Расчетная схема процесса приведена на рис . 1 2 . 1 9  
(поверхность теплообмена в кубе, конденсатор и приемник 
продукта на схеме не показаны) . Будем решать задачу опреде­
ления "1' в общем виде примен ительно к 1 моль исходной сме­
си.  Содержание НКК в ней обозначено хн; в конце процесса в 
кубовой жидкости оно будет Хк; состав пара, неизменный в 

ходе процесса, у = Р�/ (Р� + Pi�), причем упрутости паров ин-

дивидуальных компонентов }'� и Р� берутся при рабочей 

температуре Ю1пения. При мольной доле испаренной жидкости 
"1' материальный баланс по НКК для контура К (см. рис . 1 2 . 1 9) 
в отсуrствие Источников и Стоков запишется в виде: 

о ( 1 ) 1 '" --Хн - Хк . - 'f'y = - 'f' Хк - ·Хн И т 
у - Хк 

(м) 

Последнее равенство подтверждает сделанный ранее вывод 
об условии полного испарения дистиллируемой смеси: при "1' = 
= 1 получается Хн = у. Если в кубе в конечном итоrе остается 
только ВКК, т .е .  Хк = О, то из (м) следует "1' = Хн /у. Если же в 
конце про13есса в кубе остается только НКК, т.е. Хк = 1 ,  то "1' = 
= ( 1  - Хн)/( 1 - у). 

Для повышения чистоты получаемых компонентов используют 
схемы многократной дистилляции и парциальной конденсации. 

Мноrократная дистилляция. Она осуществляется следующим 
образом (рис . 1 2 .20, а) . В левом дистилляционном кубе 1 про­
водят постепенную дистилляцию, конденсирукrг в конденсато­
ре 2 весь образовавшийся пар и собирают полученный дистил­
лят - в нем концентрация НКК, естественно, выше, нежели в 
исходной жидкости в первом кубе . Этот дистиллят снова под­
вергают постепенной дистиллнции во втором кубе 1 и после 
полной конденсации получают новый дистиллят с еще более 
высокой концентрацией НКК. Его опять дистиллируют, и т.д .  В 
результате многократных операций частичного испарения и пол-
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Рис.12.20. Схема мноrокраmой дисТИ1VIЯции (а) и парциальной конденсации (6): 
1 - дистилляциоЮ1Ые кубы, 2 - коRЦенсаторы, З - греющие элеме1ПЪ1, 4 - приемники 

целевого npoдYJCfa 

ной конденсации в хвостовом (правом) приемнике 4 собирают 
некоторое количество ЖИдкости с достаточно высоким содер­
жанием НКК. 

Многократная парциальная конденсация. Она проводится при 
необходимости получения достаточно чистого ВКК. Здесь 
многократно повторяются операции частичной конденсации и 
полного испарения (рис . 12.20, б). В результате каждого акта 
парциальной конденсации в получаемой ЖИдкости нарастает 
содержание ВКК; в итоrе в хвостовом приемнике 4 собирают 
жидкость с достаточно высоким содержанием ВКК. 

Процессы многократной дистилляции и парциальной кон­
денсации характеризуются низким выходом НКК или ВКК: зна­
чительные их количества в смесях невысокой чистоты остаются 
в промежуточных приемниках 1. Поэтому данные процессы 
находят применение преимущественно в лабораторной практи­
ке , когда можно удовольствоваться малыми количествами 
весьма чистых компонентов в целях их препаративного исполь­
зования или Идентификации (т.е. установления индивИдуаль­
ных свойств типа плотности, вязкости, температур плавления и 
кипения и т.д . ) .  

12.3.6. Общая оценка процессов дистилляции 

С помощью процессов дистилляции (это относится и к пар­
циальной конденсации) обычно не удается получить продукты 
(дистиллят, кубовый остаток) достаточно высокой чистоты. 
Этот тезис иллюстрируется на рис . 12 .2 1 :  при изменении кон-
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Рис. 12.21. К оценке эффективности процес­
сов дистилляции: 

1 - равновесная кривая при невысоком коэф­
фициеше разделения С!{), Z - то же при весьма 
высоком С!{) 

центрации Н КК в кубе от Хн до Хк 
концентрация его в паре, а значит 
и в дистилляте, изменяется 
(кривая равновесия /) в интервале 

Хк хн относительно невысоких концент-
раций - от Ун' до Ук'· Высокие 
концентрации НКК в дистилляте 

(ун", Ук
") получаются лишь при большой разнице в температу-

рах кипения компонентов: тогда линия равновесия (кривая 2) 
располагается далеко от диагонали, и прирашение концентраl..ЩЙ 
НКК в паре по сравнению с жидкостью достаточно велико. 

Чаще всего дистилляцию применяют в промышленности в 
тех случаях, когда не требуется высокой чистоты продукта (или 
полупродукта для последующих стадий производства) . 

Правда, многократная дистилляция или парциальная кон­
денсация позволяют получать достаточно чистые компоненты. 
Однако помимо очень низких выходов чистых продуктов эти 
процессы крайне невыгодны энергетически. В самом деле, 
здесь приходится многократно испарять уже однажды испарен­
ную жидкость, затрачивая большое количество теплоты и теп­
лоносителя. Одновременно приходится затрачивать хладоаrент 
на неоднократную (повторную) конденсацию паров. 

Разумеется, при разделении смесей в условиях фазового пе­
рехода жидкость-пар принципиально не обойтись без испарения 
жидкости и конденсации пара. И технолог готов к затратам 
энергии на такие операции, если каждая из них осуществляет­
ся однократно. Кроме того, выходы продуктов приемлемой 
чистоты должны быть близки к количественным, отвечающим 
содержанию компонентов в исходной смеси. Эrи задачи ре­
шаются при реализации процессов перегонки в противоточных 
схемах разделения .  

12.4. РЕКТИФИКАЦИЯ 

12.4. 1 .  Сущность процесса 

Ректификацией называется процесс перенQса компонента 
(компонентов) между кипящей жидкой и насыщенной конден­
сирующейся паровой фазами при противотоке этих фаз. При 
чередовании по схеме противотока операций частичной кон­
денсации паровой и испарения (дистилляции) жидкой смесей 
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Рис. 12.22. Противоточное коJПактирование паровой и жидкой фаз 
(идеализированный процесс): 

а - схема ректифихациошюrо агрегата (1 - колонна, 2 - кипятилъЮ1к, 3 - ко�щенса­
тор), 6 - процесс ректифихации в диаграмме t- XJI 

можно получить выходы Н КК и ВКК, примерно соответ­
ствующие их содержанию в исходной смеси. 

Иными словами, ректификацию можно трактовать как со­
вмещение процессов многократной дистилляции и многократ­
ной парциальной конденсации при противоточном контакти­
ровании потоков пара и жидкости. При таком проведении 
процесса перегонюt появляется возможность использования 
при каждой упомянуrой операции теплоты конденсации пара 
для испарения жидкости - пуrем непосредственного контакти­
рования конденсирующейся паровой и юtпяще� жидкой фаз. 

В процессе ректификации подводимая извне теплота затра­
чивается только в юtпятильнике - в низу колонны однократно 
для частичного испарения жидкой смеси с получением началь­
ного потока пара в обогревающем устройстве в нижней части 
ректификационного аппарата (чаще всего - колонны). Теплота 
конденсации паров также отводится только в конденсирующем 
устройстве - в верхней части ректификационного аппарата. 

Сущность ректификации как явления удобно рассмотреть на 
примере пуска колонны применительно к разделению бинар­
ной смеси. Схема ректификационного агрегата показана на 
рис . 12 .22, а, ей соответствует диаграмма t-x,y для разделяемой 
смеси (рис. 1 2 .22, б). Колонну 1 будем считать адиабатической : 
она хорошо изолирована в тепловом отношении, так что поте­
ри теплоты в окружающую среду отсуrствуют. В нижней части 
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колонны находится куб 2 с обогревающим устройством, анало­
гичным рассмотренному выше для дистилляционнь�х проuессов. 
На вь�ходе паров сверху колонны расположен коцденсатор 3. 

Схематизируем явления, происходящие при ректификаuии. 
Пусть в куб залита бинарная жидкая смесь с содержанием 
НКК х1 ;  нагреем ее до температуры кипения tж.0 и начнем ис­
парять. Пары, обогащенные Н КК, состава у (примем для про­
стоты, что они равновесны кубовой жидкости, их температуры 
одинаковы, т.е. tп' = tж.0) поднимаются вверх, выходят из ко­
лонны и полностью конденсируются в конденсаторе до состоя­
ния кипящей жидкости . Эта жидкость, естественно, имеет со­
став х' = у', но ее температура кипения tж' < tп' (см .  рис . 
12 .22, б).  Она возвращается в колонну, стекает вниз и на та­
релке № 1 контактирует с восходящим потоком пара того же 
состава. Пар имеет более высокую температуру, чем жидкость; 
поэтому на тарелке № 1 происходит интенсивный теплообмен 
(прямой контакт, высокие коэффициенты теплоотдачи при 
конденсации и кипении), сопровождающийся массообменом 
между жидкой и паровой фазами. В результате пар конденси­
руется (реально - частично), выделяется теплота конденсации, 
и за ее счет частично испаряется жидкость. 

Подчеркнем: на тарелке No 1 (см . рис. 12.22 ,  а) жидкость 
обогащена Н КК в сравнении с кубовой жидкостью (х' > х1 ) ; 
поэтому при ее испарении (принимаем, что равновесном) по­
лучается пар, еще более обогащенный НКК (у" > у', его темпе­
ратура tп" < tп'). Образовавшийся пар поднимается вверх, кон­
денсируется в конденсаторе, откуда жидкость состава х" = у" 
при температуре кипения tж" возвращается в колонну. На та­
релке № 2 (рис . 12 .22, а) жидкость встречается с паром того 
же состава. И поскольку температура пара выше, нежели жид­
кости, то и здесь происходит акт конденсации - испарения с 
получением пара с более высоким содержанием НКК: у'" > у". 

Так постепенно за счет противоточного контакта фаз на та­
релках (в случае насадочной колонны - на поверхности насад­
ки) снизу вверх нарастают концентрации НКК в паре и жид­
кости - устанавливается некий профиль концентраций; этот 
эффект и лежит в основе процесса ректификаuии . Чистота 
НКК на верху колонны (значит, и на выходе из нее) опреде­
ляется в рамках рассматриваемой схемы числом тарелок (или 
высотой слоя насадки). 

После установления необходимого концентрационного про­
филя, т.е. требуемой концентрации НКК (чистоты) на верху 
колонны, верхний продую' может отбираться в качестве целе­
вого. Но если отбирать весь верхний продую', то жидкая фаза 
перестанет стекать по колонне противотоком к пару, и процесс 
ректификаuии будет нарушен. Поэтому после конденсации 
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верхний продукт отбирается лишь частично; предусматривается 
возврат определенной части конденсата на орошение колонны 
для поддержания противоточного контакта фаз . 

Заметим, что представленная выше картина является идеа­
лизированной. В действительности при неполном орошении 
колонны (отбор части конденсата в виде верхнего продукта) 
обогащение пара НКК на тарелке понижается (по условиям 
материального баланса - см. разд . 1 2 .6) . Кроме того, при кон­
такте фаз не успевает установиться равновесие. Поэтому коли­
чественно картина будет иной (нарастание концентрации НКК 
снизу вверх будет не столь быстрым). Однако качественно все 
рассмотренные эффекты сохранятся. 

Важно : в отличие от дистилляции и парциальной конденса­
ции при ректификации имеет место двунаправленный процесс 
переноса компонентов: НКК из жидкой фазы в паровую и 
ВКК - в обратном направлении. 

В дальнейшем процесс ректификации весьма подробно ана­
лизируется преимуrnественно для наиболее простого разделе­
ния бинарных смесей. Более сложные случаи рассматриваются 
менее детально - со ссылками на научную, учебную и иную 
литературу. 

12.4.2. Типовая схема, потоки, терминология 

Приведенная на рис. 1 2 .22, а схема иллюстрирует лишь эф­
фект ректификации; она ограничена получением только высо­
коконцентрированного НКК. Реальный ректификационный 
процесс позволяет получать оба компонента высокой концент­
рации.  

Принципиальная схема процесса непрерывной ректифика­
ции бинарных смесей показана на рис. 12 .23. Исходная смесь 1 
подогревается в подогревателе 2 (предпочтительно до темпера­
туры кипения или близкой к ней) и через гребенку З 
(обеспечивающую возможность варьирования места подачи) 
подается в ректификационную колонну 1, внутри которой раз­
мешены контактные устройства (тарелки, насадка) . Источни­
ком парового потока является кипятильник 4, источником 
жидкого потока - конденсатор 5. В схеме предусмотрены хо­
лодильники 6 и 7 продуктов, отбираемых сверху (поток //) и 
снизу (поток JJJ), а также емкости исходной смеси и продуктов 
8-10. Перекачивающие насосы на рисунке не показаны .  

Принята следующая терминология основных потоков и уз-
лов ректификационной установIGf: 

- поток 1 носит естественное название - исходная смесь; 
- поток II именуют дистиллятом (или дистиллатом); 
- поток JJJ называют кубовым остатком (или кубовой жид-

костью); 
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Рис. 12. 23. Принципиальная схема непрерывнодейсrвующей ректифюсационной 
установки для разделения бинарных смесей: 

1 - колоЮfа, 2 - подоrреватель исходной смеси, З - rребешс:а, 4 - юmяrильник, 5 -
конденсатор, 6, 7 - холодильники, 8 - 10 - сборШ!ки; 

/ - исходная смесь, // - дистиллят, /// - кубовая жидх:осrъ, /V - пар, V - флегма, VI 
- теплоноситель, Vl/ - охлаждающий аrент 

- восходящий паровой поток IV так и называют: поток пара 
(иногда просто "пар"); 

- нисходящий жидкостной поток V (в том числе - возвра­
щаемый сверху в колонну на орошение) именуют флегмой 
(иногда просто "жидкостью") . 

Тарелку, находящуюся в сечении подачи исходной смеси в 
колонну 1, называют тарелкой питания. Часть колонны, нахо­
дящаяся выше тарелки питания (на выходе из нее получается 
"крепкий" НКК),  носит название укрепляющей части колонны 
(иногда - укрепляющей колонны). Часть колонны,  находя­
щаяся ниже тарелки питания (в ней НКК отгоняется из жид­
кости, исчерпывается), носит название отгонной (реже - ис­
черпывающей) части колонны (иногда - отгонной или исчер­
пывающей колонны). Генератор пара называют кипятильником, 
источник флегмы (чаще всего - и дистиллята) - конденсато­
ром. 
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Рис. 12. 24. Схемы конденсации уходящего из колонны пара и возврата в нее 
части образовавшейся жидкости: 

а - полная конденсация пара в конденсаторе, б - частичная конденсация пара в де-
флегматоре; 

1 - колоЮJа, 2 - конденсатор, З - дефлегматор, 4 - rидроэатвор; 
1- исходная смесь, // - дисrиллят, /// - кубовая JКИДКосrь 

КонденсаI.ЩЯ пара в конденсаторе, mбор дистиллята и возврат флеn.fы в колонну 
осущестмяют двумя способами, схематично изображенными на рис. 12.24. 

По первому способу (рис. 12.24, а) уходящий из колонны 1 пар полностью 
конденсируется в конденсаторе 2, откуда часть жидкости возвращается в колон­
ну, а остаток выводится из системы в виде жидкого продукта. Очевидно, в дан­
ном случае составы всех трех потоков (пара, поступающего в конденсатор, флег­
мы, возвращаемой в колонну, и отводимого жидкого дистиллята) одинаковы. 

По второму способу (рис. 12.24, б) уходящий из колонны 1 пар лишь час­
тично конденсируется в конденсаторе 3, и вся образующаяся жидкость возвра­
щается в колонну 1. Дистиллят же отводится в виде пара и при необходимости 
полностью конденсируется в дополнительном конденсаторе 2. В этом случае 
парциальный конденсатор 3 часто называют дефле1111атором, а сам процесс выде­
ления флегмы из пара - дефле1111ацней. Здесь отводимый из системы продукт 
богаче ИК.К, чем выходящий из колонны пар и тем более - возвращаемая в 
колонну жидкость. Заметим, что дополнительное обогащение дистиллята при 
этом обычно невелико. Дефлегмацию целесообразно применять, когда в после­
дующем технологическом процессе дистиллят используется в виде пара. 

12.5. ОБ АППАРАТУРНОМ ОФОРМЛЕНИИ 
И РАБОТЕ РЕКТИФИКАЦИОННЫХ УСТАНОВОК* 

Для проведения процессов ректификации применяются почти исключитель­
но аппараты колонною nша. По характеру взаимодействия паровой и жидкой 
фаз ректификационные колонны можно разделить на две основные группы: 

- со ступенчатым (дискретным) контактом фаз; 
- с непрерывным контактом фаз. 

•Более подробно см. (1, 5, 6, 8, 12, 19, 21, 25). 
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Первую группу составляют тарел�.чатые колонны, вторую - насадочные, пле­

ночн�.1е и роторно-пленочные. 
Ректификацноннwе кoлomJJ.1 со С1)'11енчат�.1м хо1rrактом фаз. В наиболее рас­

пространенных тарел�.чатwх ректификационных колоннах паровая фаза барботи ­
рует (проходит в виде пузырьков или струек) через слой жидкости на тарелке, 
поэтому их часто называют также барботажи�.1ми колоннами. Эти аппараты ста­
бильно работают в широком диапазоне изменения нагрузок по паровой и жид­
кой фазам . Их применяют в мало- и крупнотоннажных производствах Д11Я чет­
кого разделения смесей . 

К недостаткам тарельчатых колонн относится сравнительно высокое гидрав­
лическое сопротивление движению парового потока, что приводит к увеличению 
давления и,  соответственно, температур кипения жидкости в отгонной части и 
кубе колонны. Это обстоятельство приобретает особое значение для процессов 
ректификации под вакуумом, когда необходимо обеспечить низкие температуры 
кипения . Поэто�1у тарельчатые аппараты для ректификации под вакуумом при­
меняются обычно при остаточном давлении не менее 3-5 кПа. 

Конструкции тарелок, применяемых в ректификационных колоннах (как и 
большинства внутренних устройств других типов), аналогичны применя.емым в 
абсорбционных аппаратах. Они кратко описаны в разд. 10. 1.3 и более подроб­
но - в разд. 1 1 . 2 . 2 .  Здесь лишь отметим, что в настоящее время на практике 
используются ра:l11ичные типы тарелок - от простейших ситчатых до клапан­
ных, клапанно-ситчатых и разнообразных колпачковых. 

В колоннах с провал�.ными тарелками жидкость переливается (проваливается) 
в виде струй и капель ("дождя") с вышележащей тарелки на нижележащую через 
отверстия тарелки (по законам истечения). В колоннах с непровал�.н�.1ми тарел­
ками жидкость поступает с верхней тарелки на нижнюю по переточным трубкам 
или карманам. В первом случае высота барботажноrо слоя на тарелке зависит от 
нагрузок по потокам фаз, во втором она определяется высотой переливноrо 
порога (высотой переточных трубок над тарелкой) и в широком диапазоне на­
грузок изменяется мало . В обоих случаях с увеличением нагрузок возрастает 
унос капель жидкости паровым потоком. 

В идеале провальные тарелки должны обеспечить равномерное распределение 
жидкостноrо и паровоrо потоков за счет попеременноrо прохождения фаз через 
каждое отверстие. Однако реально по сечению провальной тарелки устанавливакm:я 
зоны преимущественноrо движения отдельных фаз - поперечная неравномерность 
паровоrо и жидкостноrо потоков на такой тарелке достаточно высока. По:лому не­
смотря на большую простоту они применяются реже непровальных. 

В колоннах с переливными устройствами существует (а с ростом диаметра аппа­
рата dк - увеличивается) перепад высот барботажноrо слоя по дmrne пути движения 
жидкости (от точки поступления ее с вьШJележащей тарелки к месту слива на ниже­
лежащую). Это приводит к увеличению разницы в локальных гидростатических дав­
лениях и как следствие - также к появлению (и возрастанию с ростом dк) попереч­
ной неравномерности потока паровой фазы. С целью снижения отрицательных (для 
массообмена) последствий эroro явления рекомендуется: 

- диаметральный подвод-отвод жидкости заменять на радиальный (переливные 
устройства устанавливать попеременно по центру и по периферии тарелок); 

- использовать секционированные тарелки и тарелки с транспортированием 
жидкости паром (движение жидкости по тарелке обеспечивается не за счет пере­
пада высот барботажноrо слоя, а благодаря направленному входу пара в барбо­
тажный слой).  

Заметим, что на непровальных тарелках (в отличие от провальных), как пра­
вило, имеет место перекрестный ток паровой и жидкой фаз: 

- жидкость движется в горизонтальном направлении по тарелке от rидроза­
твора (образуемого путем погружения нижней части переливноrо устройства в 
слой жидкости на тарелке), через который она поступает на тарелку, к переливу 
на нижележащую тарелку; 
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- пар проходит (поднимается) в вертикальном напрамении через тарелку и 

слой движущейся на ней жидкости. 
РектификаЦJtониые коло1111ы с иепрерыв11ым контактом фаз. В этих колоннах 

жидкость стекает в виде пленки - либо по поверхности насадки (насадочные 
колонны), либо по внуrренней или наружной поверхности вертикальных труб 
(плеиочн"ае и роторно-пленочные аппараты), а пар в виде сплошного потока 
поднимается вверх через свободный объем насадки или внуrри вертикальных 
труб. Несмотря на пленочный режим течения жидкости в обоих случаях, колон­
ные аппараты принято называть в первом случае - насадочными, а во втором -
пленочными. 

В насадочных колоннах применяют множество разнообразных типов насадок 
(см. разд. 10.1.3 и 11.2.1). 

По способу размещения насадки выделяют две группы: неупорядоченная 
(или нерегулярная) насадка и упорядоченная (реr;лярная) насадка. Нереrулярная 
насадка (например, кольца Рашига) загружается в аппарат навалом и располап1-
ется в нем случайным образом: укладка элементов насадки относительно друг 
друга и стенок колонны имеет в общем неупорядоченный (случайный) характер. 
Реrулярная насадка характеризуется вполне определенным упорядоченным распо­
ложением элементов. Она обычно изготамивается в виде пакетов с сотовой 
структурой из перфорированных металлических или - реже - неметаллических 
полос либо из сеток с каналами различной формы. Такие пакеты укладываются 
в колонне друг на друга в 0ИJ1е отдельных слоев, занимающих все поперечное 
сечение аппарата. 

Таким образом, каналы ДJЫ прохождения паровой фазы в нерегулярной на­
садке имеют хаотичную, а в регулярной - правильную (упорядоченную) струк­
туру. Во втором случае достигается более равномерное распределение потоков фаз 
по сечению колонны. 

На эффективность работы насадочных колонн значительное мияние оказы­
вает первоначальное распределение потоков фаз по сечению аппарата. Для рас­
пределения жидкости обычно применяют м1юrоточечн"1е распределители. Их 
используют также для промежуточного перераспределения потока после отдельных 
слоев насадки с целью снижения поперечной неравномерности (см. разд. 10.1.3) 
- не реже, чем через каждые 2-3 м оысоты слоя насадки. Как правило, их 
устанамивают в случае нерегулярной насадки. 

Достоинством колонн с регулярной насадкой яаляется низкое rидрамиче­
ское сопротимение. Это относится также к пленочным и роторно-пленочным 
колоннам. 

Пленочные аппараты описаны в разд. 11.2.1. Ротсрно-пленочный ректифика­
тор предстааляет собой колонну, внуrри которой вращается ротор - вертикаль­
ный цилиндр или вал с закрепленными на нем элементами (лопасти, диски, 
ленточная спираль, набор коаксиальных цилиндров и т.п.), создающими разви­
тую поверхность для пленки жидкости. 

В колоннах с охлаждаемы.м ротором и обогреваемым корпусом проводятся 

процессы термической ректификации. Пар поднимается вверх по колонне и 

частично конденсируется на поверхности охлаждаемого ротора, с которого жид­

кость центробежной силой сбрасывается на стенку корпуса, где происходит ее 

частичное испарение. Эти акты конденсации и испарения многократно повто­

ряются по высоте колонны. 
Пленочные и роторно-плсночные аппараты применяются для переработки 

продуктов с ограниченной или низкой термостойкостью. В них обеспечиваются 

низкие рабочие температуры нроцесса и малое время пребывания продуктов в 

зоне повышенных температур. 
Расчет гидродинамических характеристик колонн ра:l/IИЧНЫХ конструкций подо­

бен расчету этих аппаратов для процессов абсорбции, приведенному в разд. 11.7 . 
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Различные применяемые в ре!СI'Ификационных агрегатах конструкции тепло­
обменной аппаратуры (кипятильники, конденсаторы, подогреватели, холодильни­
ки) описаны в разд. 7.1. 

Кипятильники колонн бывают встроенными в куб или (чаще) выносными. 
Для колонн больших диаметров обьNНо применяют несколько установленных 
параллельно выносных кипятильников. Естественная циркуляция жидкости 
через кипятильник (кипятильники) происходит благодаря разности плоrnостей 
парожидкосrnой смеси в трубках выносного кипятильника и жидкости внизу 
колонны и в вертикальной трубе, соединяющей нижние части колонны и кипя­
тклъника. 

В качестве теплоносителя 11 кипятильниках чаще всего используют водяной 
пар различного давления (обычно до 2,0-2,5 МПа). Для более высоких темпера­
тур в кубе (более 170-200 °С) применяют высокотемпературные органические и 
неорганические (плавы металлов и их солей) теплоносители. 

В качестве хладоаrента в конденсаторах и холодильниках обьNНо применяют 
обороrnую воду комнаrnой температуры или захоложенную до 5-10 °С либо 
рассолы. Весьма перспе!СI'Ивны и экономичны в качестве конденсаторов также 
теплообменники воздушного охлаждения. Низкие коэффициенты теплоотдачи и 
теплопередачи компенсируются в них большой поверхностью теплообмена 
(оребрсние, пластинчатые теruюобменники и т.п.). 

Конденсатор может бьпъ расположен выше колонны; тогда флегма возвра­
щается в колонну самотеком. Чтобы предотвратить попадание парового потока в 
линию возврата флегмы, последнюю подают в колонну через rидрозатвор (поз. 4 
на рис. 12.24). В крупных рекrификационных установках конденсатор чаще 
всего устанавливают на площадке у основания колонны, а флегму на верх ко­
лонны подают насосом (т.е. принудительно). В этом С."I}'Чае в rидрозатворе нет 
необходимости. 

Процессы рекrификации проводят в непрерывном или периодическом 
(преимущественно в малотоннажных производствах) режиме. Рабочие давления 
процесса мoryr бьпъ различными: 

- атмосферное - наиболее простой и дешевый вариант реализации процес-
са; 

- вакуум - для понижения температур процесса (разделение высококипя­
щих или термолабильных жидкостей); 

- повышенное - для увеличения температур процесса (разделение смесей, 
являющихся газообразными при нормальных температурах). 

Соответственно рабочим условиям вносятся изменения в конструкцию рек­
тификационных колонн и сопутствующей аппаратуры. 

12.6. МАТЕРИАJIЬНЫЕ И ТЕПЛОВЫЕ ПОТОКИ 
В РЕКТИФИКАЦИОННОЙ КОЛОННЕ 

В ходе материального и теплового расчета ректификацион­
ных установок (материальные и тепловые балансы, рабочая 
линия процесса и т.п . )  приходится оперировать потоками фаз и 
компонентов по высоте колонны. В расчетном плане удобно,  
когда эти пото!Оf не изменяются по высоте колонны : в этом 
случае упомянутые балансы проще, а рабочие линии - прямые. 

В отличие от процессов класса 3 (2-2) 1 в процессе ректифи­
кации нельзя вьщелить инерт, поток которого постоянен:  все 
компоненты (в бинарной смеси - оба компонента) участвуют в 
переносе вещества между фазами .  Поэтому здесь нецелесооб-
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Рис. 12. 25. Схема материальных и 
теrшовых потоков в укрепляющей 
части ректификационной колонны 

разно использовать относи­
тельные концентрации 
компонентов. Такая ситуа­
ция в общем плане рас­
смотрена в разд . 1 0 . 1 5 ; для 
линеаризации расчетов 
процесса ректификации 
удается реализовать первый 
из указанн ых там путей 
решения проблемы :  выбор 

D L к 
х 

способа выражения кон центраций,  приводящего к постоянству 
потоков фаз по высоте аппарата . 

Рассмотрим непрерывный процесс, протекающий в контуре 
К, охватывающем верхнее сечение ректификационной колон­
ны и произвольное сечение ее укрепляющей части (рис . 12.25) . 
Будем оперировать абсолютными концентрациями и потоками 
фаз; способ их выражения (массовые или мольные) пока без­
различен .  Обозначим : L и D - потоки жидкой и паровой фаз , 
х и у - концентрации НКК в них. Параметры процесса в 
верхнем сечении снабдим индексом "в", в произвольном сече­
нии - оставим без индекса. 

Материальный баланс для выделенного контура К (см .  рис . 
12 .25) по потокам фаз: 

откуда 
Lв + D - L - Dв = О ,  

D - L = Dв - Lв = jdem. (а) 

Таким образом, разность потоков фаз (а сами потоЮf могут 
изменяться по высоте ректификационной колонны) во всех 
сечениях колонны - одна и та же : она равна разности потоков 
в верхнем ее сечении . Л егко видеть (из материального баланса 
для точки разделения потоков на флегму и дистиллят) , что эта 
разность Dв - Lв = П; значит, и для любого сечения колонны 
D - L = П. 

Разумеется , аналогичный материальный баланс можно со­
ставить для контура, охватывающего нижнее сечение колонны 
и произвольное сечен ие ее отгонной части : вывод будет тот же, 
но величина разности потоков фаз будет другой: 

L'  - D = idem = Lo, 

rде L' и Lo - потоки жидкой фазы в произвольном сечении и на выходе из 
колонны (отвод кубового продукта) соответственно. 
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Тепловой баланс для выделенного контура К (см. рис . 12 .25) 
составим,  пренебрегая потерями теплоты в окружающую среду 
и обозначив h и i - энтальпии пара и жидкости: 

Lвiв + Dh - Li - Dвhв = О , 
откуда 

Dh - Li = Dвhв - Lвiв = idem. (6) 
Таким образом, потоки теплоты с паровой и жидкой фазами 
(Dh и Lz) могуг изменяться по высоте колонны, но их разность 
для любого сечения колонны - одинакова. 

Если энтальпии компонентов, а значит и их смесей, неиз­
менны (на практике - близки), т .е .  не зависят от состава фаз 

hл "" hв :::: h :::: const и iл :::: iв :::: i "" const, 

то фазовые потоки будут постоянными по высоте колонны.  
Это положение легко доказывается с помощью соотношения 
(6) с учетом, что h = i + r, где r - теплота испарения:  

Dh - Li = idem = D(r + z) - Li 
или 

Dr + i(D - L) = idem. (в) 

Поскольку D - L = idem, i = const и r = h - i = const, то и 
D = idem, а следовательно, и L = D - П = idem. 

Заметим, что в выражении (в) в подавляющем большинстве 
случаев первое слагаемое значительно превосходит второе. Это 
означает, что для постоянства фазовых потоков по высоте ко­
лонны (отдельно - для укрепляющей и отгонной ее частей) 
важно преЖде всего равенство теплот испарения rл :::: rв :::: r. 

На практике весьма часто мольные теплоты испарения разде­
ляемых компонентов достаточно близки. Это обстоятельство 
объясняют· близостью мольных энтропий парообразования для 
разных веществ. 

Например,  ДJIЯ воды и этанола массовые теплоты испарения различаются в 
2,5  раза, а мольные - менее, чем на 2 ,5%:  

Вещество r (кДж/кг) 

вода 2260 
этанол 907 

М (кг/моль) 

18 
46 

r (кДж/моль) 

40700 
41700 

На практике мольные потоки фаз D и L с приемлемой по­
грешностью принято считать неизменными по высоте колон­
ны, если мольные теплоты парообразования r различаются не 
более, чем на 10%,  а разница температур кипения не превы­
шает 20-30° . Можно сказать, что при постоянстве мольных 
энтальпий пара и жидкости конденсация в каком-либо сечении 

• См. (10, 22 ) .  
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(на тарелке) 1 кмоль пара должна приводить за счет вьщеления 
теплоты конденсации к испарению 1 кмоль жидкости. 

Целесообразность (в расчетном плане) использования моль­
ных потоков и концентраций для получения постоянных фазо­
вь�х потоков очевидна. 

Постоянство абсолютных потоков фаз при наличии меж­
фазного переноса компонентов указывает на существование 
эквивалентного (здесь - эквимолярного) разнонаправленного 
массообмена: сколько молей НКК переходит из жидкой фазы в 
паровую, столько же молей ВКК переходит из паровой фазы в 
жидкую . 

Подобно зависимостям (а) и (б) для того же контура К (см. рис. 12.25) мож­
но записать уравнения материального баланса по поток.ом НКК: 

L,,x8 + Dy - Lx - D.y8 = О, 
откуда 

Dy - Lx = DвУв - L,,x. = idem. 

Иными словами: потоки компонента, переносимые паром и жидкостью, 
мoryr изменяться по высоте колонны, но разность потоков компонента с от­
дельными фазами для всех сечений (в пределах укрепляющей или отгонной 
части ректификационной колонны) - одна и та же. Величину эrой разности для 
укрепляющей части колонны легко определить из материального баланса для 
точки разделения конденсата на дистиллят и флегму: D.:y8 - L,,x. = Пх2, а значит, 
Dy - Lx = Пх2; дпя отгонной части колонны такая разность L'x - Dy = = l.-()X{J • 

В случае постоянных потоков D и L можно записать для соседних тарелок 
(сечений): 

Отсюда 
Dy; - Lx; = Dy;+1 - Lx;+1 · 

Yi+ I  - У; 
= .!::... = idem. х;. 1 - х; D 

(r) 

Из (r) следует, что при постоянстве потоков L и D на всех тарелках оnюше­
ние приращений концентраций в фазах - одно и то же. При этом величины 
самих приращений лх и Лу мoryr быть разными. 

В дальнейшем детально анализируются процессы ре�сrифи­
кации с постоянными по высоте колонны мольными потоками 
паровой и жидкой фаз . 

12.7. НЕПРЕРЫВНАЯ РЕКТИФИКАЦИЯ 
БИНАРНЫХ СМЕСЕЙ 

12.7. 1 .  Статика процесса ректификации 

Расчет процессов ректификации, как и других массообменных 
процессов, сводиrся к решению задач двух основных nmoв: 

- проектирования - определения условий проведения про­
цесса и основных констру�сrивных характеристик аппарата, 
обеспечивающих требуемую степень разделения компонентов; 

- эксплуатации - нахождения достижимой степени разде-
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ления для заданных условий процесса (имеющийся аппарат, 
известные входные параметры и режимы работы).  

При решении обеих задач вначале необходимо количествен ­
н о  оценить эффективность процесса массообмена: в первом 
случае требуемую для достижения заданного качества разделе­
ния, во втором - обеспечиваемую существующей ректификаци­
онной установкой. 

Для оценI01 эффективности массообмена широко использу­
ют один из двух параметров - число теоретических ступеней 
(или тарелок) rtr или число единиц переноса (см . разд. 1 0 .7-
1 0 . 9  и 1 0 . 1 2) .  

Напомним, что на  теоретической ступени достигается иде­
альный контакт фаз, т.е .  из контактного устройства (например, 
барботажной тарелки) потоки взаимодействующих фаз уходят с 
равновесными концентрациями. 

Число единиц переноса (Ч ЕП) представляет собой отноше­
н ие пропускных способностей поверхностной и потоковой 
стадий массопередачи по одной из фаз (см .  разд. 1 0 . 8 ) .  Обозна­
чим: kx - коэффициент массопередачи при выражении дви­
жущей силы в терминах фазы "х" ; F - полная поверхность 
массообмена, т.е.  суммарная поверхность межфазного контакта 
в аппарате (в данном случае в ректификационной колонне).  
Тогда на языке жидкой фазы (фазы "х") 

Ч ЕП 
= а = kxF 

= 
xf" dx ' 

(а) 
L х ' х - хР 

причем при питании колонны кипящей исходной смесью для 
укрепляющей части колонны х' = х1 , х" = х2, а для отгонной 
х ' = Хо, х" = xi ; в процессах ректификации х > хР. 

В результате решения проектных задач по величине ftr или а 
может быть определена высота ректификационной колонны 
как противоточного массообменного аппарата (см .  разд . 1 0 . 8 .4 
и 10 . 12) .  Расчет поперечного сечения колонны ведется по 
уравнению расхода - на основе потока паровой (газовой) фазы 
- идентично расчету абсорбционных аппаратов (разд . 1 1 .4 . 1 ) .  

Для определения числа теоретических ступеней ftr и числа 
единиц переноса а надо располагать линией равновесия и 
знать закон изменения сопряженных концентраций х и у по 
высоте колонны (в рабочем диапазоне их изменения) . В диа­
грамме х-у зависимость сопряженных концентраций представ­
ляет собой рабочую линию процесса (см .  разд. 10 .7) . Выведем ее 
уравнение для ректификации, как это бьmо сделано в разд. 1 0 . 7  
для противоточноrо массообмена. 

Ректификационная колонна непрерывного действия состоит 
из двух частей :  верхней (укрепляющей) - от тарелки питания 
до конденсатора и нижней (отгонной) - от куба до тарелю1 
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питания. В этих частях колонны различны фазовые потоюt, 
поскольку на тарелку питания подается исходная смесь. По­
этому при описании процесса непрерывной ректификации для 
каждой части колонны характерна своя рабочая линия .  

Первоначально будем считать, что в ректификационную ко­
лонну подается исходная смесь при температуре кипения . 

Укрепляющая часть колонны 
Схема укрепляющей части показана на рис. 12 .26 . Выделим 

контур К1 , проходящий через произвольное сечение с потока­
ми D, L, сопряженными концентрациями у, х и верхнее сече­
ние,  где отводится низкокипящий продукт - дистиллят (его 
поток П с концентрацией х2) .  Запишем для этого контура ма­
териальные балансы: 

- по мольным потокам НКК 

Dy - Пх2 - Lx = О; 
- по мольным потокам фаз 

D - П - L = О . 

(б) 

(в) 
Совместное решение (б) и (в) дает уравнение рабочей линии: 

П L У = -- Х2 + -- Х .  (12 . 17) 
П + L  П + L  

Разумеется, тот же результат получится, если материальный баланс по НКК 
записать для контура К2: 

Dy + Lx2 - DJ2 - Lx = о, 
откуда 

( 12 . 17а) 
При полной конденсации пара в конденсаторе У2 = х2, и числитель первоrо 

слаrаемоrо принимает вид (D - L)x2. Материальный баланс для точки разделе­
ния дистиллята П и  флеl'МЫ L дает: D - L = П. Так что выражения ( 12 . 17) и 
( 12. 17а) идентичны. 

Поскольку в этом разделе рассматриваются процессы рек­
тификации с постоянными потоками фаз D и L по высоте 
укрепляющей части колонны (а П для каждого процесса -
величина фиксированная), то зависимость сопряженных кон­
центраций ( 1 2 . 1 7) представляет уравнение прямой линии . 

Для анализа ректификационных процессов принято исполь­
зовать приведенные фазовые потоки. Обозначим L/П = R и на­
зовем это отношение флеrмовым числом; оно представляет со­
бой количество к.моль флегмы, возвращаемой в колонну в рас­
чете на один к.моль отводимого дистиллята. В дальнейшем ис­
пользуются соотношения: 

L = ПR и D = L + П = П(R + 1) .  (r) 
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Рис. 12.26. Расчетная схема укреWIЯющей части колонны 

Рис. 12.27. Рабочая линия укреWIЯющей части ректификационной колонны в 
диаграмме у - х 

Уравнение ( 12 . 1 7) после деления числителей и знаменателей 
слагаемых в правой части на П с  учетом (r) принимает вид: 

Х2 R у =  -- + -- х .  ( 12 . 1 8) 
R + 1 R + l  

Прямая по ( 12 . 18 )  образует с осью абсцисс угол сх. ,  причем 
tgcx. = R /(R + 1 ) ,  и отсекает на оси ординат (при х = О) отрезок 
у. =  x2 /<R + 1) (рис . 1 2 .27) . По известной точке ( У• ,  х = О) и 
углу сх. можно построить рабочую линию. Но удобнее строить ее 
по двум точкам; поэтому найдем вторую харакгерную точку 
рабочей линии, отвечающую ее пересечению с диагональю. 
Если ( 12 . 1 8) решить совместно с уравнением диагонали у =  х, 
то, исключив у, получим абсциссу точки пересечения : 

Х2 R у = х =  -- + -- х  
R + l  R + l ' 

откуда х = х2, причем при полной конденсации пара в конден­
саторе х2 = У2 · Значит, в. диаграмме у-х рабочая линия проходит 
через точку В с координатами х2, Уъ лежащую на диагонали. 

Располагая рабочей линией, можно построить теоретические 
ступени (см. разд. 10 . 1 2  и рис . 1 0 .34) между нею и кривой рав­
новесия в виде ряда прямоугольных треугольников, опи­
рающихся своими гипотенузами на рабочую линию (см. рис . 
12 .27) . Так находят число теоретических ступеней, необходи­
мь�х для повышения концентрации Н КК в укрепляющей части 
колонны от х1 до х2 . В случае непрерывного контакта фаз с 
помощью рабочей линии по формулам типа (а ) находят Ч ЕП в 
терминах и символах фазы "х'' или "у" (см.  разд. 10 . 8 . 3 ) .  

Положение ра6очей линии, как следует из  уравнения 
( 12 . 1 8) , определяется флегмовым числом R и составом дистил-
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Рис. 12. 28. Предельные положения 
рабочей линии укреw�яющей части 
колонны 

лята х2 . Состав дистиллята в 
случае проектной задачи из­
вестен (задается при ее поста­
новке) .  Основную проблему 
составляет выбор флеrмовоrо 
числа . 

Рассмотрим сначала каче­
ственно влияние положения 
рабочей линии на процесс рек-

1 ..---------,,," 
У2 

yt 

----­
х 

тификации .  С ростом R рабочая линия, проходящая через точ­
ку на диагонали с абсциссой х2, располагается ближе к диаго­
нали, так как уменьшается отрезок У• . В результате с ростом R 
уменьшается число теоретических тарелок, необходимое для 
достижения заданной степени разделения в укрепляющей час­
ти колонны.  Одновременно при постоянном потоке отбирае­
мого верхнего продукта П (дистиллята) с ростом R увеличи­
ваются потоки (затраты) теплоты в кубе и конденсаторе колон­
ны: рост R при постоянном П означает увеличение потока 
флегмы L. Ее надо JiСПарять в кипятильнике, а образовавшийся 
пар - конденсировать в конденсаторе . Поэтому с повышением 
R возрастают расходы теплоносителя (чаще всего - греющего 
пара) в кипятильнике и охлаждающего агента (скажем, воды 
или воздуха) - в конденсаторе. 

Рассмотрим пределы возможного изменения флегмового 
числа. При заданной концентрации дистиллята х2 величина 
отрезка У• = х2 /(R + 1 )  (см .  рис . 1 2 .27) , отсекаемого рабочей 
линией на оси ординат, зависит только от флеrмового числа R. 
С увеличением R упомянутый отрезок уменьшается, и рабочая 
линия поворачивается вокруг точки В,  приближаясь к диагона­
ли и удаляясь от кривой равновесия . Очевидно, в нижнем пре­
дельном своем положении рабочая линия совпадает с диагона­
лью и представляет собой участок АВ на рис. 1 2 .28 .  При этом 
отрезок У• = О ,  что соответствует R � оо. Этот же вывод следует 
из анализа изменения угла а. и tga. = R /(R + 1 )  (см .  рис. 12 .27) : 
для диагонали а. = 45° и tga. = 1 ,  что означает R � оо. Так как 
R = L/П, то (при физической невозможности L � оо) устрем­
ление R к оо означает П � О , т.е .  нет отбора дистW1ЛЯта, и вся 
жидкость, полученная в результате полной конденсации пара, 
возвращается в колонну в виде флегмы. В таких случаях гово­
рят, что колонна работает "с полным орошением·; или "на се­
бя'; - без выдачи продукта. 

Этот режим работы ректификационной колонны применяется в исследова­
тельских целях - для оце н ки  эффе.кти вности колонны, для сравнения эффек-
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тивностей колонн различных конструкций . Кроме того, полное орошение рек­

тификационной колонны используется в некоторых специальных случаях, когда 
ректификация не имеет целью разделение ком поненто в, а применяется в иных 
целях, например для обеспечения определенного профиля температур по высоте 

технологического аппарата. Наконец, полный возврат флегмы является непре­
менной стадией выхода на непрерывный режим работы ректифи кационной 

колонны - сперва устанамивается необходимый профиль концентраци й, только 
после этого начинают отбор дистиллята. 

В режиме R � оо (линия 1 на рис .  1 2 .28) достигается макси­
мальная движущая сила процесса, и поэтому заданная степень 
разделения обеспечивается, как видно из рисунка, минималь­
ным числом теоретических ступеней, т.е . nг = rir min· Очевидно, и 
число реальных ступеней (тарелок) п = п/Т\т в этом случае 
будет наименьшим (здесь Т\т - средний по колонне КПД таре­
лок) . Однако в режиме R � оо испаряется максимальное коли­
чество жидкости в кубе (кипятильнике) колонны и конденси­
руется максимальное количество пара в конденсаторе; следова­
тельно ,  расходы греющего пара и охлаждающего агента в этом 
случае будут наибольшими. 

С уменьшением R отрезок У• увеличивается, и рабочая линия 

поворачивается около точки В, отдаляясь от диагонали и при­
ближаясь к равновесной линии. Если она при этом пересекает 

кривую равновесия выше точки А' (х1 , yf ) , то при данном сос­

таве питания х1 процесс невозможен даже при бесконечном 
числе тарелок (линия 2 на рис. 12 .28) .  Предельный случай -
рабочая линия проходит через точку А' (линия 3 на рис . 1 2 .28) .  
Тогда в точке А' движущая сила (уР - у) равна нулю, и для прове­
дения процесса разделения в заданном диапазоне составов от х1 
(на тарелке питания) до х2 (в дистилляте) потребуется бесконечно 
большое число теоретических ступ'еней. Заметим: в случае массо­
обмена с непрерьmным контактом фаз значение (уР - у) = О на 
одном из концов массообменноrо аппарата (здесь - укрепляющей 
части колонны) приводит к бесконечному возрастанию Ч ЕП, к 
нулевой средней движущей силе и как следствие - к необходи­
мости бесконечно большой поверхности контакга фаз, а значит, и 
высоты колонны . Эrо предельное положение рабочей линии соот­
ветствует максимальной величине отрезка У• и, следовательно, 
минимальному флеrмовому числу Rmin. 

Для определения Rmin воспользуемся уравнением рабочей 
линии ( 12 . 1 8 ) .  При R = Rmin рабочая линия проходит через 

точку А' с координатами х1 и yf (см . рис. 12 .28) .  Подставив 

эти значения в ( 1 2 . 1 8) ,  получим : 
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откуда 

Х2 - уР У2 - уР 
Rnuн = 1 - 1 

yf - Х1 yf - Х1 
( 1 2 . 1 9) 

При R = Rmin разделение возможно только в колонне беско­
нечно большой высоты . При этом расходы теплоты в кубе и 
конденсаторе ,  а с ними и расходы греющего пара и охлаж­
дающего агента, будуr наименьшими. 

Таким образом, с увеличением флегмовоrо числа капитальные 
затраты, связанные с габаритами ректификацион ной колонны 
(строже - с амортизационными отчислениями, зависящими 
еще и от нормативного срока ее функционирования) , умень­
шаются, а эксплуатационные затраты (их главную часть со­
ставляют энергозатраты) - возрастают. 

Рабочее флегмовое число R, при котором может работать 
колонна, находится в пределах Rmin < R � R = оо. 

Выбор оптимального флегмового числа определяется техни­
ко-экономическим расчетом. Общий подход заключается в ми­
нимизации суммарных затрат. Для процесса ректификации 
капитальные (амортизационные) затраты пропорциональны 
высоте колонны (числу тарелок п; высоте слоя насадки Нн) ,  а 
также зависят от диаметра колонны dк. Последняя зависимость 
неоднозначна: если "начинка" колонн ы  - дешевая, то стои­
мость пропорциональна периметру колонны, т.е .  ее диаметру 
dк; если дорогая, - то поперечному сечению колонны, т.е .  dк2 . 
А величина dк по уравнению расхода определяется паровым 
потоком D = П(R + 1 ) :  при конкретной скорости пара в ко­
лонне D - dк2. Итак, капитальные затраты пропорциональны 
произведению п [П(R + l ) )S, где s изменяется в интервале от 0 , 5  
до 1 (при этом росту R сопуrствует уменьшение п) . Эксплуата­
ционные (энергетические) затраты пропорциональны паровому 
потоку D (его испаряют в кипятильнике и конденсируют в 
конденсаторе) ,  а значит, величине П(R + 1 ) .  Суммарные затра­
ты 3 составляют: 

3 = A·n [П(R + 1 ) ) 5  + Э·Л(R + 1 ) .  

Здесь удельные коэффициенты амортизационных А и эксплуа­
тационных Э затрат зависят от складывающихся цен на мате­
риалы и оборудование и на энергию, а также от конструк­
тивных характеристик аппаратуры. 

Задача технико-экономического анализа минимизация 
функции 3 в зависимости от R: минимуму 3 отвечает опти­
мальное рабочее значение R (см . разд . 10 .7) . 

Трудности технико-экономического расчета (они заключа­
ются прежде всего в определении А и Э) стимулируют доста-
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точно широкое использование эмпирических оценок и практи­
ческих рекомендаций. 

Существует ряд приближенных подходов к определению щпималъноrо зна­
чения R. Приведем некоторые из них. 

Наиболее _ПJ'ОСТОЙ подход базируется на понятии о коэффициенте нз61J11(8 
флеnw с • R/ Rmin > 1 .  Если значение а установлено, то рабочее флеrмовое 
число рассчитывается как R = aRmin· Рекомендуемые диапазоны с по разным 
источникам заметно расходятся: нижний предел - от 1 ,05 до 1 , 3, верхний - от 
2 до 10. 

В последние rоды все чаще обращаются к расчету оJПИмальноrо R, минуя а. 
Так, приводятся• формулы типа R = (1 + k)Rmin + k с диапазонами значений k, 
а иногда - с численными значениями (обычно на уровне 0, 3) .  

Более физически обоснованным является подход, учитывающий отклонения 
от минимальных значений (R - Rтш) и (п, - п, min). Приведем в модифициро­
ванном виде некоторые соотношения с рекомендуемыми диапазонами пара­
метров: 

R- R · 

---"m=ш� = ао 
Rm;n + l 

nт -nт min  (ао = 0, 1+0,5); --- = Ьо (Ьо = 0,4+1) . 
nт min +1 

Если взять произведение этих комплексов 

R - Rтm nт - nт min 
---===- --'------'-'=,.. = аоЬо , Rmin + 1 nт min + 1 

(д) 

то оно вполне отвечает физич�скому смыслу: если R _. оо, то необходимо п, _. 
-+ п, min• так как произведение аоЬо - конечно; из этих .же соображений R -+ Rmin 
при п, ...,. оо. 

Выражение (д) легко преобразуется к виду 

R+l nт +l 
--- = ( 1  + ao)( l + Ьо) "' const. Rmin +1 nт min +1 (е) 

Анализ показываеr, чrо в рекомендуемых диапазонах численное значение 
правой части выражения (е) изменяется мало, оно близко к 2,2 (естественно, 
наибольшему значению ао отвечает наименьшее значение Ьо). Задавшись, на­
пример, приемлемой величиной комплекса (п, + 1 )/(п, min + 1) или практически 
совпадающей с ней величиной п,/п, min (конечно, более 1 и менее 2,2), получа­
ем оJПИмальное рабочее флеrмовое число R. 

Существуют и иные подходы к оценке оmимальноrо флеrмовоrо числа•• . 

Отгонная часть колонны 
Схема отгонной части колонны показана на рис . 12 .29 .  По­

ток жидкости L' в этой части колонны больше потока флегмы 
L, стекающей из укрепляющей части, на величину потока ис­
ходной смеси L1 , поступающей на тарелку питания в виде ки­
пящей жидкости. Для вывода уравнения рабочей линии выде­
лим контур К, проходящий через промежуточное сечение с 
потоками D, L' и сопряженными концентрациями у, х и через 

• См. [ ! ,  14, 18 ) .  
• •  См . ,  например, ( 8 ,  27 ) .  
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Рис. 12. 29. Расчетная схем<� отгонной части 
колон н ы 

нижнее сечение, где отводится вы­
сококипящий поток L0 - кубовая 
жидкость с концентрацией Н КК .хо .  
Запишем для этого контура уравне­
н ия материального баланса: 

- по мольным потокам Н КК 
L'x - Dy - Lo.xo = О , (ж) 

- по мольным потокам фаз 

L' - D - L0 = О . (з) 

Решая совместно (ж) и (з) ,  полу­
чаем уравнение рабочей линии отгонной части колонны:  

к 

Lo D + Lo У =  - - Хо + Х . ( 1 2 .20) D D 
Поскольку D и L0 постоянны,  то это - уравнение прямой. 

Зафиксируем ее положение на диаграмме у-х. Это можно бы­
ло бы сделать по тангенсу утла наклона и отрезку, отсекаемому 
на какой-либо оси координат. Но, как и для укрепляющей час­
ти колонны,  проще построить эту прямую по двум точкам , 
через которые она проходит, - пересечения ее с диагональю и 
с рабочей линией укрепляющей части колонны.  С помощью 
уравнений ( 1 2 .20) и диагонали у =  х найдем первую точку пе­
ресечения, приравнивая ординаты : 

у = х =  _
Lo xo + D + Lo x . D D ' 

отсюда находим абсциссу точки пересечения: х = Хо· На диагонали 
Уо = .хо, поэтому составы отводимой из куба жидкости и образую­
щегося в нем пара одинаковы. Заметим: равенство Уо = Хо означа­
ет, что ректификационное действие куба не учитывается. 

Для нахождения точки пересечен ия рабочих линий необхо­
димо совместно решить уравнения ( 12 . 1 8) и ( 1 2 .20) . Приравняв 
их правые части, получим, сократив на D: 
откуда 

Пх1 + Lx = -LQXo + L'x, 

Пх1 + Lo.xo = (L' - L)x. (и) 

Из материального балан са по потоку Н КК для контура К, ох­
ватывающего всю колон ну (рис . 1 2 . 30 ) ,  

L 1x1 - Пх1 - Lo.xo = О 
получаем выражение для левой части (и) : 

Лх1 + Lo.xo = L1x1 . (к) 
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Рис. 12. 30. К расчету граничн ы:>. потоков в ректификационной колонне 

Рис. 12. 31 .  Построение рабочих линий укрепляющей ( J) и отгонной (2) частей 
ректификационной колонны 

Если,  как нами принято , исходная смесь поступает на та­
релку питания при температуре кипения, то L' = L + L1 • Тогда 
правая часть (и) принимает вид: 

Из (к) и (л) следует: 
(L ' - L)x = L1x. (л) 

L1x1 = L1x, т.е. х = х1 •  
Это означает , что при подаче исходной жидкости при темпера­
туре кипения рабочие линии обеих частей колонны пересека­
ются в точке с абсциссой х1 . 

Таким образом, построив рабочую линию укрепляющей час­
ти по точке В(х2 ,  У2) и ординате У* при х = О (см . рис . 1 2 .27) ,  
находим точку ее пересечения с вертикалью х = х1 (рис . 12 .3 1 ) .  
Соединив эту точку с ранее наЙденной точкой на диагонали (с 
абсциссой хо), построим рабочую линию отгонной части колонны. 

Последователыюсть расчета ректификационной колонны 
Теперь можно сформулировать последовательность расчета 

ректификационной колонны в целом : 
- построение (по экспериментальным данным или расчет­

ным путем) кривой фазового равновесия ; 
- нанесение на диаграмме у-х заданных концентраций х1 , 

х2 и хо; 
- определение Rmin и на его основе - рабочего флегмового 

числа R; 
- построение рабо•шх линий укрепляющей и отгонной 

частей колонны;  
- графическое определение числа теоретических ступеней 

(тарелок) В укрепляющей И ОТГОННОЙ частях КОЛОННЫ rtrY И rtr0 
(на рис. 1 2 .3 1 rtrY = 2 ,  fir" = 4) . 
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В случае получения дробных чисел теоретических тарелок в задачах проекти­
рования их округляют до ближайшего большего целого, т.е. "в запас" .  

Такова же последовательность расчета колонны в случае не­
прерывного контакта фаз , только вместо числа теоретических 
ступеней обычно используют число единиц переноса а. Здесь 
последним этапом является (см.  разд. 10 . 8 . 3 ,  рис . 1 0 .27) вычис­
ление соответствующих интегралов для укрепляющей и отгон ­
ной частей колонны:  

Х2 dx аУ = J 
--­

х1 х - хР и а о  = Х1 dx J --

Xo х - хР 

Заметим :  расчет на основе числа теоретических тарелок иногда применяют и 
в случае непрерывного ко нтакта фаз, используя понятие высоты, эквивалентной 
теоретической ступени или тарелке ВЭТГ. Ограниченность такого подхода рас­
смотрена в разд. 1 0 . 12 . 5 .  

Материальный расчет процесса ректификации предполагает 
определение всех граничных потоков в ректификационной 
установке - входящих в колонну и выходящих их нее . С этой 
целью на рис. 12 .30  выделен пространственный контур К, ох­
ватывающий входящий и уходящие потоки. Материальный 
баланс для этого контура по мольным потокам фаз имеет вид: 

L1 - П - Lo = О. 
Решая (м) совместно с балансом (к) по Н КК, находим :  

П = L1 
х1 - хо ; ( 12 . 2 1 )  
Х2 - Хо 

(м) 

( 1 2 .22) 

Зависимости ( 1 2 . 2 1 ) ,  ( 1 2 .22) отвечают правилу рычага (см . разд. 
1 0 .2 .4) . 

Далее определяем потоки флегмы L = RП и пара D = (R + 
+ l)П, а также жидкостной поток в отгонной части колонны 
L' = D + L0; в случае питания колонны кипящей исходной 
смесью он равен также L' = L + L1 • 

Подчеркнем: в полученных формулах для граничных пото­
ков могут фигурировать и массовые величины - потоки фаз и 
концентрации . Кстати, при полной конденсации пара в кон ­
денсаторе значения флегмового числа R в мольных и массовых 
единицах совпадают, так как составы, а значит, и мольные 
массы дистиллята и флегмы одинаковы. 

12.7.2. Основные размеры ректификационных колонн 

К основным размерам ректификационной колонны относят 

прежде всего ее высоту и диаметр . 
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Высота ректификациоююй колонны 
Высоту тарельчатой колонны рассчитывают на основе числа 

реальных тарелок п или высоты слоя насадки Ни. 
На реальных тарелках ректификационной колонны не до­

стигается состояние равновесия уходящих с тарелки потоков 
фаз : для достижения равновесия требуются большие 
(теоретически - бесконечные) время или поверхность контак­
та фаз .  Поэтому с тарелки уходит пар состава у* < уР (рис . 
1 2 .32) :  концентрация Н КК в нем меньше равновесной, т .е .  
меньше, чем в паре, уходящем с теоретической тарелки . Дви­
жущая сила процесса (выразим ее, к примеру, на языке фазы 
"у") при этом реализуется не полностью : 

у* - у <  уР - у. 
Отношение этих разностей, трактуемое как КПД тарелки Т\т * , 
характеризует степень приближения к равновесию уходящих с 
тарелки фаз , иначе - степень приближения (по использованию 
движущей силы) реальной тарелки к теоретической: 

• 

.,, 
*

=
у - у  

' IT • 

уР - у  
Знание Т\т* позволяет построить реальную ступень, т.е . устано­
вить реальное приращен ие концентраций Н КК в фазах. 

КПД может оказаться разным для различных тарелок, по­
скольку от тарелки к тарелке изменяются составы фаз (а с н и ­
ми - и свойства рабочих тел) и условия процесса 
(температура, с корость движения фаз и т.д . ) .  Технолога интере­
сует не локальное значение Т\/, а среднее значение КПД таре­
лок в колонне Т\т; при этом величину Т\т обычно усредняют от­
дельно для укрепляющей и для отгонной частей колонны.  

Величина llт сложным образом зависит от скорости пара: с по­
вышением скорости пара увеличивается поверхность контакта на 
тарелке, а следовательно , и Т\т, но одновременно возрастает унос 
капель с нижней тарелки на вышележащую (интенсифицируется 
продольное перемешивание в терминах структуры потоков - см .  
разд. 8.2 и 8 .5), 'fГО приводит к понижению движущей силы про­
цесса, т.е. его эффективности Т\т (см. разд. 8 .2). На КПД оказывает 
влияние расстояние между тарелками Лh: с ростом Лh снижается 
унос капель жидкости с паром, и Т\т растет. КПД зависит также от 
конструкции тарелок и, разумеется, от физических свойств ком­
понентов. Значение Т\т определяется эмпирически, обычно оно 
находится в диапазоне Т\т � 0,3+0 ,8 .  

Некоторые практические рекомендации п о  определению Т\т 
приводятся в учебной , н аучной и справочной литературе· . 

• См " например, ( 1 ,  7 , 1 4 , 1 8 , 19 ) . 

1 032 



Рис. 12.32. К определению КПД р еальной 
тарелки 

Замети м : величина ТJт д11Я тарелок ректи­
фикационных колонн значительно выше, чем 
для аналогичных по ко нструкции абсорбцион­
ных. Это связано с актами конденсации­
испарения на ректификационной тарелке, 
обусловливающи ми более тесный контакт фаз, 
нежели при барботаже газа через слой жид­
кости на абсорбционной тарелке (в отсутствие 
фазовых переходов) .  

Зная fLrY, fLr0 и располагая значе-

уР 
у• 
у 

х 

ниями 11т, находят число реальных тарелок в каждой из частей 
колонны ny = fLrY /11тУ и п0 = fLr0/11т0 и далее - общее число 
реальных тарелок п = ny + п0 . 

Высота тарельчатой части колонны (рабочей зоны) при из­
вестном расстоянии между тарелками Лh определяется как 

Нт = (п - l )Лh. 
Величину Лh выбирают из условия обеспечения сепарирую­

щего эффекта в паровом пространстве тарелки - для предот­
вращения уноса капель жидкости потоком пара на вышележа­
щую тарелку. Обычно Лh � 0 ,2+0 , 5  м. 

В случае ректификационных колонн с непрерывным контак­
том фаз (например, насадочных) высота рабочей зоны равна 
высоте слоя насадки Нн. Расчет Нн изложен в разд. 1 0 . 8 .4 и 
1 1 .4 .2 .  Если слой насадки разделен перераспределительными 
устройствами на несколько слоев, то общая высота рабочей 
зоны должна определяться с учетом высот этих устройств. 

Полная высота ректификационной колонны складывается из 
высоты рабочей зоны и высот верхней и нижней зон колонны. 
Ввод в последние флегмы и парожидкостного потоков увели­
чивает здесь образование капель. Чтобы избежать повышенною 
брызrоуноса, высоту этих участков колонны вьmолняюг заметно 
превышающей Лh. Она при прочих равных условиях растет с уве­
личением диаметра колонны; порядок ее величины - 1 м. Заме­
тим, что по этим же причинам высота пространства над тарелкой 
питания также берется несколько больше Лh. Разумеется, если куб 
колонны содержит встроенный кипяrилъник, то высота нижней 
зоны сообразуется с ero конструктивными размерами. 

Диаметр ректификационной колонны 
Как уже отмечалось ,  диаметр колонны dк рассчитывается по 

потоку пара, поскольку скорость пара (линейная или объемная) 
на несколько порядков выше скорости жидкости . 

Объемный расход пара при мольном его потоке D в нор­
мальных условиях Uн = О  0 С, Т = 273 К; Рн = 1 05 Па) составляет 
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D-22,4 нмЗ/с; в рабочих условиях (при температуре t и давлении 
р) он,  соответственно уравнениям Гей-Люссака и Бойля­
Мариотта, равен : 

22 4 D t + 273 1 05 (мЗ lc) . 
' 273 р ; •  

По уравнению расхода при скорости парового потока Wп эта 
величина выразится как (7tdк2/4)wп. Отсюда 

d = к 22 4D 
273 + t 1 05 4 

' 
273 р 1tWп ( 1 2 .23) 

Проще диаметр колонны выразить через массовый поток пара 
Dм; если рабочая плотность пара Рп, то по уравнению расхода 

откуда 

Dм 1td� 
-- - -- w 

Рп - 4 п ' 

dк = � (12.24) 
В формуле ( 1 2 .23) мольный паровой поток постоянен по вы­

соте колонны (преимущество этой формулы) . Массовый поток 
пара Dм изменяется по высоте колонны; при известном составе 
пара он определяется по мольному потоку: Dм = DM. Способ 
расчета средней (в данном сечении) молярной массы паровой 
смеси М изложен в разд. 10 .2 . 1 .  Плотность пара может быть 
оценена по уравнению Клапейрона-Менделеева (заметим ,  что 
она будет необходима для последующих расчетов) . 

Температура t (в меньшей мере и давление р - из-за гид­
равлического сопротивления паровому потоку) изменяется по 
высоте колонны.  К тому же налицо различия в скорости пара 
Wп в различных сечениях (см .  ниже) . По этим причинам dк рас­
считъIВаюr для ряда сечений колонны .  ЕсJШ при расчете величины 
dк получаюrся близкими, то колонну делаюr одного диаметра 
(ориентируясь на большее расчетное значение dк). Если различие 
в расчетных значениях dк велико, то секции колонны изготавли­
ваюr разного диаметра; чаще всего в этом случае укрепляющая 
колонна имеет один диаметр, а отгонная - другой. 

Расчет диаметра колонны предполагает выбор скорости пара 
Wп. Она должна быть ниже некоторой предельной (крити­
ческой) величины,  соответствующей значительному уносу ка­
пель жидкости (если процесс ведется под атмосферным и из­
быточным давлением) или перепаду давления по высоте (если 
колонна работает под существенным разрежением) . Расчет Wп 
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ведуг на основе эмпирических или полуэмпирических реко­
мендаций и формул* . В них для тарельчатых колон н  Wп выра­
жают в зависимости от относительной плотности жидкости и 
пара ржf рп, а также промежугка Лh, а для насадочных - на 
основе скорости захлебывания w3 (см . разд . 1 1 .4 .2) .  

12.  7 .3. Тепловой расчет колонны 

Схема, иллюстрирующая тепловой расчет ректификацион­
ной колонны ,  представлена на рис . 1 2 . 3 3 .  Поскольку теплофи­
зические константы , приводимые в литературе, обычно отне­
сены к единице массы, то тепловые расчеты предпочтительно 
проводить в массовых величинах. 

В колонну вносится теплота: 
Qк - в кипятильнике (чаще всего - конденсирующимся во­

дяным паром);  
L1 c1 t1 - с исходной смесью (с1 и t1 - ее теплоемкость и 

температура) ; 
Lc2t2 - с флегмой (с2 и t2 - теплоемкость и температура 

флегмы, равные соответствующим параметрам дистиллята) . 
Из колонны выводится теплота: Dh2 - с паром, поступающим в конденсатор (h2 - теплосо­

держание выходящего ю колонны пара) ; 
Locoto - с кубовым продуктом (со и to - его теплоемкость и 

температура) . 
Для определения расхода теплоты в кипятильнике запишем, 

пренебрегая тепловыми потерями в окружающую среду, урав­
нение теплового баланса для контура К1 (см . рис. 1 2 .33) ,  про­
ходящего через теплообменную поверхность кипятильника: 

Qк + L1 c1 t1 + Lc2t2 - Dh2 - Locoto = О . (н) 

Подставляя в (н )  L = ПR и D = П(R + 1 ) ,  выразим Qк: 

Qк = ПR(h2 - c2t2) + Пh2 + Locoto - L1 c1 t1 , 

или ,  учитывая , что скрытая теплота испарения дистиллята 
(флегмы) r2 = h2 - с2!2 , 

Qк = П(Rr2 + h2) + Locoto - L1 c1 !1 . ( 1 2 .25) 

Определив количество теплоты Qк, подводимой в кипятиль­
нике колонны,  можно рассчитать расход греющего пара дrр • 
составив тепловой баланс для контура Кз (см .  рис . 12 .33) .  Обо­
значим: hгр - энтальпю1 греющего пара, Тк - его температура 
в 0 С, ск - теплоемкость конденсата. Тогда 

дгрhгр - дrрСк Тк - Qк = О , 

• Более подробно см.  литературу в сноске на с. 1 0 32 . 
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Рис. 12. 33. К теruювому расчету ректификационной колонны: 
1 - кипятильних, 2 - колонна, З - коццснсатор 

( 12 .26) 

где rrp = hrp - Ск Тк - теплота конденсаци и  греющею пара. 

Поверхность кипятильника Fк находим по многократно ис­
пользованной формуле (см. разд . 7 .6 ) :  

F = _я_ (7 . 14а) 
kЛ ср 

' 

где k - коэффициент тепло передачи; Лер - средний температурный напор .  

Применительно к кипятильнику ректификационной колон­
ны k = kк - коэффициент теплопередачи от конденсирую­
щегося пара к кипящей жидкости; метод его расчета изложен в 
разд. 7 . 3 .2 ; Лер = Лк = Тк - to . Тогда 
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Поток теплоты, отводимой в конденсаторе Qконд• найдем из 
теплового баланса для контура �: 

Dh2 - Dc2t2 - Qконд = О, 
откуда 

( 1 2 .28) 

Поток охлаждающей воды G8 с начальной температурой !8' , 
конечной 18" и теплоемкостью с8 определим из теплового ба­
ланса для контура Ks : 

так что 
GвСвfв' + Qконд - Gвсвtв" = О,  

G = 
QКОНД 

в с (t" - t ' ) . в в в 

( 12 .29) 

Поверхность конденсатора рассчитывается по формуле 
(7 . 14а) , где для конденсатора k = kконд - коэффициент тепло­
передачи от конденсирующегося пара к потоку, не изменяю­
щему агрегатного состояния (метод его расчета дан в разд. 
7 .3 .2); Лер = Лконд - среднелогарифмическая разность темпера­
тур , вычисляемая по формуле 

В результате 
F. = Qконд 

КОJЩ k конд Лконд 
( 12 .30) 

Представляет интерес сопоставление тепловых потоков Qк и 
Qконд· В этих целях на рис. 12 .33  выделим контур К2 и запишем 

для него тепловой баланс :  

Qк + L1c1 !1 - Qконд - Пс2t2 - Locoto = О. (о) 

Теплоты, подводимые и отводимые жидкостными потоками, 
примерно одинаковы: L 1 c1 t1 � Пс2!2 + Locoto. Тогда из равенства 
(о) получаем :  Qк � Qко�щ· Физически это надо понимать так: 
именно флегму, получаемую в конденсаторе, и надо испарять в 
кипятильнике ; поэтому теплоты (подводимые и отводимые) в 
этих аппаратах примерно равны.  

1 2 .  7 .4. Воздействие на эффективность работы колонны 

Важнейшая технологическая задача при реализации процес­
сов ректификации - воздействие на их протекание с целью 
получения продуктов необходимой чистоты. 
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В ходе проектирования ректификационной колонны такое 
воздействие возможно пугем увеличения числа тарелок или 
высоты слоя насадки, а также использования наиболее эффек­
тивных конструщий тарелки или типа и размеров элементов 
насадки . 

В ходе эксплуатации ректификационной колонны повысить 
чистоту продуктов можно,  повышая флегмовое число R: 

- увеличением потока флегмы (при сохранении отборов ди­
стиллята П и кубового остатка L0) ,  если кипятильник и кон ­
денсатор рассчитаны с некоторым запасом и позволяют повы­
сить тепловую нагрузку; 

- уменьшением производительности колонны по исходной 
смеси,  а значит, и по продуктам;  при этом, сохраняя поток 
флегмы L и понижая П, получают более высокие R. 

Повысить флегмовое число можно также пугем захолажива­
ния флегмь/, т.е .  возвращения ее в колонну при температуре 
н иже t2 : холодная флегма будет нагреваться в верхних зонах 
колонн ы  до температур ы кипения за счет конденсации части 
парового потока, и поток флегмы по колонне возрастет. 

Увеличивая число тарелок п (высоту слоя насадки Ин) ,  а 
также флегмовое число R, можно в принципе получить сколь 
угодно чистые дистиллят (х � 1 )  и кубовый остаток (х � О) ,  но 
абсолютно чистые Н КК и ВКК методом ректификации (вообще 
- массообмена) получить невозможно. Ведь точки чистых 
компонентов располагаются в правом верхнем и левом нижнем 
углах диаграммы у-х, где движущая сила равна нулю; это 
означает необходимость безграиичного увеличения п (или Ин) -
даже при бесконечном R (что , кстати, тоже невозможно при 
отборе продуктов) . 

Еще одна возможность воздействия на чистоту продуктов -
смещение точки подачи исходной смеси по высоте колонны .  
Так, если подать исходн ую смесь в колонну пониже,  то увели­
чится протяженность укрепляющей части , и дистиллят станет 
чище; при этом уменьшится протяженность отгонной части 
колонны,  так что кубовый остаток будет больше загрязнен 
н изкокипящим компонентом.  Изменение точки питания рек­
тификационной колон н ы  может оказаться полезным в двух 
основных случаях: 

1) только один из продуктов должен быть весьма чистым (во 
втором допускается заметное содержание примеси) ;  тогда сле­
дует увеличивать протяженность той части колонны, на выходе 
из которой нужно получать чистый продукт; 

2) по какой-то причине изменился состав исходной бинар­
ной смеси .  Например : содержание Н КК в исходной смеси по-

' Подробнее с м .  1 7 1 ·  
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низилось; для сохранениs� прежней чистоты дистиллята теперь в 
укрепляющей • 1асти колонны потребуется большее число тарелок 
(или большая высота слоя насадки),  чем раньше , а для сохра­
нения чистоты кубового остатка - меньшее число тарелок в 
отгонной части колонны.  Поэтому исходную смесь нового со­
става следует подавать в колонну на более низкую тарелку. Кон­
кретно :  ее  надо подавать в то сечение колонны, в котором этот 
состав равен составу исходной смеси.  

Для реализации этого метода н а  практике предусматривают вводы исходной 
смеси на разные тарелки по высоте колон ны ( "гребенку" со штуцерами и венти­
лям и  - поз. З на рис. 12 .23 ) .  

Отдельный вопрос - контроль нормального течения процес­
са рекrификации .  В общем случае любого массообменного 
процесса контроль осуществляется путем анализа состава продук­
тов. Но при рсктификаuии бинарных смесей температура на та­
релках однозначно связана с составом фаз. Поэтому составы от­
водимых потоков вполне можно контролировать по температуре с 
помощью термопар, термометров сопротивления и других датчи­
ков измерительных устройств, устанавливаемых (предпочтительно 
- в жидкости) вблизи выхода потоков из колонны. Показания 
приборов позволяюr правильно воздействовать на потоки в ко­
лонне, а значит, и на контролируемые составы. 

Пример. Предположим, •rro при разделении смеси метанол-вода температура 
на верху колонны в рабочем режиме составляет 65 ° С  (температура кипения 
чистого метанола равна 64,5 ° С) .  Пусть теперь по какой-то причине эта темпера­
тура повысилась до 66 °С. Следовательно, в отводимом сверху паре (в дистилля­
те - тоже) возросло содержан ие ВКК ( воды) - такой продукт некондиционен. 
Чтобы довести е го до заданно й чистоты, надо увеличить флеrмовое число . При 
сохранении произ водительности по и сходно й смеси L1, дистилляту П и кубо во­
му остатку Ц, это можно сделать, повысив расход греющего пара в кипятильнике 
( и ,  конечно ,  - расход охлаждающего агента в конденсаторе): увеличится поток 
паров D разделяемой смеси в колонне, значит, и поток флегмы L = D - П, а с 
ним и флеrмоnое число R = L/П. 

12.7.5. Влияние агрегатного состояния исходной смеси 
на работу ректификационной колонны 

В предшествующих разделах рассматривалась работа рекrи­
фикационной колонны,  питаемой исходной смесью при темпе­
ратуре кипения . Реально возможны и другие технологические 
ситуации : исходная смесь может быть не догрета до температу­
ры кипения либо находиться в парожидкостном или даже в 
парообразном состоянии .  Важно знать, как такие отклонения 
от ранее рассмотренного режима питания отразятся на работе 
рекrификационной колонны. 

При подаче в колонну исходной кипящей жидкости состава 
х1 с температурой кипения t1 на тарелке питания кипит жид­
кость того же состава х1 , а следовательно, при той же темпера-

1 039 



Рис. 12. 34. К материальному балансу тарелки пита­
ния 

туре t1 • В этом случае конденсация од­
ного моля пара на тарелке питания 
приводит к испарению одного моля 

L, + D t жидкости ; значит, если снизу на pac-
'tx1· . у  сматриваемую тарелку в единицу вре-

мени поступает D моль пара, то сверху 
уходит такой же его поток. При откло­
нениях от подачи в колонну кипящей 

ж1щкости на тарелке питания происходят изменения, характе­
ризуемые удельным потоком пара Е. 

Если на тарелку питания подается недоr"Ретая исходная жид­
кая смесь при температуре to < t1 , то часть теплоты конденса­
ции пара затрачивается на подогрев поступающей жидкости от 
to до t1 • Поэтому для нагрева и испарения 1 моля исходной жид­
кости на тарелке питания сконденсируется Е моль пара, причем 
Е > 1 .  При этом в расчете на каждый моль исходной смеси с 
тарелки питания уходит вниз ЛL = Е - 1 моль дополнителыюй 
жидкости, образующейся при дополнительной конденсации 
пара, а вверх - на ЛD = Е - 1 моль меньше пара, нежели при 
питании колонны кипящей исходной смесью. 

Для количественного анализа представим (рис.  1 2 .34) схему 
потоков на тарелке питания. В целях упрощения здесь и далее 
пренебрегаем ректифицирующим действием тарелки питания 
- это приводит к некоторой погрешности при расчете числа 
теоретических тарелок (не более чем на 1 тарелку и"'в запас't) 
С таким допущением составы фаз (а с ними и теплота испаре­
ния смеси r) н а  тарелке питания не изменяются . Из определе­
ния Е следует : 

E-r = l · [c(/1 - to) + r] , (п) 

причем в правой части равенства представлена теплота, необ­
ходимая для подогрева L моль исходной смеси до температуры 
кипения и его полного испарения, а в левой - теплота, выде­
ляющаяся при конденсации необходимых для этого Е моль пара. 

Из (п) находим удельное количество пара Е (моль конденси­
рующегося пара/моль исходной смеси) :  

Е = 1 + с (t1 - to ) > 1 .  
r 

Отсюда следует, что дополнительное количество флегмы , обра­

зующейся на тарелке пнтания , Е - 1 = c(t1 - t0 )/r , и такое же 

количество пара теряет здесь паровой поток. При !о = !1 есте­
ственным образом получаем: Е = 1 ,  или Е - 1 = О . 
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Если на тарелку питания исходная смесь подается в паро­
жидкостном состоянии при степени сухости \\f (\\f - доля пара, 

1 - \\f - доля жидкости), то по определению Е для тарелЮt пи­

тания характерно равенство : 

Er = ( 1  - \\f)r. 
В правой части теперь - количество теплоты, необходимой для 
испарения 1 моль исходной парожидкостной смеси . Отсюда 
Е = 1 - \\f < 1 ,  т.е. для образования пара из 1 моль исходной 
парожидкостной смеси на тарелке питания требуется сконден ­
сировать Е < 1 моль поступающего снизу пара (поскольку часть 
исходной смеси поступает уже в виде пара) . Если \\f = О 
(исходная смесь - I01ш1щая жидкость) , то Е = 1 .  Если \\f = 1 
(исходная смесь вся подается в виде сухого насыщенного пара) , 
то Е = О . Если,  наконец, исходная смесь подается в виде пара, 
перегретого до !п > t, ,  то Е = - спUп - t1 ) < О,  где Сп - теп­
лоемкость пара. 

В последующем анализе удельный поток пара Е использует­
ся (независимо от состоян ия исходной смеси) для получения 
необходимых связей в общем виде . 

Запишем уравнения материального баланса для тарелЮt пи­
тания (см. рис. 12 . 34) . Учитывая приращения потоков жидкости 
ЛL и пара ЛD на каждый моль исходной смеси, нетрудно внести 
изменения в баланс потоков на тарелке питания. Для питания 
колонны кипящей жидкостью бьто справеД1ШВо (см. разд. 12.7. 1 )  
D' = D = const и L' = L + L1 • В рассматриваемом общем случае (см. 
рис . 12 .34) баланс тарелки питания запишется так: 

- по потокам фаз 

L' = L + L1 + ЛL = L + L1 + L 1 (E - 1 )  = L + EL, , (р) 
D ' = D - ЛD = D - (Е - l )L1 ;  1 (с) 

- по потокам Н КК (сразу в форме "Приход = Уход") с уче­
том (р) и (с) 

Lx + L1x1 + Dy = L'x + D'y = (L + EL1 )x + [D - (Е - l )L1 ]Y, 
а после раскрытия скобок и очевидных сокращений: 

Х1 = Ех - (Е - l )y. 

Отсюда получается уравнение тарелки питания: 

Е Х1 у = -- х - -- .  

Е - 1  E - l  

(т) 

( 12 . 3 1 )  

Зависимость ( 12 . 3 1 )  в диаграмме у-х описывает прямую,  на 
которой лежат сопряженные концентрации фаз на тарелке пи­
тания. Эту прямую называют линией тарелки питания. Постро­
им ее по двум характерным точкам. Первая - точка пересече-
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Рис. 12.35. Влияние состояния исходной смеси на расположение тарелки питания 
в колонне при R = const: 

а - Е > 1 ,  б - Е < 1, в - Е = О , г - Е < О , д - к определеш1ю предельной степеюt су­
хости пара 

ния М этой линии с диагональю. Решая совместно уравнения 
диагонали у =  х и ( 12 . 3 1 ) ,  т.е .  

Е Х1 у = х = -- х - --

Е - 1  Е - 1 ' 
получим абсциссу точI01 М: х = хм = х1 • Вторую точку, N, най­
дем на оси абсцисс, решая совместно уравнения абсциссы у = О 
и ( 1 2 .3 1 ) ,  т.е . 

откуда х = XN = xi/E . 
О = � x - __l_ 

Е - 1  Е - 1 '  

В зависимости от значения XN линия тарелI01 питания мо­
жет занимать различные положения. 

При Е = 1 (исходная смесь - I01пящая жидкость) абсцисса 
точки N равна х1 - этот случай рассмотрен в предыдущих раз­
делах . 

При Е > 1 (исходная смесь не догрета до ее температуры 
кипения) XN < х1 ,  и точка N располагается левее х1 на положи­
тельной оси абсцисс (рис . 1 2 . 3 5 ,  а) . 

При Е < 1 (исходная смесь подается в парожидкостном со­
стоянии) XN > х1 , и точка N лежит правее х1 на оси абсцисс 
(рис . 1 2 .35 ,  6) .  
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При Е = О (исходная смесь подается в виде насыщенного 
пара) отрезок х1/Е � ао, т.е.  линия MN пересекается с осью х в 
бесконечности , иначе говоря, она параллельна оси абсцисс 
(рис . 12 . 35 , в) . 

При Е < О (исходн;�я смесь - перегретый пар) точка N ока­
зывается в об:шсти XN < О (рис . 1 2 . 35 ,  г) . 

Тарелка питания одновременно принадлежит укрепляющей 
и отгонной частям колонны:  ее место - на пересечении рабо­
чих линий этих частей колонны.  В то же время сопряженные 
концентрации для тарелки питания лежат на линии MN. Сле­
довательно,  точка С пересечения упомянугых рабочих лин ий 
лежит на линии тарелки питания (рис . 12 .35 ,  а-г) .  Заметим:  
этот факт для питания колонны кипящей жидкостью (Е = 1 )  
был установлен ранее : XN = х1/Е = х1 • 

Проведенный анализ позволяет зафиксировать три основ­
ных эффекта. 

1 .  При сохранении неизменным флегмового числа R (т .е .  
положения рабочей лин ии укрепляющей части колонны) пере­
ход от питан ия недогретой исходной смесью к питанию паро­
жидкостной смесью сопровождается перемещением точки пи­
тания С влево . При этом увеличивается число тарелок, необ­
ходимых для обеспечения заданной степени разделения 
(чистоты получаемых продуктов) , иногда - весьма заметно 
(если рабочая линия удалена от диагонали) . Подчеркнем, что 
состав жидкости на тарелке питания (абсцисса точки С) равен 
составу исходной смеси толысо при подаче ее в колонну в ки­
пящем состоянии.  

2 .  Следует внести изменения в тепловой баланс (н) .  Вместо 
прихода теплоты L1 c1 t1 с кипящей исходной смесью надо будет 
подставить : 

- при подаче недогретой жидкости с температурой to - ве­
личину L1  с1 to ;  

- при подаче парожидкостной смеси со степенью сухости 
'V - величину L1 (c1 t1 + 'Vr) ,  причем возможно изменение \\f от 
о до 1 ;  

- при подаче перегретого пара с температурой lп - величи­
ну L1  [с, ! 1 + r + спUп - t1 ) ] ,  где Сп и !п - теплоемкость пара и 
его температура соответственно.  

3 .  Задача определения минимального флегмового числа Rmin 
становится более сложной . Дело в том,  что при переходе от 
питания недогретой жидкостью к паровой смеси в случае со­
хранения рабочего значения R (положения рабочей линии 
укрепляющей части колонны) возможно попадание точки пе­
ресечения С в нерабочую область над линией равновесия (см .  
рис . 1 2 . 35 , д) . Поэтому для каждого состояния исходной смеси 
следует предварительно найти свое значение Rmin - по точке К 
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пересечения линии тарелЮ1 питания с кривой равновесия (см . 
рис . 1 2 .35) .  А затем можно определить рабочее значение флег­
мового числа и положение рабочей линии укрепляющей части 
колонны - оно будет разным в зависимости от состояния ис­
ходной смеси . 

На практике может вознию{уrь задача определения максимально допустимой 
степени сухости парожидкостной смеси lj/max при заданном рабочем значении R. 
Решение задачи ясно из рис. 12 .35 ,  д: по точке К (она соответствует значению 
Rmin) и точке М находят точку N; из XN = xi/E рассчитывают Е = 1 - ljl и далее 

lj/ = lj/max· 
Более просто и наглядно все эффекты и особенности расче­

та процесса ректификации в зависимости от состояния исход­
ной смеси выявляются при использовании энталъпийной диа­
граммы (см .  разд. 12 .8 ) .  

12. 7 . 6 . Некоторые особенности работы ректификационных колонн 

Н иже рассмотрены некоторые специфичесЮ1е аспекты 
функционирования ректификационных установок. 

Ранее рассматривалась работа колонны в адиабатных условиях. Такие усло­
вия подразумевают хорошую ее изоляцию, дабы свести к минимуму потери теп­
лоты в окружающую среду и затраты энергии в кипятиль нике. Но ведь наличие 
теплопотерь при водит к частичной конденсации поднимающихся по колонне 
паров смеси, а значит - к увел ичению (сверху вниз) потока флегмы. Это сопро­
вождается повышением чистоты продуктов. Такой эффект в свое время послу­
жил поводом к ошибочной рекомендации снять изоляцию с ректификационной 
колонны. Ошибочность легко обосновать следующим образом.  В кипятильнике 
придется испарять весь возросший поток флегмы, хотя в верхних зонах колонны 
ее поток меньше. Но чистота продукrов была бы еще вьШJе, если бы большой 

поток флегмы шел по всей колонне, а не только в нижней ее части. И если уж 
решено пойти на дополнитель ные затраты теплоты в кипятильнике, то резонно 
дать большой (полный) поток флегмы по всей высоте колонны, а саму колонну 
заизолировать самым тщательн ым образом . 

В ряде случаев серьезной проблемой при осущест!lJlении процессов ректи­
фикации может стать организация (получение) флегмы .  С этим встречаются, 
когда выходящие из колонны пары имеют низкую температуру конденсации 
(скажем, ниже 20 • с  или даже ниже О 0 С); тогда нельзя воспользоваться деше­
выми и доступн ыми тепло носителями - холодной водой или атмосферным 
воздухом .  Если пр и этом тем пература конденсации паров не очень низка (на 
20-50 градусов н иже нуля), то используют два основных приема. 

Первый закmочается в применении для конденсации паров в конденсаторе како­
rо-либо низкотемпературноrо хнадоагента (аммиак, холодильные смеси - см. ра.:щ. 
2 1 .2.7). Второй - в повьШJении рабочеrо дамения, а с ним и температуры конденса­
ции паров, так что становитсн возможным использовать воду или во�. 

Например , ректификации подвергается пропан-бутановая смесь.  При атмо ­
сферном давлени и  температура конденсации паров, выходящих сверху из ко­
ло нны, заметно н иже О 0 С.  Процесс ведут под давлением 10-20 ат ( 1 -2 МПа); 
при таком дамении темперюура конденсаци и выходящих сверху паров состав­
ляет 50-70 ° С, что позволяет для их конденсации использовать холодную воду. 

Проблема организации фле.гмы существенно усложняется, если рабочая тем ­
пература процесса и темпера1ура ко нденсации паров значительно ниже нуля 
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(например ,  на уровне -200 ° С; встречаются промышленные процессы, где она 
еще ниже) . В этих случаях приходится прибегать к специальным (как правило, 
весьма энергоемким) методам; один из них рассмотрен в разд. 2 1 .3 .7 . 

12.8. РАСЧЕТ РЕКТИФИКАЦИИ БИНАРНЫХ СМЕСЕЙ 
С ПОМОЩЬЮ Э НТАЛЬПИЙНОЙ ДИАГРАММЫ 

В предыдущих разделах рассматривалась рекrификация сме­
сей , состоящих из компонентов с равными (близкими) мольны­
ми теплотами парообразования . На пракrике встречаются сме­
си компонентов с близкими массовы.ми теплотами парообразо­
вания (например, углеводороды одного гомологического ряда, 
содержащиеся в нефти) - тогда расчет ведуг с помощью диа­
грамм а'-а и t - а,а '. При разделении смесей компонентов, у 
которых мольные или массовые теплоты испарения сильно раз­
личаются (скажем, на  20% - цифра зависит от требуемой точ­
ности расчетов), потоки пара D и флегмы L уже нельзя прини­
мать постоянными по высоте укрепляющей и отгонной частей 
колонны .  Соответственно усложняются материальные балансы, 
а рабочие линии - уравнения типа ( 1 2 . 1 7) и ( 12 .20) - пере­
стают быть прямыми . Построение кривых рабочих линий со­
пряжено с большими трудностями: здесь необходимо учитывать 
изменение энтальпий пара (h) и жидкости (1) с изменением их 
составов.  В этом случае переходят к энтальпийным диаграммам 
(см . рис . 1 2 .7) ,  представление о которых дано в разд. 12 .2 .4 .  

Ниже изложен метод расчета процесса рекrификации с по­
мощью энтальпийной диаграммы i ,  h - а,а ' (в равной мере 
вместо массовых концентраций а, а '  могуr быть использованы 
мольные - х и у) . В этой связи построение кривых i(a) и h(a') 
рассмотрим более подробно. 

Зависимость энтальпии кипящей при температуре t жидкости 
от ее состава - i(a) - можно,  базируясь на теплоемкости сме­
си, представить в виде: 

i = ct = [асл + ( 1  - а)св] t, (а) 

rде ел и св - теплоемкости чистых компонентов при температуре кипения t 
смеси, содержащей а массовых ;1олей НКК. Аzщитивный расчет теплоемкосrи смеси 
(выражение в ющцратных скобках), строrо rоворя, яВТIЯется приближенным; более 
точный расчет требует учитывать теплооу смешеиия компоне1ПОв. 

Поскольку температура кипения ВКК (tв) больше, чем Н КК 
(tл) ,  то iв = свtв, как правило, превышает iл = слtл (различие в 
теплоемкостях св и ел обычно невелико) . При точном расчете 
кривой i(a) надо учитывать нелинейное изменение температу­
ры кипения смеси с концентрацией, теплоту смешения, а так­
же изменение теплоемкостей с температурой . Чаще всего кри­
вая i-a имеет вид, представленный на рис . 1 2 .7. 
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Энтальпия насыщенного пара h определенного состава при 
температуре конденсации рассчитывается как сумма энтальпии 
кипящей жидкости с1! 1 и теплоты парообразования r', взятых 
при концентрации НКК в паре (а') .  Температура кипения жид­
кости t '  определяется при концентрации а '  по кривой !(а) так 
же , как в тепловом расчете процесса простой дистилляции при 
вычислении энтальпии пара. Наиболее точные значения с' и r' 
дает эксперимент; при отсутствии экспериментальных данных 
эти величины рассчитывают по аддитивности : 

h = c't' + r' = [а 'сл + ( 1 - a')cвJ t' + (а 'rл + ( 1 - a')rвJ . (б) 

Форма кривой h-a' в наибольшей степени зависит от соотно­
шения и изменения с температурой величин rл и rв. 

Напомним (разд. 1 2 .2 .4) : равновесные концентрации Н КК в 
жидкости и паре лежат на концах изотерм, которые строятся с 
помощью диаграммы t - а, а ' (см. рис . 1 2 .7) .  

В энтальпийной диаграмме предстоит построить теоретиче­
ские тарелки,  не используя понятие о рабочих линиях, т .е .  
иным путем устанавливая связь между сопряженными кон­
центрациями компонента А в жидкости и паре . С этой целью 
составим материальные и тепловые балансы за единицу време­
ни для пространственных контуров, проходящих через произ­
вольные сечен ия колон ны . Сделаем это разделыю для укреп­
ляющей и отгонной частей, так как потоки фаз в них различны 
из-за подачи на тарелку питания потока исходной смеси L1 • 
Напомним, что в гл . 1 1 установление связи между сопря­
женными составами газовой и жидкой фаз (при наличии трех 
компонентов в каждой из них) привело к понятию полюса -

некоторой общей для всех сечений точки, которая лежит на 
линии (луче) , соединяющей сопряженные составы контакти­
рующих фаз . 

Анализ процесса будем вести применительно к непрерывной 
ректификации со ступенчатым контактом фаз, полагая снача­
ла, что искомая смесь подается в колонну при температуре 
кипения . 

Укрепляющая колоuна 

Обозначим для произаольного сечения укрепляющей колонны 
(рис . 1 2 .36) :  D - поток пара, а'  - концентрация Н КК в паре,  
h - энтальпия пара, L - поток жидкости , а - концентрация 
Н КК в жидкости, i - ее энтальпия . В верхнем сечении колон ­
н ы  имеем соответственно :  для пара - D0, а0' и h0, для жид­
кости - Lв, а8 и i8 . Используем некоторые фрагменты анализа, 
рассмотренного в разд . 1 2 .6 ,  оперируя массовыми концентра­
циями, потою1ми и энтальпиями . 

Составим материальный баланс для контура К1 (см . рис . 
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Рис. 12.36. Схема и обозначения потоков в укрепляющей части колонны 

1 2 .36) по общим потокам фаз: 

отсюда 
D + 1 - D - L = О · -'-'& в ' 

Л - L = Dв - 4. 
Поскольку для непрерывно работающей колонны потоЮJ D8 и 
Lв фиксированы,  а сечение выбрано произвольно, то разность 
массовых расходов пара и жидкости для любого сечения колон­
ны есть величина постщшная :  

D - L = D8 - 4 = ideш. (в) 
Иными словами: массовые потоЮJ пара и жидкости могуг ме­
няться по высоте колон ны, но их разность в каждом сечении 
- одна и та же . 

Материальный баланс для того же контура К1 по потокам 
компонента А: 

отсюда 
Da' + Lвав - D0a0' - La = О ;  

Da'  - - La = D0a0 ' - Loa8• (г) 

Правая часть равенства (г) равна некоторой конкретной ве­
личине; следовательно ,  и разность потоков компонента А в 
паре (Da') и в жидкости (La) - неизменна, хотя сами потоки 
Da' и La переменны по высоте колонны:  

Da' - La = Да0 ' - Loa0 = idem. (г') 
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Выражения типа (в) , (r ') характерны вообще для противо­
точных массообменных процессов (например , для абсорбции 
при постоянных потоках фаз - см. разд. 1 1 . 5 .4) . 

Поделив друг на друга левые части выражений (г') и (в) , по­
лучим одинаковую для любого сечения величину 

Da ' - La 
_ 

.d 
D - L  

- 1 em, 

имеющую размерность и смысл некоторой массовой концент­
рации компонента А. Обозначим: 

Da' - La _ в = as . D - L (д) 
Тепловой баланс для контура К1 (см. рис. 12 .36) за единицу 

времени в отсутствие потерь теплоты в окружающую среду 
записывается в виде: 

Dh + 4iв - Dвhв - Li = О . 
Отсюда 

Dh - Li = Dвhв - 4iв = idem. (е) 

Значит, разности энтальпий парового и жидкостного потоков 
для любого сечения адиабатной колонны - одинаковы. 

Очевидно, что соотношение 

Dh - Li _ . в (ж) --- = ls ' D - L  
имеющее размерность и смысл энтальпии, также одинаково 
для любого сечения колонны. 

Две координаты а58 и i58 определяют в поле диаграммы i,h -
а,а ' (рис .  1 2 . 37) некую точку, характерную для любого сечения 
колонны (в рассматриваемом случае - укрепляющей) .  Эту точ­
ку назовем полюсом sв (as8, i58) укрепляющей части колонны. 

Для построения полюса sв необходимо уметь определять а58 
и i58 через известные исходные или заданные (требуемые) ве­
личины . Найдем постоянные по высоте колонны разности D -
-L, Dd - La и Dh - Li из материальных и теплового балансов 
контура К2 (см. рис. 1 2 .36) .  

Материальный баланс по массовым потокам фаз 

дает 
D - L - П = O 

D - L = П. (з) 
Материальный баланс по массовым потокам компонента А 

Da' - La - Па2 = О 
приводит к равенству 
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Рис. 12. 3 7. Верхний полюс s• в знталь­
пийной диаграмме 

Тепловой баланс для того же 
контура К2 имеет вид: 

Dh - Li - Пi2 - QКОНД = о. 
Отсюда 

Dh - Li = Лi2 + Qконд· (к) 

Подставляя (з) и (и) в (д) ,  
на.ходим: 

i , h 
h(a ')  

О а �  а '  а2 1 а . а 

( 1 2 .32) 

Таким образом, для верхней (укрепляюшей) части колонны 
абсцисса а58 полюса равна концентрации компонента А в ди­
стилляте а1. 

Согласно выражению (ж), с учетом (к) и (з) получаем: 

. fl j2 + QKOllД 1 в = s п ( 1 2 .33)  

Значит, ордината i58 полюса для укрепляюшей части колонны 
равна сумме энтальпии получаемого дистиллята и удельного (в 
расчете на 1 кг дистиллята) потока теплоты, отводимой в кон­
денсаторе (qконд = Qконл/П). 

Итак, полюс укрепляюшсй колонны sв имеет координаты а2 
и i2 + qконд (см.  рис. 1 2 .37) .  Абсцисса полюса а1 задана; ордина­
ту найдем по ( 12 .33) ,  если определим qконд• поскольку энталь­
пия кипящего дистиллята i2 при его составе а1 известна - она 
отсчитывается по диаграмме или вычисляется по формуле (а) . 

Подчеркнем: материальные балансы (в) , (г) и (е) характери­
зуют некоторое (произвольное) сечение, значит, и полюс яв­
ляется характеристикой этого сечения и одновременно каждого 
иного сечения колонны. Линия, проведенная через полюс sв и 
пересекающая энтальпийные кривые h(a') и i(a), называется 
лучом. Абсциссы точек пересечения луча с линиями h(a') и i(a) 
дают сопряженные (характерные для некоторого сечения ко­
лонны) составы жидкости (а) и пара (а') .  

Проведем из полюса некий луч S8NM (см. рис . 1 2 .37) .  Точка 
пересечения N соответствует составу пара а', а точка М - со­
пряженному составу жидкости а. В соответствии с выражения­
ми (з) и (и) поток дистил.лята П получается при вычитании 
потока жидкости L из потока пара D, а поток компонента А с 
дистиллятом (Па2) - при вычитании потока компонента А в 
жидкости (La) из потока компонента А в паре (Da') .  Поэтому, 
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применяя правило рычага 1 1  рода (см. разд. 10 .2 .4) с опорой в 
точке S0, можно найти отношение массовых расходов жид­
кости и пара в рассматриваемом сечении: 

L а2 - а ' 
- = �--

D а2 - а  
Отношение разностей концентраций заменим равнозначным -- --
отношением отрезков NS8  и MS8 , так что 

L NS8 
D = мsв

. ( 1 2 .34) 

Очевидно, что при другой концентрации компонента А в 
жидкости (в другом сечении колонны) с помощью соответ­
ствующего луча получим другой сопряженный с нею состав 
пара и иное соотношение потоков жидкой и паровой фаз L/ D. 
В любом случае для укрепляющей части колонны L/ D < 1 .  

Расчет величины qконд• необходимой при построении по­
люса sв, требует предварительного рассмотрения метода опре­
деления числа теоретических тарелок, достаточного для кон­
центрирования исходной смеси от а1 до а2. 

При полной конденсации паров, выходящих из колонны, 
получаем конденсат того же состава (применительно к рис.  
1 2 .36 а8 ' = а8 = а2) .  Следовательно, верхнему сечению колонны 
1 - 1' отвечает вертикальный луч 1-1 ' (рис . 12 .38) .  Уходящая с 
первой (самой верхней) теоретической тарелки жидкость нахо­
дится в равновесии с паром состава а2 • Для отыскания этого 
состава жидкости (точка 2) проводим изотерму 1 '-2. Луч, про­
ходящий через точку 2, пересекает линию h(a� в точке 2'. Се­
чение 2- 2 ' характеризуется сопряженными составами жид­
кости и пара. Пару состава 2 '  отвечает равновесная (на общей 
изотерме 2'-3) концентрация НКК в жидкости (точка 3). Сно­
ва проводим луч 3-3' с получением сопряженного пара (точка 
3 ') - и так до тех пор, пока очередная изотерма не пройдет 
через точку И (или левее нее) . Требуемое число теоретических 
тарелок определяется по количеству проведенных изотерм, а 
крайний левый луч соответствует сечению подачи жидкости 
(тарелке питания) .  

Из рис. 12 . 38  видно, что при фиксированных а1 и а2 число 
теоретических тарелок зависит от ординаты (i2 + qконд) точки 
S8• Поскольку i2 определено свойствами жидкой смеси, то на 
положение полюса S8 можно воздействовать за счет изменения 
qконд· При увеличении qконд полюс S8 перемещается вверх; тог­
да потребуется меньшее число теоретических тарелок. Наобо­
рот, при уменьшении qхонд число теоретических тарелок увели­
чивается. 
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Рис. 12.38. Построение теоретических тарелок в укреrтяющей колонне 

Если полюс sв сместится в точку пересечения продолжения 
изотермы И-4' с вертикалью а2 = const, то луч совпадет с изо­
термой, и число теоретических тарелок устремится к бесконеч­
ности. Отвечающая этому предельному положению полюса 

(sв ) · + min . min пред ордината определяется как 12 qконд , здесь qконд 

минимальный удельный теплоотвод в конденсаторе, он соответ­
ствует минимальному флегмовому числу Rmin при расчете числа 
теоретических тарелок в диаграмме у-х. 

Бесконечному флегмовому числу отвечает qконд � оо. При 
этом лучи вертикальны, а число тарелок - минимально.  

Следуя общему подходу, при определении оптимального 

значения qконд необходимо q�fiл. умножить на коэффициент 

избытка а (в данном случае это избыток теплоотвода в конден­
саторе по сравнению с минимально необходимым): 

q _ 
q

min канд - а канд · ( 12 . 35) 

Величину коэффициента избытка а выбирают как обычно - на 
основании технико-экономического расчета. 

Полный поток теплоты, отводимой в конденсаторе, соглас­
но определению qконд• составляет 

Qконд = qконд П. ( 12 .36) 

Отгонная колонна 

Отгонная колонна отличается от укрепляющей увеличением 
потока жидкости за счет подачи кипящей исходной смеси на 
тарелку питания: L' = L + L1 , причем L'  > D. 
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Рис. 12. 39. Схема и обозначения потоков в отгонной части колонны 

Для определения разности потоков жидкости L'  и пара D в 
отгонной колонне составим материальный баланс по массовым 
потокам фаз для контура К1 (рис. 1 2 .39) ,  охватывающего н иж­
нюю часть колонны до произвольного сечения: 

L'  + Dн - 4' - D = О . 
Отсюда 

L' - D = 4' - Dн. 

Поскольку потоЮI Dн и 4' фиксированы,  а сечение выбрано 
произволыю, то разность массовых расходов жидкости и пара 
одинакова для любого сечения колонны:  

L' - D = 4' - Dн = idem. (л) 
Иными словами , массовые потоЮ1 жидкости и пара могут ме­
няться по высоте отгонной колонны,  но их разность в каждом 
сечении - одна и та же . 

Материальный баланс для того же контура К1 по массовым 
потокам компонента А: 

L'a + Dнан' - Lн'ан - Da' = О; 
отсюда 
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Правая часть этого равенства равна некоторой конкретной 
величине; следовательно , и разность в потоках компонента А в 
жидкости (L'a) и в паре (Da� есть величина неизменная, хотя 
сами потоЮ1 L'a и Da' - переменны по высоте колонны: 

L'a - Da ' = Lн'ан - Dнан' = idem. (м) 

Подеmm друr на другс:1 левые части выражений (м) и (л), полу­
чим одинаковую для любого сечения отгонной колонны величину 

L'a - Da'  
= idem, 

L' - D  

имеющую размерность и смысл некоторой массовой концент­
рации компонента А. Обозначим 

L'a - Da' 
-

L
-

,
-

_
-

D
-

-

аsн· (н) 

Тепловой баланс для контура К1 (рис . 12 .39) за единицу вре­
мени в отсутствие потерь теплоты в окружающую среду запи­
сывается в виде: 

L' i + Dнhн - Lн'iн - Dh = О,  
откуда 

L'  i - Dli = Lн'iн - Dнhн = idem. (о) 

Значит, разности энтальпий жидкостного и парового потоков 
для любого сечения адиабатной колонны одинаковы по высоте 
отгонной колонны. 

Очевидно, что отношение 

L 'i - Dh · н  - ls ' L1 - D  
(п) 

имеющее размерность и смысл энтальпии, также одинаково 
для любого сечения колонны. 

Две координаты а5н и ;5н определяют в поле диаграммы i,h  
- а,а ' некую точку, харакrерную для любого сечения отгонной 
части колонны. Она получила название полюса sн (а5н, isн) от­
гонной (нижней) части колонны. 

Для построения полюса sн (рис. 12 .40) необходимо выразить 
аsн и ;5н через исходные или заданные (требуемые) величины . 
Найдем постоянные разности L' - D, L'a - Da' и L'i - Dh из 
материальных и теплового балансов для контура К2 (см. рис . 
1 2 .39) .  

Материальный баланс по массовым потокам фаз 
L' - D - Lo = O 

дает: 
L' - D = Lo. (р) 
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Рис. 12. 40. Нижний полюс sн в энталъпий­
ной диаrрамме 

i , h 

Рис. 12. 41. Построение числа теоретических тарелок в отгонной колонне 

Материальный баланс по массовым потокам компонента А 

L'a - Da' - Loao = О 
приводит к равенству 

L'a - Da' = Loao. 
Тепловой баланс для того же контура К2 имеет вид: 

L' i + Qк - Dh - Loio = О, 
откуда 

L' i - Dh = Loio - QK. 
Подставляя (с) и (р) в (н) ,  находим: 

L'a - Da ' Loa as" = = т -

о = ао. J,' - D "-1) 

(с) 

(т) 

( 1 2 . 37) 

Таким образом, для нижней (отгонной) части колонны аб­
сцисса аsн полюса равна концентрации компонента А в кубо­
вом остатке ао . 

Согласно выражению (п), с учетом (т) и (р) получаем:  

. н _ L'i - Dh _ Loio - Qк _ . Qк _ . _ ls - L' - D - Lo 
- 'о - !;; - zo qк. ( 12 .38)  

Значит, ордината isн полюса отгонной части колонны равна раз­
ности энтальпии кубового остатка и удельного (в расчете на 1 кг 
кубового остатка) теплоподвода в кипятильнике (l/x = QJLo). 

Итак, полюс отгонной колонны sн имеет координаты а0 и 
io - qк (см. рис. 1 2 .40) . Как правило, qк > io, так что нижний 
полюс sн располагается ниже оси абсцисс (см. рис . 12 .40). По­
люс sн относится к любому сечению отгонной колонны . Луч, 
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проведенный в диаrрамме из точки sн, пересекает линии i(a) и 
h(a') в точках Е и F, абсциссы которых являются сопряженными 
(в некотором сечении) концентрациями компонента А в жид­
кости (а) и в паре (а ') . Отношение отрезков 

sн р/sн Е характеризует отношение L'/D (доказательство этого 

соотношения идентично приведенному выше для укрепляющей 
колонны) . Очевидно , что в случае отгонной колонны отноше-

ние L'/D = S "F/S"E > 1 .  
Число теоретических тарелок в отгонной колонне опреде­

ляется, как и для укрепляющей колонны, путем поочередного 
построения изотерм и лучей, но уже в диапазоне концентраций 
от ао до а1 (рис . 12 .4 1 ) .  Вертикальный луч 1- 1'  характеризует 
нижнее сечение колонны (в предположении об отсутствии раз­
деляющего действия куба) . Через точку 1 проводим изотерму 
1- 2 '  (штриховая линия); луч S"-2: проведенный через точку 
2 '  (состав пара), дает точку 2 (сопряженный состав жидкости) . 
Далее - снова изотерма 2-3' , луч S"-3' с получением точки 3 
и т.д .  - пока очередная изотерма не пересечет крайний луч, 
проходящий через сечение питания И И' (или попадет точно в 
точку И') .  Число изотерм соответствует числу теоретических 
тарелок. 

Крайний правый луч отгонной колонны, связывающий со­
пряженные концентрации в жидкости а1 и в паре а1 ' на тарелке 
пиrания, совпадает с крайним левым лучом укрепляющей ко­
лонны, также связывающей сопряженные концентрации на этой 
тарелке. Поэтому для получения нижнего полюса sн достаточно 
лишь продолжить прямую sви до пересечения с вертикалью ао. 

По найденному с помощью диаrраммы (рис. 12 .42) отрезку 
qк находят необходимый тепловой поток в кипятильнике :  

Qк = qкLo. ( 12 .39) 
В целях сопостамения различных режимов процесса удобно оперировать 

удельными теruютами (в расчете на 1 кг исходной смеси) в конденсаторе q;,,1\11 = 
= Qкoiц/L1 = qк011J1П/L1 и в кипятильнике qк• = Q-4'L1 = qкц/L1. Для нахоЖZ1е­

ния этих величин запишем сначала характерные оmошения П/L1 и 4/L1. Со­
гласно материальным балансам дrIЯ всей колонны, эти отношения выражаются 
формулами типа ( 12 .21) и ( 1 2 .22). Оперируя здесь массовыми потоками и кон-
центрациями, имеем: 

Заменим отношения разностей концентращ�й (абсцисс) отношениями 
ствующих отрезков 

01 -ао S " И  П 
а2 - ао "' s "s;-"' L1 

и 

(у) 

соответ-

(ф) 
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i, h 

• 
Рис. 12. 42. К определению удельных потоков теruюты в конденсаторе q: конд и в кипятильнике qк' в расчете на 1 кг исходной смеси 

Окончательно (см. рис. 12 .42) :  

• s"и qКt>llД =qКt>НД = 

S " S "  
(х) 

Величина Qк при подаче исходной смеси в виде кипящей 
жидкости (точка И с координатами а1 и i1 лежит на линии i -

а) целиком определяется величиной Qконд· Чем больше Qконд, 
тем больше Qк· Рост значений Qк и qконд соответствует повыше­
нию флеrмового числа по колонне, а это обеспечивает разде­
ление смеси состава а1 на а0 и а2 при мен.ьшем числе теоретиче­
ских тарелок. Соответственно, мин.имш�ьн.ому теплоотводу в 

конденсаторе q�� отвечает мин.имш�ьн.ый теплоподвод в ки­

пятильнике qктШ (рис . 1 2 .43);  при эrом заданное разделение 
возможно лишь при бесконечно большом числе теоретических 
тарелок. 

Энтальпийная диаграмма позволяет СУШественно упростить 
тепловой расчет ректификационной колонны. При установлен­
ных положениях полюсов потоки теплоты Qконд и Qк рассчи­
тываются по формулам ( 12.36) и ( 1 2 .39) .  При подаче на тарелку 
питания кипящей смеси положение полюсов базируется на изо­
терме, проходящей через точку И кипящей жидкости исходно­
го состава а1 . Не вызывает особых затруднений теrщовой рас­
чет и при питании ректификационной колонны некипящей 
жидкостью. Здесь могут быть рассмотрены два варианта. 

Первый вариант отвечает найденному и зафиксированному 
верхнему полюсу. Тогда при подаче в колонну исходной смеси, н.е 
догретой до температуры кипения (точка Ин на рис. 12 .44), 
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Рис. 12. 43. К полному расчету ректификационной колонны непрерывного дей­
ствия в энтальпийной диаrрамме 

i, 11 

s� 

-­
а , а

' 

Рис. 12. 44. Влияние аrрегdтного состояния исходной смеси на удельный расход 
тсIШоты в кипятильнике при 1 1остоянном удельном теIШоотводе в конденсаторе 
(при фиксированном положении верхнего полюса) 
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полюс sн для нижней колонны смещается вниз (точка S � ) . 
Удельный тепловой поток в кипятильнике Qкн в этом случае 
закономерно возрастает на величину (qкн - Qк) ,  компенсируя 
затраты теплоты на подогрев исходной смеси до температуры 
кипения . Минимальный удельный теплоотвод в конденсаторе 

при питании колонны недогретой исходной смесью ( q:�д )н 
находится по продолжению изотермы,  проходящей через точку 

Ин, до пересечения с вертикалью а2 . Эта величина ( q:� )н 

меньше, чем q:�д для кипящей исходной смеси,  так как час­

тично теплота отводится самой недоrретой исходной смесью. 
При питании колонны парожидкостной смесью (точка Ипж 

на рис . 1 2 .44) удельный тепловой поток в кипятильнике 
уменьшается, так как больше теплоты в колонну приносит ис­
ходная смесь:  Qкпж < Qк · Минимальный удельный теплоотвод в 
конденсаторе при этом,  естественно,  увеличивается : на рис . 

1 2 .44 ( q:�д )пж > q:�д ; пусть он как раз отвечает точке S8. 

Последнее совпадение означает, что при питании колонны 
парожидкостной смесью принятый теплоотвод Qконд является 
минимальным, а требуемое число теоретических тарелок в этом 
случае стремится к бесконечности . 

При питании колонны насыщенным паром (точка Ип) и тем 
более - перегретым (точка Ипп) величина Qк уменьшается еще 
значительнее. В этих случаях (в предыдущем - тоже) возмож­
но уменьшение Qк до нулевого значения и даже до отрицатель­
ного .  Это означает, что избыточная теплота должна быть отве­
дена в "кипятильнике" .  При этом луч проходит так, что равно­
весная концентрация Н КК в сечении оказывается меньше со­
пряженной.  Последнее противоречит физическому смыслу 
процесса и указывает на невозможность такого варианта рабо­
ты колонны .  

Второй вариант, базирующийся на устаномении минималь­
н ых значений Qконд и Qк, более обоснован . При подаче исход­
ной смеси состава а1  через точку И;, отвечающую любому со­
стоянию этой смеси, проводится секущая (крайний луч укреп­
ляющей или отгонной частей колонны),  совпадающая с соот­
ветствующей изотермой (рис . 1 2 .45) .  Точки пересечения секу­
щей с вертикалями а2 и а0 дают предельные положения полю­
сов, отвечающие минимальным удельным тепловым потокам 

q:� и qкrrUп· Технико-экономический расчет позволяет опре­

делить рабочие значения тепловых потоков Qконд и Qк с по­
мощью коэффициентов типа а - см . формулу ( 1 2 . 35) .  
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Рис. 12. 45. Влияние arperaтнoro <.:0сrояния исходной смеси на  минимальные значения . m1n удеrп,ных теruювых потоков в конденсаторе q�':д и в юmятильнике q к 

Из рис. 1 2 .45 следует, что значения минимальных удельных 
тепловых потоков определяются по положению рабочих лучей 
для тарелки питания, совпадающих с изотермой для пода­
ваемой исходной смеси. Как правило, чем меньше теплоты 

несет с собой исходная смесь, тем ниже значение q�� и вы­

ше - qктШ· Если изотерма сильно изменяет свое направление, 
то возможны исключения из этого правила. Так, на рис. 12 .45 
показано, что в случае питания паром (точка ип) значения 
qктШ' п > qктШ, пж. Кроме того, из рис .  12 .45 видно, что составы 
жидкости на тарелке питания (абсциссы точек пересечения 
крайних лучей с кривой i-a) отличаются от состава исходной 
смеси; они совпадают только в случае подачи исходной смеси 
при температуре кипения.  

Общая последователыюсть расчета 
ректификационной колонны 

Последовательность расчета колонны непрерывного дей­
ствия (проиллюстрируем ее на примере питания колонны ки­
пящей исходной смесью) такова: 

- строят диаграммы t - а,а ' и i,h - а,а '; 
- из точки И исходной смеси (а 1 ,  i1 ) проводят изотерму до 
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пересечения с вертикалью а2; определяют q�� (см. рис . 12 .43) 

как ординату точки пересечения за вычетом i2; 
- проводят технико-экономический расчет (или пользуются 

практичесю1ми рекомендациями) и устанавливают значение 
коэффициента избытка cr; 

- рассчитывают qконд по ( 12 .35) и находят положение верх­
него полюса sв (см. рис . 12 .43); 

- продолжают луч S8И до пересечения с вертикалью а0 и 
фиксируют точку нижнего полюса sн (см. рис . 12 .43); 

- определяют (из диаграммы рис . 12 .43) значение qк; 
- строят (предпочтительно - из точки питания И) число 

теоретических тарелок в отгонной и укрепляющей частях ко­
лонны, отсчитывая их по числу изотерм (как показано на рис . 
12 .38  и 12 .4 1 ) ; далее находят (с помощью КПД тарелки) число 
реальных тарелок; 

- рассчитывают полную тепловую нагрузку конденсатора рек­
тификащюнной колонны по формуле (12.36): Qконд = qконд П; 

- рассчитывают полный тепловой поток в кипятильнике 
ректификационной колонны по формуле (12 .39): Qк = qкLo· 

Рассмотренный выше расчет представляет собой решение зада­
чи проектирован.ия. Задача эксппуатации решается сложнее (в пер­
вую очередь - из-за нешmейности равновесия). Общая ее поста­
новка: при заданных исходных параметрах (L1 , а1 )  и известн.ом 
числе тарелок требуется опредетrrъ конечные параметры процес­
са (П, аъ Lo, ао). Конкретно: надо найти такое положение полю­
сов в энтальпийной диаграмме (она для разделяемой смеси из­
вестна), чтобы при построении тарелок в диаграмме получилось 
заданное их число lir· Задача решается подбором. Решение 
несколько облеrчается, если принять определенное значение t/конд; 
тогда в ходе поиска решения верхний полюс перемещают эквиди­
стантно линии i(a), проверяя для каждого положения полюса чис­
ло построенных тарелок отдельно в укрепляющей и отгонной 
частях колонны - до совпадения с заданным lir· 

Энтальпийную диаграмму в принципе можно использовать 
также для расчета ректификации с непрерывным контактом 
фаз. Необходимую для этого связь равновесных и сопряженных 
концентраций (на языке одной из фаз) найти легко; затрудне­
ния возникают в связи с переменными потоками фаз при вы­
числении чисел единиц переноса. 

Продемонстрируем пути решения задачи на примере укреп­
ляющей части колонны (рис . 12 .46) . В нижнем сечении колон­
ны, граничащем с сечением питания, потоки паровой и жид­
кой фаз обозначим D1 и L1 ' ; в верхнем, граничащем с конден­
сатором, - Dв и 4. По колонне потоки D и L переменны. 
Анализ будем вести в терминах и символах паровой фазы. 
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Рис. 12. 46. К расчету размеров 
укре1L11Яющей части колонны с 
непрерывным контакrом фаз с 
помощью диаграммы i, h-a, а' 

Рис. 12. 47. К определению со­
пряженной (а') и равновесной 
(а')Р концентраций НКК в паро­
вой фазе 

i, h 
sв 

О �  а1 а а' a2 l 
а , а (а)Р 

Материальный баланс по НКК в зоне парового потока для 
всей колонны (контур К )  

D1 a1 ' + М - D8a2' = О 
приводит к выражению 

М = Dва2' - D1 а{ (ц) 
Материальный баланс для элементарной поверхности кон­

такта d/ (контур к) : 

дает выражение 
Da' + dM - [Da' + d(Da)] = О 

dM = d(Da') . (ч) 

Согласно уравнению массопередачи (см. разд. 10 .6) dM = 
= ky[(a)P - a']d/; тогда 

ky[ (a)P - a')d/ = d(Da) . (ш) 
Разделяя переменные в (ш) и интегрируя полученное выоа­

жеюtе по всей высоте укрепляющей части колонны 
(а' = а1 • и D = D1 при I = U; a' = а]_ и D = П0 при I = Р) , получаем (по­

лагая коэффициент массопередачи Ку постоянным или усредненным): 

_ v.� d(Da ' )  kyF - f . ( 12 .40) 
Diиi (а ')Р - а ' 

Для вычисления интеграла необходимо располагать связью 
между текущими значениями D и а'. Она устанавливается из 
следующих соображений (см .  рис . 12 .46 и 12 .47) : 

- разность D - L по всей укрепляющей колонне постоянна, 
она равна D8 - Lв = П; 
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- отношен ие D/L для текущего сечения с концентрацией 
Н КК в жидкости а и в паре а' беруг по соотношению харак­
терных отрезков луча - см. соотношение ( 1 2 .34); 

- зная разность D - L и отношение этих величин D/L, на­
ходят D для текущего значения а; 

- величину (а')Р определяют по изотерме, проходящей через 
точку, отвечающую концентрации а, сопряженной с а'  (см .  рис . 
1 2 .47) .  

Найдя интеграл, п о  ( 1 2 .40) рассчитывают необходимую по­
верхность контакта фаз (например , поверхность насадки) для 
укрепляющей части колонны.  

Если расчет поверхности контакта фаз F вести по уравне­
нию массопередачи ( 1 0 . 1 5у) , то фигурирующую при этом сред­
нюю движущую силу процесса массопередачи Лер = Ла'ср мож­
но найти следующим образом . Домножим на Ла'ср обе части 
равенства ( 1 2 .40) : 

k 
F 

Ла 'с = Ла'с Dafai d(Da ' )  

у 

Р 

Р 

( ' )Р , Diai а - а 

Слева - поток переданной массы М. Подставляя этот поток по 
(ц) , имеем : 

Отсюда 

( 12 .4 1 )  

Очевидно,  что при D = const выражение ( 1 2 .4 1 )  приобретает 
вид, характерный для расчета с помощью числа единиц пере­
носа Ч ЕП (см . разд . 1 0 . 8 ) .  

Аналогичным образом ведется расчет поверхности контакта 
для отгонной части колонны.  

С помощью энтальпийной диаграммы i, h - а,  а'  может бьпъ 
вьmолнен и расчет ректификационных колонн периодического 
действия, работающих с а2 = const или с Qконд = const. Канва рас­
чета здесь общая с изложенной в разд. 12 . 10  применительно к 
диаграмме у-х. Подробно с методами расчета колонн периодиче­
ского действия в энтальпийной диаграмме можно ознакомиться в 
специальной литературе по ректификации* . 

• См . ,  например , (6 ) . 
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12.9. РЕКТИФИКАЦИЯ БИНАРНЫХ СМЕСЕЙ 

С ПРИМЕНЕНИЕМ РАЗДЕЛЯЮЩЕГО АГЕНТА 

Для разделения смесей, состоящих из компонентов с близ­
кими температурами кипения и характеризующихся небольшим 
зttачением коэффиuиента относительной летучести о.да = 

= РХ / Р� (кривая 1 на рис . 12 .48) ,  потребуется большое 
число тарелок в колонне (или большая высота слоя насадки). 
При разделении таких смесей велиЮf будуг и флегмовые числа 
(рабочая линия пройдет под линией равновесия, т.е. близко к 
диагонали), а значит и расход энергии - теплоты в кубе, 
охлаждающей жидкости в конденсаторе. Еще хуже, если смесь 
образует азеотроп (кривая 2 на рис . 12 .48), - здесь разделение 
исходной смеси (пусть - состава х1 ) на практически чистые 
компоненты методом обычной ректификаuии становится не­
возможным (возможно лишь получение одного из компонентов 
(Хо) и смеси, близкой к составу азеотропа .хаз). 

Разделение таЮfХ смесей может быть облегчено под ваку­
умом. При этом наряду с увеличением коэффициента относи­
тельной летучести а смещается (по правилу Вревского - см. 
разд. 12 .2) состав азеотропа Хаз, иногда вплоть до его исчезно­
вения. Но использование вакуума не всегда существенно по­
вышает а. Кроме того, его создание и поддержание связано с 
дополнительной затратой энергии и неизбежными потерями 
ценных продуктов (или созданием дорогостоящей системы 
улавливания паров перед вакуум-насосом) . Значительно эко­
номичнее методы, основанные на 
введении в разделяемую смесь до­
полнительного - "разделяющего" -
компонента (аrента) . Здесь исполь­
зуюгся два основных технолоmче­
СЮfХ подхода, получивших название 
экстрактивной и азеотропной ре:кти­
фикации. 

Рис. 12.48. Кривые равновесия для труднораз­
делимых смесей: 

1 - при малой относиrельной летучести компо­
нешов, 2 - при наличии азеотропа в смеси 

О Хо Х1 Х- Хаз 

Экстрактивная ректификация 
Пусть необходимо разделить на достаточно чистые компо­

ненты трудноразделимую бинарную смесь (а --. 1 или су­
ществует азеотроп). К такой смеси добавляют специально по­
добранный компонент (обычно - труднолетучий), избиратель­
но растворяющий один из компонентов исходной смеси (на-
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Рис. 12. 49. Диаrрамма равновесия и по­
строение теоретических ступеней в при­
суrствии экстрагирующего агента: 

1 - участок линии равновесия в укрепляю­
щей части колонны, 2 - то же в отrонной части , 
З- рабочая линия в укрепляющей части колон­
ны, 4 - то же в отrонной части , 5 - теоретиче­
сКJ1е тарелКJI (ступени) 

пример, компонент В) и мало 
растворяющий другой (ком­
понент А) .  Иными словами,  вве­
дение в систему третьего компо-
нента заметно понижает упру­
гость паров Р � растворяемого 

компонента бинарной смеси, увеличивая тем самым коэффи­
циент относительной летучести: а.'лв > а.лв разделяемой смеси.  
Этот метод ректификации и получил название экстрактивной 
ректификации, а дополнительный компонент - разделяющего, 
или экстрагирующего агента. 

Линия равновесия бинарной смеси при наличии разделяю­
щего компонента представлена на рис . 1 2 .49 (сплошная линия) 
в сравнении с равновесием без него (штриховая линия). Оче­
видно, что количественный эффект разделяющего компонента 
при прочих равных условиях определяется его концентрацией в 
разделяемой смеси. Поэтому в случае непрерывной ректифи­
кации на линии равновесия наблюдается скачок концентраций 
в паровой фазе (в точке с абсциссой х1 ) , обусловленный изме­
нением концентрации экстрагирующего агента в жидкости при 
подаче в колонну исходной смеси. 

К экстрагирующему агенту предъявляется ряд требований 
помимо избирательного растворения одного из компонентов 
разделяемой смеси; основные из этих требований следующие: 

- он не должен образовывать азеотропов с компонентами 
исходной смеси (чтобы его можно было без затруднений впо­
следствии отделить от них с целью его регенерации и получе­
ния чистых компонентов) ; 

- он должен существенно отличаться от компонентов ис­
ходной смеси по температуре кипения, т.е. быть значительно 
более труднолетучим, чем ВКК исходной смеси, или (это бы­
вает реже) значительно более легколетучим, чем Н КК исход­
ной смеси (что позволяет его выделять без больших энергети­
ческих и капитальных затрат) . 

На рис . 1 2 .50 представлена схема разделения исходной сме­
си А + В методом экстрактивной ректификации с добавлением 
труднолетучего разделяющего агента С ,  хорошо растворяющего 
компонент В .  Компонент С подается на одну из верхних таре­
лок колонны 1 и вместе с флегмой стекает вниз по колонне. 
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Рис. 12. 50. Схема установки для экстракrивной рекrификации:  
1 ,  2 - ректификационные колонны, J, 4 - насосы, 5 - кипятильники, 6 - конденса­

торы; 
1- охлаждающая вода, /1 - rреющий пар, lll - конденсат, /V - восполнение потерь 

эксrраrирующеrо аrента 

Растворяя в себе компонент В, разделяющий агент С понижает 
тем самым упругость его паров и способствует разделению А и 
В .  Верхний продукт колонны 1 представляет собой компонент 
А заданной чистоты , а нижний продукт - смесь В + С.  Насо­
сом З эта смесь подается в колонну 2, где методом обычной 
ректификации получают компоненты В (верхний продукт) и С 
(нижний продукт). При этом колонна 2, как правило, отлича­
ется небольшой высотой и работает с небольшим флегмовым 
числом, поскольку компоненты В и С существенно различают­
ся по температуре кипения (см . второе требование к экстраги­
рующему агенту) . Экстрагирующий агент С насосом 4 подают в 
колонну 1, замыкая цикл по компоненту С.  Результатом рабо­
ты по такой схеме является разделение исходной смеси А + В 
на отдельные компоненты А и В ,  причем некоторые потери 
разделяющего компонента С с этими продуктами восполняют­
ся - см.  дополнительный поток IV, показанный на схеме 
штриховой линией. 

В том случае , если экстрагирующий агент является легколе­
тучим, т.е .  отличается наиболее низкой температурой кипения 
(tc < tA), в колонну 1 он подается снизу, а выводится вместе с 
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низкокипящим компонентом А - сверху. Высококипящий 
компонент В отводится снизу колонны 1, а смесь А + С разде­
ляется в колонне 2. 

Э кстрактивная ректификация является наглядной иллюстрацией тезиса (см . 
разд.  1 . 1 . 3)  об условности классификаций и подчеркивает отсуrствие четких 
границ между некоторыми разделительными процессами .  В самом деле, по­
скольку речь идет о процессе разделения в системе жидкость-пар, то налицо 
все признаки ректификационного процесса. Но одновременно происходит пре­
имущественное растворение одного из компонентов разделяемой смеси в экстра­
гирующем аrенте - это характерно для процесса экстракции (см. гл. 13). Нако­
нец, некипящий экстрагирующий аrент преимущественно поглощает пары одно­
го из компонентов разделяемой смеси, а это - признак абсорбционного процес­
са (см. гл. 1 1 ) .  Очевидно, в экстрактивной ректификации присуrствуют призна­
ки различных разделительных процессов. 

Азеотропная ректификация• 

Метод азеотропной ректификации применим как для смесей 
с малым коэффициентом относительной летучести, так и для 
азеотропообразующих смесей (в том числе при составах, близ­
ких к азеотропному) . В отличие от экстрактивной, при азео­
тропной ректификации разделяющий агент С образует с каким­
либо компонентом разделяемой смеси азеотроп с иным соот­
ношением компонентов, нежели в исходной смеси, если по­
следняя является азеотропообразующей.  В качестве разделяю­
щих агентов могуг применяться вещества, образующие гомоазе­
отропы с компонентами А или В (это могуг быть азеотропы с 
минимумом или максимумом температур кипения), либо rете­
роазеотропы, представляющие собой тройные смеси разделяе­
мьIХ компонентов А и В с разделяющим агентом С.  Во всех 
случаях один из компонентов разделяемой смеси в колонне 
азеотропной ректификации может быть получен в практически 
чистом виде. 

На рис .  1 2 . 5 1 изображена принципиальная схема установки 
азеотропной ректификации при работе с разделяющим агентом 
С, образующим с компонентом А rомоазеотроп с минимумом 
температуры кипения. Разделяющий (азеотропообразующий) 
агент С подается в колонну 1 не выше точки подачи исходной 
смеси А + В,  чаще всего - вместе с исходной смесью. Сверху 
колонны в виде rомоазеотропа отводятся пары смеси А + С,  
конденсируемые в конденсаторе 3, а снизу - в качестве кубо­
вого остатка - практически чистый компонент В .  Гомоазео-

• Азеотропную ректификацию не следует смешивать с ректификацией азео­
тропообразующих (в частности, азеотрqпных) смесей, осущеСТRЛЯемой, напри­
мер, с помощью экстрагирующего аrента (см . выше) или при реализации сопря­
женных процессов в паре колонн, работающих под разными давлениями (см. 
разд. 24 .2 .2). 
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Рис. 12. 51. Схема установки для 
азеотропной ректификации:  

1 - колоЮ1а для азеотропной )JеКТИ­
фикации, 2 - узел разделеЮtя компо­
ненrов А и С, З - конденсатор, 4 -

КИПЯТИЛЬЮIК; 
А+С 

I - охлаждающая вода, // - rрею­
щий пар, III - конденсат, IV - воспол­
неЮtе потерь разделяющеrо areнra 

троп из колонны азеотроп-
ной ректификации подле­
жит разделению (в особом 
узле 2 на рис. 12 . 5 1 )  на 
компонент А необходимой 
чистоты и разделяющий 
агент С. Последний вновь 
возвращается в колонну 
азеотропной ректификации .  
Незначительные потери 
разделяющего агента С с 
выделенными продуктами А 

4 
lI 

и В восполняются - см. дополнительный 
ный на схеме штриховой линией . 

А+С 

с 

l 1v 
1 

в 

поток JV, показан -

Заметим, что наиболее сложным и энергоемким в схемах 
азеотропной ректификации является узел 2 разделения азео­
тропной смеси . Если разделение последней ведется методом 
ректификации,  то он включает в себя две колонны с сопут­
ствующими аппаратами (см.  сноску на с. 1066) . Для разделения 
образующейся азеотропной смеси возможно использование и 
других разделительных приемов (в схемах сопряженных про­
цессов - см. разд. 24 .2) .  

Анапоrnчная схема разделения с получением практически чистоrо компонен­
та А внизу колонны реапизуется при образовании rомоазеотропа В + С с темпера­
турой кипения смеси меньшей. чем температура кипения чистоrо компонента А. 
При образовании rомоазеотропов А + С или В + С с максимумом температуры 
кипения они должны отводиться снизу колонны, а второй компонент необходи­
мой чистоты забирается сверху колонны. 

Несколько проще разделение смеси А + В с помощью раз­
деляющего агента, образующего гетероазеотроп· . Последний 
после его конденсации образует два жидких слоя с разными 
соотношениями разделяемых компонентов в них. Это различие 
в составах двух слоев сопровожцается уменьшением требуемой 
разделительной способности самой ректификационной колон­
ны (и ее высоты) по сравнению с образованием гомоазеотропа. 
Подчеркнем: температура кипения гетероазеотропа ниже, чем у 
компонентов А и В .  

• Подробнее см. (9) . 
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Рис. 12. 52. К определен и ю  числа теоретических тарелок при rетероазеотропной 
ректификаци и :  

а - подача исходной смеси (х1 < xv) в колонну 1 .  б - подача исходной смеси ( x v  < х;  < 
<xv1) во флорентийский сосуд, в - п одача исходной смеси (xf > х�1) в колонну 2, 

1, 2 - колоЮiЫ , .1, .1' - ко�-щенсаторы, 4, 5 - КIJПЯтильники, 6 - флорентийский сосуд ,  
7 - рабочие л и ни и  отгонных ч�стей колонн, 8, 8 - рабочие линии укрепляющих частей 
KOЛOIOfbl; 

l - исходная смесь; о ,  Il - кубовые остатки в колоннах 1 и 2 соответственно; 111, IV -
составы паров из колонн 1 и 2, V, Vl - составы равновесных слоев ЖИJ(хости 

Расслаивание и декантацию гетероазеотропной смеси осу­
ществляют во флоренти йском сосуде, позволяющем раздельно 
выводить слои легкой и тяжелой жидкости . Подробнее прин­
ципы его работы и гидравлический расчет изложены в разд . 
1 3 .2 . 3 .  

Возможны различные схемы установок для гетероазеотроп­
ной ректификации .  На рис . 1 2 . 52 представлены некоторые из 
них; в качестве флегмы здесь используется слой жидкости после 
расслаивания конденсата во флорентийском сосуде. Исходная 
смесь А + В (поток 1) может быть и азеотропообразующей лю­
бого состава, в том числе и близкого к азеотропному; она по­
дается в колонну 1. Если соотношение А/В в парах гетероазео­
тропной смеси больше, чем в исходной,  то снизу из этой ко­
лонны в качестве кубового продукта отводится высококипящий 
компонент В с концентрацией компонента А в нем, равной хо . 
Уходящие сверху колон ны парь� тройного гетероазеотропа кон ­
денсируются в конденсаторе З. Расслоен ие конденсата проис­
ходит во флорентийском  сосуде 6; составы равновесн ых слоев 
с разными кон центрациями компонента А в них (xv и xv1) от-
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личаются от состава отбираемого сверху rетероазеотропа. Это 
равновесное расслаивание наряду с ректификацией дает значи­
тельный вклад в общий процесс разделения бинарной смеси на 
чистые компоненты. 

Один слой (на рис . 1 2 . 52 - верхний, с меньшим содержани­
ем компонента А) возвращается в колонну 1 в качестве флег­
мы. Второй слой (на схеме - нижний, с большим содержанием 
компонента А) направляется в колонну 2. Поскольку темпера­
тура кипения rетероазеотропа меньше, нежели компонента А, 
то сверху колонны 2 будуг уходить парЬl rетероазеотропа. Они 
направляются в конденсатор 3 '  - нередко он общий для двух 
колон н .  Снизу колонны 2 отводится продукт А заданной 
чистоты; последняя зависит от высоты колонны 2, представ­
ляющей собой по суги отгонную колонну, в которой из жид­
кости отгоняется легколетучий гетероазеотроп. 

Процесс разделения методом rетероазеотропной ректифика­
ции удобно анализировать в диаграмме у-х с условно­
абсолютными концентрациями компонента А 

в паре у = улf (ул + УВ) и в жидкости х = хлf (хл + .хв); 

присугствие компонента С учитывается видом диаграмм равно­
весия . 

Обозначим:  х1 - содержание низкокипящего компонента А 
в исходной смеси; .хо и х11 - его содержание в кубовых продук­
тах колонн 1 и 2 соответственно;  xv и xv1 - кон центрации 
компонента А в равновесных жидких фазах после их рассдое­
ния во флорентийском сосуде; Уш и Y1v - составы паров, по­
кидающих колонны 1 и 2. 

Заметим: если состав исходной смеси находится в области 
между xv и xv1, то ее нужно подавать во флорентийский сосуд 
для разделения на два слоя . Здесь обе колонны будуг отгонны­
ми (рис . 1 2 .52 ,  б) .  

Исходная смесь с концентрацией компонента А х1 < x v  по­
дается в колонну 1, где разделяется на кубовый остаток (Хо) и 
пары у1п, состав которых зависит от разделяющей способности 
(флегмового числа и числа тарелок) укрепляющей части ко­
лонны 1. При увеличении числа тарелок в укрепляющей части 
колонны (см . штриховую линию 8') повышается кон центрация 
компонента А в паре ( Уiп > Уш), и рабочей точкой для верх-

него сечения будет точка З' с координатами у;11 и x v. Очевид­

но, что минимальная высота (минимальное число тарелок) 
укрепляющей части колонны 1 может быть рассчитана из усло­
вия получен ия пара с концентрацией У/11 = xv (в этом случае 

при его конденсации возможно образование отдельной капли 
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второй фазы на поверхности первой). При конденсации паров 

с концентрацией YJJJ > у;;1 получается жидкость, расслаи­
вающаяся на два слоя . 

Высота колонны 2 зависит от требуемой чистоты компонента 
А. При этом рабочая линия колонны 2 пересекает диагональ квад­
рата (диаграмма у-х) в точке с абсциссой хп и имеет угол накло­
на, тангенс которого равен отношению потоков жидкости и пара. 

При концентрации х/ > xv1 содержание НКК (компонента 
А) в гетероазеотропе меньше, чем в исходной смеси. Поэтому 
она должна подаваться в колонну 2 (рис. 12 .52, в), где в ка­
честве нижнего продукта получается практически чистый ком­
понент А. Сверху колонны 2 отводятся пары состава Y!V· Оче­
видно, схема "в" здесь совпадает со схемой "а", если в одной из 
них поменять местами номера колонн и компоненты А и В .  

О солевой ректификации 
Иногда в качестве разделяющего агента используют твердые 

вещества (например , соли), преимущественно растворимые в 
одном из компонентов разделяемой смеси и потому понижаю­
щие его упругость паров.  Такой процесс разделения называют 
солевой ректификацией• . 

Для выяснения рассматриваемого эффекта применим идеа­
лизированную модель с рядом упрощающих допущений. В от­
сутствие соли коэффициент разделения бинарной смеси обо­
значим а.о= Рл0/Р8°. Пусть соль растворяется только в одном из 
компонентов, например в В; ее мольную абсолютную концент­
рацию в этом растворе обозначим z. Тогда концентрация са­
мого компонента В в растворе составит (1 - z) . Положим, что 
упругость паров этого компонента следует закону Рауля, т.е.  в 
присутствии соли она равна Рв" = Рв0( 1 - z) .  В этом случае 
коэффициент разделения бинарной смеси в присутствии соли 
запишется так: а.. = Рл0/Рв" = Рл0/ [Рв0(1 - z)] =а.о/( 1 - z) . 
Отсюда а.. /  а.о = 1/( 1 - z) . 

В целях упрощения последующего анализа прологарифмиру­
ем полученное соотношение и разложим правую часть в сте­
пенной ряд": 

а. •  1 00 z" z2 z3 
1 11 - = In -- = }:; - = z + - + - + 

а.о 1 - z n= l  п 2 3 
здесь п - индекс суммирования. 

. . .  ' 

• Краткое и:uюжение процесса солевой ректификации - см. (7) ,  более пол­
ное - (28 J .  

• •  Разложение в ряд различных функций приведено в справочниках по мате­
матике, в частности (4 ) .  
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Поскольку на практике концентрация соли z исчисляется 
процентами, т.е. сотыми долями, то вполне можно ограничить­
ся первым членом разложения; тогда в линейном приближении 

ln(a. •  /а.о) :::: z . (а) 

Согласно этому выражению коэффициент разделения а.. воз­
растает с увеличением концентрации соли z. 

Выражение (а) отвечает идеализированным представлениям; 
отказ от упрощающих допущений не изменяет качественных 
эффектов, однако требует количественной корректировЮ1, т.е. 
введения поправочного множителя с. , специфичного для каж-

дой конкретной системы: 

ln(a.. /•а.о) = с. z . (б) 

Выражение (б) подтверждено экспериментально• . 
Подачу соли в ректификационную колонну производят пуrем 

ее предварительноrо растворения в потоке флегмы или исходной 
смеси, а регенерацию - пуrем вьmаривания кубовоrо остатка. 

При использовании методов экстрактивной,  азеотропной и 
солевой ректификации наиболее трудным является выбор раз­
деляющего компонента. Имеющиеся теоретичесЮ1е подходы·· 

к решению этого вопроса разработаны недостаточно; чаще 
всего в настоящее время разделяющий компонент выбирают с 
учетом практичесЮtх рекомендаций*** 

12. 10. ПЕРИОДИЧЕСКАЯ РЕКТИФИКАЦИЯ 
БИ НАРНЫХ СМЕСЕЙ 

12.10.1 . Общие положения 

Ректификационные установЮf периодического действия ис­
пользуются преимущественно в малотоннажных производствах. 
Установка состоит из дистилляционного куба (часто весьма 
большого объема) , снабженного нагревательными устройствами 
в виде рубашЮ1, змеевика, трубчатЮ1 или выносного теплооб­
менника; колонны с тарелками или насадкой; конденсатора 
или дефлегматора, а также емкостей для исходной смеси и 
продуктов, насосов и другого вспомоrательного оборудования . 

Исходную смесь загружают в куб и подогревают до Юtпения . 
Образующийся в кубе пар, поднимаясь по колонне, обоrащает-

• См.,  например, (7, 28) .  
:• Подробнее о выборе разделяющего аrента см.  ( 15, 23) .  
•••  Некоторые практические рекомендации имеются в (7, 15, 19) .  
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ся Н КК в результате контакта со стекающей вниз флегмой, кото­
рая по мере движения к кубу обогащается ВКК. Пары из колонны 
D отводят в конденсатор, где они, как и в случае непрерывной 
рекгификации, полностью или частично конденсируются. Часть 
конденсата L возвращают на орошение в колонну в качестве 
флегмы, а остальной конденсат П отводят через холодильник в 
сборник дистилляга (верхнего продукта). Жидкость в кубе посте­
пенно обогащается ВКК, теряя НКК, который уносигся паром в 
колонну, к конденсатору, и выводигся с дистиллятом. После до­
стижения заданного состава кубовой жцдкости (что можно уста­
новиrь по температуре кипения) ее сливают, а в куб загружают 
новую порцию исходной смеси, и операция повторяется. 

Таким образом, колонна работает в режиме укрепляющей 
части, роль отгонной части играет куб. 

Технологическая задача периодической ректификации мо­
жет формулироваться по-разному. Ниже рассмотрены лишь 
некоторые из постаново к задачи . 

Заметим (это существенно для последующего анализа), что 
масса жидкости в кубе в случае периодических процессов, как 
правило, значительно превышает ее массу, находящуюся на 
тарелках (или в слое насадки) ректификационной колонны . 
Кроме того, принято , что изменения (перестройка, релаксация) 
концентраций и температур на тарелках колонны вполне успе­
вают за сравнительно медленным течением процесса. 

Процессы периодической ректификации проводят в двух 
основных режимах: с получением дистиллята постоянного со­
става или с постоянны.м флегмовым числом. Основа материаль­
ного и теплового расчета этих режимов - едина. 

Материальный расчет периодической ректификации. Матери­
альный (а в дальнейшем - и тепловой) расчет требует уста­
новления связи текущих (и конечных) концентрации кубового 
остатка Хо и количества оставшейся (с начала процесса) жид­
кости в кубе Lo либо отобранного дистиллята П .  С этой целью 
выделим на схеме колонны (рис . 1 2 .53 , а) контур К и запишем 
материальный баланс для элементарного промежутка времени 
d't . Напомним:  массы фаз на тарелках (или в просветах насад­
ки) существенно меньше, нежели жидкости в кубе; поэтому 
вкладом изменения составов фаз (количеств Н КК) на тарелках 
при составлении балансов пренебрегаем . Тогда материальные 
балансы будут иметь следующий вид . 

По количеству фаз в отсутствие Источников и Стоков: 
Пр = О , Ух = dП, Нак = dLo; в итоге 

О - d П  = dLo, или dП = - dLo. (а) 

Интегрирование (а) от начала до конца процесса (от О до Пк и 
от Lн до Lк) приводит к очевидным соотношениям: 
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а б 

Рис. 12. 53. К материальному (а) и теwювому (б) расчету периодической ректифи­
кации 

Интеrрирование до промежуточного момента времени, когда от 
начала процесса отобрано П молей дистиллята, а в кубе осталось 
Lo молей жидкости, дает сходные соотношения, например: 

п = Lн - Lo; Lo = Lн - п и т.л . ( 1 2 .42а) 

По количеству НКК для тех же пространственного контура и 
временн6го интервала: Пр = О ,  Ух = х2dП,  Нак = d(�); тогда 

0 - х2dП = d(�). (б) 

Интеrрирование (б) имеет особенности для упомянутых режи­
мов и далее рассматривается раздельно для каждого из них. 

Тепловой расчет периодической ректификации. Он основан на 
тепловом балансе, первоначально записанном для контура К, 
охватывающего всю колонну (рис . 1 2 . 53 , б) ,  и для бесконечно 
малого промежутка времени .  Вкладом изменения энтальпий 
фаз на тарелках по ука:1анным выше причинам при составле­
нии баланса пренебрегаем.  Тогда 

dQк + c2t2dL - h1dD = d(Locoto) . (в) 

Здесь в правой части - накопление теплоты в кубе, т.е. в рас­
сматриваемом контуре . В левой части для уменьшения числа 
переменных целесообраэны подстановки: dL = RdП , dD = (R + 
+ l )dП .  Тогда 

dQк + c2t2Rd П - h1(R + l )dП = d(Locoto) .  (г) 

Ниже последовательно изложен расчет периодической рек­
тификации для режимов х2 = coпst и R = const. 
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12 . 10.2. Ректификация при постоянном составе дистиллята 

С позиций потребителя дистиллята удобнее получать про­
дукт постоянного (стабильного) состава. Такой процесс можно 
осуществить несмотря на непрерывное уменьшение содержа­
ния Н КК в кубовой жидкости, если в ходе ректификации по­
степенно повышать флеrмовое число . 

Задачу технологического расчета сформулируем следующим 
образом: известны состав Хн и количество Lн исходной смеси, 
заданы составы получаемого дистиллята х2 и кубовой жидкости 
Хк, остающейся в конце процесса; требуется определить коли­
чества дистиллята и кубового остатка, а также выполнить теп­
ловой расчет процесса. 

Материальный расчет. Расчет рассматриваемого процесса 
использует формулы ( 1 2 .42) и ( 1 2 .42а) . Интегрирование выра­
жения (б) затруднений не вызывает, так как х2 = const. Для 
процесса в целом (от его начала П = О, 1-oXQ = Lнхн до конца 
П = Пк, 1-oXQ = Lкхк) имеем: 

О - х2Пк = Lкхк - Lнхн . 

Избавляясь от отрицательных величин и заменяя Пк по перво­
му из выражений ( 12 .42) , получаем связь Lк с Хк: 

откуда 
х2(Lн - LJ = Lнхн - Lкхк, (д) 

( 12 .43) 

последнее выражение наЙдено пугем подстановки в первое 
Пк = Lн - Lк по ( 12.42) . 

Если рассматривать процесс до некоторого промежуточного 
момента времени, когда концентрация Н КК в кубе равна XQ, а 
количества дистиллята и кубовой жидкости - П и Lo, то ана­
лоmчные преобразования приводят к связи текущих величин:  

П = Lн Хн - Хо ; Lo = Lн Х2 - Хн . ( 1 2 .43а) 
Х2 - Хо Х2 - Хо 

К формулам ( 12 .43) и ( 1 2 .4За) в случае х2 = co11st можно 
прийти и сразу, составляя материальные балансы для проме­
жугка времени от начального момента до конечного или теку­
щего. Эти соотношения , естественно, идентичны полученным 
в разд . 12 . 3 .2 для процесса постепенной дистилляции. 

Расчет необходимого числа тарелок в ректификационной 
колонне связан с определением минимального флегмового 
числа Rmin, теоретически обеспечивающего отбор дистиллята 
заданного состава х2 = t:oпst (при бесконечном числе тарелок) . 
Оно изменяется в ходе периодического процесса вслед за изме-
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Рис. 12.54. К установлению чисrrа теоретических тарелок в начале и в конце про­
цесса (а) и связи текущих знач�ний R и Х() дтrя процесса с х2 = const (б) 

нением состава кубовой жидкости. Для любого момента време­
ни от начала процесса текущее (мгновенное) значение Rmin 
можно определить по формуле ( 12 . 19) ,  заменив в ней концент­
рации фаз на тарелке пнтанил х1 и у1 

Р 

на текущие и равновес­
ные концентрации жидкости в кубе Хо и пара над ней ycf: 

R . = Х2 - у8 
пun (е) 

У8 - Хо 

Концентрация Хо непрерывно понижается в процессе пе­
риодической ректификации, поэтому величина предельного 
отрезка на оси ординат х2 /(Rmin + 1 )  тоже уменьшается, так 
что значение Rmin должно постепенно возрастать. Если в куб 
колонны загружается исходная жидкость состава Хю а после 
завершения процесса получается кубовый остаток состава Хю 
то минимальные флегмовые числа для начала и конца процесса 
выразятся соответственно (е) : 

(ж) 

ще yJ' и у.}' - равновесные коннентрации пара в кубе в начале и конце процесса. 

Рабочие значения флегмовых чисел для начала и конца про­
цесса Rн и Rк (их превышение над Rmin) дает технико­
экономический расчет; укажем, что коэффициенты избытка 
флегмы для начала и конца процесса в общем случае могут 
различаться . 

Из рис . 12 . 54, а видно, что в ходе процесса рабочая линия 
поворачивается около точки на диагонали х2 = У.!, переходя из 
начального крайнего положения (отвечающего Хо = Хн) в ко­
нечное (Хо = .xic); при этом она постепенно приближается к 
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диагонали соответственно постепенному возрастанию R и 
уменьшению отрезка x2 /<R + 1 ) .  

Располагая рабочими значениями Rн и Rк, строят рабочие 
линии для начала и кон ца процесса. Далее, зная начальный Хн 
и конечный Хк составы кубовой жидкости, графическим по­
строением определяют числа теоретических тарелок, необхо­
димые для разделения в начале и конце процесса (рис . 
12 . 54, а) . В последующих расчетах ориентируются на большее 
число необходимых тарелок n.r, соответствующее более трудно­
му разделению (в примере на рисунке - это крайнее положе­
ние рабочей линии, отвечающее концу процесса) . 

Связь текущих значений R и состава жидкости в кубе Хо 
устанавливают путем построения принятого числа теоретиче­
ских тарелок nr при каждом текущем положении рабочей ли­
нии, т.е . при известном текущем R (рис . 12 . 54, 6) .  Заметим: 
второе крайнее положение рабочей линии (а следовательно, и 
значение R) приходится устанавливать подбором - так, 'fl'Обы при 
числе теоретических тарелок nr в кубе получалась вторая крайняя 
концен1Рация НКК (в расс.ма1Риваемом примере - .хн). 

Тепловой расчет. Расчет периодической ректификации при 
х2 = const предусматривает интегрирование выражения (г) . Ин­
тегрируя от начала до конца процесса, получаем:  

П х  П х 
Qк + c2t2 f R dП - h2 f (R + 1) dП = Lкскtк - Lнснfн . 

о о 
Затраты теплоты в кубе за весь процесс находим из этого 

уравнения : 
П х  П х 

Qк = Lкскtк - Lнснf1 1 + h2 f R dП + h2Пк - c2t2 f R dП . 
о о 

После очевидных преобразований (с учетом 112 - c2t2 = r2 
скрытая теплота парообразования дистиллята, флегмы) имеем: 

ll x 
Qк = Lкскtк -- Lнснfн + h2Пк + r2 f R dП.  

о 
( 12 .44) 

Величину интеграла в ( 12 .44) можно по теореме о среднем 
записать как RсрПк, где Rcp - среднее за процесс (строже -
среднее по количеству дистиллята Пк) значение флегмового 
числа. Окончательно: 

( 12 .45) 

Интегрирование до nромежуточного момента времени, ко­
гда затраты теплоты в кипятильнике составляют Qк"Р, при-
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водит к формуле: 

Qкпр = Locolo - Lнсн!н + (r2R.;p' + h2)П ,  

п 
причем R �рП = J R dП .  

о 

( 1 2 .45а) 

Обращаем внимание на сходство выражения ( 12 .45) с полу­
ченным ранее ( 12 .25) для непрерывной ректификации. 

Величину среднего флегмового числа рассчитывают по его 
определению: 

1 П к 
R.;p = -

П 
J R dП .  

к о 
Связь текущих R и П,  необходимую для вычисления инте­

грала, устанавливают с помощью диаграммы у-х: проводят в 
ней произвольную рабочую линию при промежуточном (фик­
сируемом) значении R, строят принятое число теоретических 
тарелок и получают теJ...'}'Щую концентрацию Н КК в кубе Хо · 
Затем по первой из формул ( 12 .43а) рассчитывают текущее зна­
чение П. Эту операцию повторяют для полного диапазона из­
менения П от О до Пк и находят искомое значение интеграла. 

Количество теплоты, отводимой в конденсаторе за весь про­
цесс, рассчитывают по формуле, получаемой из теплового ба­
ланса конденсатора (приводим ее без вывода) : 

Qко�щ = Dr2 = (R.;p + l )Пкr2 . ( 12 .46) 

Расходы теплоносителей в кубе-кипятильнике и конденса­
торе определяют по тем же формулам ( 12 .26) и ( 12 .29), что и 
для непрерывного процесса. Разница лишь в том, что здесь это 
не потоки теплоносителей в единицу времени, а их количества 
за весь процесс . 

Поверхности теплообмена кипятильника и конденсатора на­
ходят по канве, изложенной в разд. 12 .3 .2 применительно к 
простой постепенной дистилляции.  При вычислении интеграла 
типа ( 12 . 1 2) для определения текущего значения Qкпр пользу­
ются формулой ( 1 2 .45а) . 

12. 10.3. Ректификация при постоянном флеrмовом числе 

Получение дистиллята постоянного состава в процессе пе­
риодической ректификации с непрерывным увеличением 
флегмового числа требует очень тонкого и сложного реrулиро­
вания работы кипятильника и конденсатора. Поэтому чаще 
периодическую ректификацию проводят с постоянным (на 
протяжении всего процесса) флегмовым числом R = const. В 
этом случае концентрация НКК в дистилляте постепенно 
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уменьшается соответственно непрерывному падению его со­
держания в кубовой жидкости . 

В процессе ректификации при R = const, согласно зависи­
мости ( 1 2 . 1 8 ) ,  tga = R /1 R + 1 ) = coпst; поэтому рабочая линия 
в ходе процесса, т.е .  по мере снижения концентрации Н КК в 
кубовой жидкости и д истилляте, перемещается вниз парал­
лельно самой себе . При этом число тарелок в колонне, есте­
ственно, не изменяется . 

Задачу технологического расчета сформулируем следующим 
образом: известны состав Хн и количество � исходной смеси и 
задан конечный состав J...-убовой жидкости хк; требуется опреде­
лить состав и количество дистиллята и провести тепловой рас­
чет процесса·. При этом для потребителя состав дистиллята 
должен быть приемлем, ориентировочное его значение - из­
вестно.  

Материальный расчет периодической ректификации в этом 
режиме проводится тоже с использованием формул ( 1 2 .42) и 
( 1 2 .42а) . Интеграл в правой части выражения (б) берется так 
же, как и в разд. 1 2 . 1 0 .2 .  Однако при интегрировании левой 
части выражения (б) необходимо учитывать, что х2 = х2(П) = 
= var. Воспользуемся теоремой о среднем: 

П к  
,i Х2 dП = Х2к Пк , 
1 )  

где черта над х2 означает усреднение концентрации Н КК в 
дистилляте по его количеству. Здесь подчеркивается, что в ходе 
процесса дистиллят изменяет свой состав; к концу процесса 
состав накопленного (но не отводимого в данный момент!) ди­
стиллята равен х2к . И значит, с этой средней концентрацией 

формально справедливы выражения типа (д), ( 12 .43) и ( 1 2 .43а) 
для процесса в целом.  

В свете поставленной технологической задачи наЙдем .Х2к . 

Из выражения типа ( 1 2 .42) следует: 

Lн Хн - Lк  Хк 
Х2" = Lн - Lк ( 1 2 .47) 

Это соотношение полностью совпадает с полученным в 
разд. 12 .3 .2 для постепенной дистилляции. Здесь, как и там, 
заданы либо конечный состав кубовой жидкости Хк (так приня­
то при постановке задаqи), либо количество кубового остатка 
Lк. Для расчета х2к необходимо найти зависимость между ве-

личинами Хк и Lк- Это можно сделать, установив связь мгно­
венного (текущего) состава дистиллята х2 с накопленным 
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(отобранным) с начала процесса текущим количеством дистил­
лята П или же с текущим (находящимся в кубе) количеством 
кубовой жидкости Lo. Искомую связь установим с помощью 
того же материального баланса (б) , раскрыв дифференциал 
произведения в правой части: 

о - Х1dП = XQdLo + LodXQ. (з) 

Заменяя в выражении (з) dП по (а) и разделяя переменные, 
находим: 

(х2 - XQ)dlo = =  LodXQ, и 
d Lo = 

dxo (и) 
Lo х2 - хо 

Выражение (и) проинтегрируем (меняя местами пределы, чтобы 
оперировать положиrельными величинами) от начала процесса, 
когда Lo = Lн, XQ = Хн, до конца процесса (Lo = Lк, XQ = Хх): 

( 12 .48) 

а также до промежуточного момента времени (Lo, XQ) : 

L хн dxo ln __..!!.. = f -�-

Lo хо х2 - хо 
( 1 2 .48а) 

Подчеркнем: в знаменателе под интегралом переменны по ходу 
процесса обе концентрации - х2 и XQ. 

Полученные соотношения призваны дать искомую связь Lк 
(или Пк) и Хк, Lo (или П) и XQ. Они сходны с выражениями 
( 12 .7) и ( 1 2 .7а) для процесса простой постепенной дистилля­
ции .  Разница в том, что текущие значения х2 = У2 и XQ, необхо­
димые для расчета текущих и конечных количеств фаз, не яв­
ляюгся здесь равновесными, поскольку разделены в про­
странстве тарелками (насадкой) ректификационной колонны. 

Расчет числа тарелок в режиме R = const отличается боль­
шей неопределенностью (можно сказать: большей свободой в 
варьировании переменных), нежели в режиме х2 = const. 

Для определения числа теоретических тарелок зададимся 
начальным содержанием НКК в дистилляте х2н; оно должно 
быть больше ориентировочно приемлемого .Х2к . При этом чем 

выше выбранное х2н. тем больше потребуется тарелок в колон­
не  и выше будет флеrмовое число R.  Зафиксировав в диаграм­
ме у-х на диагонали для начала процесса точку с абсциссой 
х2н. найдем по первому из выражений (ж) начальное значение 
Rrnin и далее - R. После этого проведем рабочую линию для 
начала процесса и построим теоретические тарелки - пусть их 
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О х к  х0 хо  х2к  х 2  хн х2 Х-2к х2н 1 
--

х 

Рис. 12. 55. К расчету периодическо й ректификаци и в режим е  R = coпst 

число nг (на рис . 1 2 . 55  nг = 4) . В ходе процесса рабочая линия 
перемещается параллельно самой себе при уменьшении теку­
щих концентраций Н КК в дистилляте х2 и в кубовой жидкости 
Хо· Для любого текущего значения х2 можно с тем же наклоном 
провести рабочую линию и ,  сохраняя nг, найти текущую вели­
чину Хо ,  а по ( 12 .48а) -- текущие количества кубового остатка 
Lo и дистиллята П = Li.i - L0. Заметим,  что для момента завер­
шения процесса положение рабочей линии придется отыскивать 
подбором,  останавливаясь на таком конечном Х2к, которое при 
принятом числе теоретических тарелок nг приведет к получению 

· заданной конечной концентрации Н КК в кубе Хк. 
Таким образом , иско мая связь Lo и Хо установлена, что по­

зволяет найти (графиче<.:ки или численными методами) значе­
н ия интеграла в правой части ( 1 2 .48) ,  рассчитать Lк и далее -
состав получаемого дистиллята по ( 1 2 .47) .  

Тепловой расчет для рассматриваемого режима также базиру­
ется на выражении (r) . Проинтегрируем его от начала до конца 
процесса: 
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Отсюда затраты тепла в кубе (кипятильнике) за весь процесс 
будуг равн ы 

П к  П к 
Qк = Lкскfк - Lнснfн + J h2 (R + l )dП - J С2 t2RdП . 

о о 
После объединения интегралов (с учетом h2 - c2t2 = r2) получаем:  

П к  
Qк = Lкскfк - Lнсн!н + J (Rr2 + h2 ) d П .  ( 1 2 .49) 

о 
Эту формулу полезно сошоставить с выражением ( 1 2 .25)  для непрерывного 

процесса, имея в виду, что роль Lнснfн там иrрает состаWIЯющая L1c1t1 , а роль 
L.:скtк - состаWIЯющая Locoto. 

Аналогичным образом получается формула для текущего ко­
личества затраченной в кубе теплоты : 

п 
Qкпр = Locoto - l,.1снfн + f (Rr2 + h2 ) dП . ( 1 2 .49а) 

о 
Стоящие под интегралом в ( 12 .49) теплофизические характе­

ристики пара, уходящего из колонны в конденсатор, т.е.  r2 и 
h2 ,  изменяются по мере отбора дистиллята. Эти свойства опре­
деляются текущим составом пара (дистиллята) У2 = х2 и,  строго 
говоря, зависят от тем пературы, т .е .  требуют использования 
диаграммы t-x, у. Связь х2 с количеством отобранного дистил­
лята П уже установлена - с помощью построения числа теоре­
тических тарелок nr и формулы ( 1 2 .48а) ;  поэтому вычисление 
интеграла принципиальных трудностей не вызывает, хотя и 
весьма трудоемко.  

Заметим, что при близких мольных теплотах парообразова­
ния компонентов и их смесей rл ::::: rв ::::: 12 ::::: const вычисление 
интеграла в ( 1 2 .49) упрощается : 

Тогда 

П к П к  f (Rr2 + h1 ) d П = J (Rr2 + r2 + c2t2 ) dП = 
о о 

П к = (R + l )r2Пк + f с2 t2dП .  
о 

П к  
Qк = Lкскtк - Li1cнlн + ( R  + l )r2Пк + f С2 !2dП . ( 1 2 .50) 

о 
Количество теплоты, отводимой в конденсаторе за весь про­

цесс, рассчитывается на основе теплового баланса конденсато­
ра за бесконечно малый промежуток времени :  

h2dD - c2!2dD - dQконд = О. 
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Отсюда, подставляя dD = (R + l )dП и интегрируя получен­
ное выражение от нача.1а процесса до его конца с учетом h2 -
- С2!2 = /"2 > Получим: 

либо 

П к 
Qконд = (R + 1 )  J r2 dП 

о 

Qконд = r2(R + l )Пк; 

последнее выражение относится к случаю r2 :::. const. 

( 1 2 .5 1 )  

( 1 2 . 5 1 а) 

12. 1 1 .  О расчете ректификации многокомпонентных смесей 

Процесс ректификации многокомпонентных смесей, как и 
бинарных, может проводиться периодически и непрерывно .  

Периодическая ректификация осуществляется в одной ректи­
фикационной колонне путем последовательного (во времени) 
получения в виде дистиллята сначала наиболее летучего ком­
понента смеси ,  а затем -- компонентов с более высокими тем­
пературами кипения . Компонент смеси с самой высокой тем­
пературой кипения остается в кубе колонны в виде кубового 
остатка. Разумеется, реально получают не отдельные компо­
ненты, а фракции (порции) с преимущественным их содержа­
нием. Управление таким периодическим процессом существенно 
сложнее, нежели непрерывным, когда параметры процесса не 
изменяются в ходе работы установки. 

Непрерывная ректификация многокомпонентных смесей 
осуществляется в установках, состоящих из ряда ректификаци­
онных колонн непрерывного действия, соединение которых в 
общую схему может быть различным. Каждая из колонн разде­
ляет поступающую в нее смесь на два продукта, один из кото­
рых - дистиллят, а второй - кубовый остаток. Поэтому при 
наличии хотя бы трех компонентов в исходной смеси их разде­
ление на три продукта в одной колонне невозможно . В этом 
случае нужны две колою1ы, причем их работа может быть орга­
низована в двух вариантах (рис . 1 2 . 56) .  

В варианте (а) смесь трех компонентов А, В,  С (компоненты 
указаны в порядке возрастания их температур кипения) разде­
ляется в первой колонне на дистиллят (компонент А требуемой 
чистоты) и кубовый остаток, содержащий преимущественно 
компоненты В и С (рис . 1 2 . 56 ,  а) . Эту бинарную смесь разде­
ляют во второй колонне на В (дистиллят) и С (кубовый оста­
ток) . Кипящая кубовая жидкость из первой колонны во вторую 
подается насосом. 

В варианте (6) дистиллятом первой колонны является кон ­
центрированная смесь двух компонентов (А+ В), а кубовый ос­
таток содержит преимущественно компонент С (рис. 1 2 .56,  6). 
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А +В + С  1 А + В + С  А + В  

4 4 

а б 

Рис. 12. 56. Схемы разделения 111ехкомпоне1Пной смеси : 
а - кубовый остаток - бинарная смесь, б - дистиллят - бинарная смесь; 
1, 2 - колонны, З - конденсатор, 4 - кипятильник, 5 - насос 

А 

2 

Бинарная смесь А+ В самотеком направляется во вторую ко­
лонну, где разделяется н а  А и В .  

Отсутствие насоса для перr.качивания кипящей жидкости (во избежание ка­
витации насос надо устанавливать ниже уровня жидкости в колонне) как будто 
бы делает вариант (б) более привлекательным, чем (а) . Однако (и это более 
важно) вариант (б) характеризуется повышенным расходом фтiеrмы (здесь это -
смесь А+В) по сравнению с (а), где расход флегмы определяется возвратом на 
орошение лишь одного компонеJПа А. Поэтому для варианта (б) характерны 
более высокие расходы теnпоносителей и увеличенные теnпообменные поверх­
ности кипятильника и конденсатора. Оценки показывают, что вариант (б) по 
энергетическим затратам становится равноценным (а), если конденсатор первой 
колонны по схеме (б) использ<'вать в качестве дефлегматора, т.е. конденсировать 
в нем только флегму, а дистит�ят направлять во вторую колонну в парообразном 
состоянии. Окончательно вопрос о преимуществе той или иной схемы разделе­
ния может бьпъ решен при сопоставлении их технико-экономических показа­
телей. 

Для непрерывного разделения четырехкомпонентной смеси 
(A+ B+C+ D) ректификационная установка должна состоять 
уже из трех колонн. Так, например, в первой колонне в виде 
дистиллята получают практически чистый компонент А, во 
второй (разделяющей кубовый остаток первой колонны 
В+С+ D) - компонент В необходимой чистоты. В третьей (в  
данном случае - последней) колонне получают два компонента 
С и D . Возможны и другие варианты (пример - на рис . 1 2 . 57) ,  
когда во второй колонне в виде дистиллята получают смесь 
В+С.  Ее разделяют в третьей колонне на компоненты В и С 
требуемой чистоты. 
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А в 

A + B + C + D  2 В+С 3 

B + C+D 

Рис. 12.57. Возможная cxe.\fa разделения четырехкомпонентной смеси: 
1 - 3 - колонны, 4 - насос 

Очевидно, если смесь содержит к компонентов, то для ее 
непрерывного разделения на отдельные компоненты приемле­
мой чистоты потребуется установка из к - 1 ректификацион­
ных колонн .  Число вариантов возможных схем соединения 
колонн с увеличением к быстро возрастает. Так, в случае четы­
рехкомпонентной смеси число вариантов схем равно 5 ,  для 
пятикомпонентной смеси - 14 ,  для шестикомпонентной - 42 
и т.д .  Выбор рациональной схемы компоновки колонн при 
разделении многокомпонентной смеси является сложной тех­
нологической задачей ;  к тому же некоторые схемы мoryr ока­
заться нереализуемыми из-за термодинамических ограничений 
(условий фазового равновесия) для реальных смесей, особенно 
в случаях с сильными отклонениями от закона Рауля. Методы 
выбора оптимальных схем разделения подробно изложены в 
специальной литературе" .  

12. 1 1 . 1. Разделение трехкомпонентных смесей 

Расчет второй колонны, где бинарнШl (практически) смесь 
разделяется на компоненты требуемой чистоты, не отличается 
от рассмотренного ранее.  Однако в первой колонне в ощути­
мых количествах присугствуют все три компонента - как в 
паровой, так и в жидкой фазах. Составы таких смесей (пусть -
в мольных долях) и фазовое равновесие удобно представлять в 
треугольной диаграмме (см .  рис . 1 2 . 1 1  и пояснения к нему в 
разд . 12 .2 .5 ) .  

Будем рассматривать непрерывную работу первой колонны по 
варианту, в котором в качестве дистиллята получают практиче-

• См. (9, 24, 26) ,  а также статьи авторов этих монографий. 
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Рис. 12.58. К определению составов 
дистиллята и кубового остатка при 
ректификации тройной смеси 

ски чистый ("целевой") низко­
кипящий компонент А (см. 
рис . 12 . 56 ,  а) . Точно известен 
только состав исходной трой­
ной смеси (точка Х1 на 
рис . 1 2 .58) .  Точка Хъ характе­
ризующая состав дистиллята, 
лежит вблизи вершины А тре­
уrольника (рис . 12 .58) .  Но в 
дистилляте задана лишь кон-

А 

центрация ХА2 целевого компонента А; концентрации осталь­
НЬIХ компонентов в дистилляте х82 и .хс2 малы (особенно по­
следняя) и точно не известны; поэтому положение точки Х2 
пока не определено.  

По правилу разделения смесей - исходной (Х1 ) на дистил­
лят (Х2) и кубовый остаток (Хо) - в соответствии с материаль­
ным балансом (правилом рычага) точка кубового остатка (Хо) 
должна лежать на прямой, проходящей через точки Х1 и Х2. 
Для фиксации точки Хо необходимо зафиксировать положение 
точки Х2 и задать концентрацию какого-либо одного компо­
нента в кубовой жидкости. Обычно это - содержание целевого 
компонента А в кубовом остатке хл0 • Тогда, продолжив прямую 

Х2Х1 до пересечения с горизонталью хл0 = const, получаем Хо . 

Заметим,  что положение точки Х0 изменяется в некотором 
весьма узком диапазоне в зависимости от принимаемого поло­
жения точки Х2 (см .  штриховые линии на рис . 12 . 58) .  

Расчет необходимого числа тарелок (сначала - теоретиче­
ских, далее - реальных) будем вести отдельно для укрепляю­
щей и отгонной частей колонны. С этой целью установим для 
каждой из колонн связь сопряженных (рабочих) составов контак­
тирующих фаз - жидкой Х (хл, хв, хе) и паровой У (ул, .Ув, Ус). 

Укрепляющая колонна 
Обозначим для произвольного сечения этой части колонны 

(рис . 1 2 . 59) L и D - мольные потоки жидкости и пара; кон­
центрации в верхнем се'lении колонны снабдим индексом "2" . 

Материальный баланс по потокам фаз для контура К1 (рис . 
12 . 59) 

+ D - L - П = O  
дает 

D - L = П = ideш. (а) 
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Рис. 12. 59. Схема потоков в рекrификационной колонне для разделения трех­
компонентных смесей 

Согласно (а) , разность потоков пара и жидкости по высоте 
укрепляющей части колонны остается неизменной, хотя сами 
потоки D и L в общем случае мoryr и изменяться от сечения к 
сечению. Далее в целях упрощения примем их постоянными по 
высоте укрепляющей колонны, полагая близкими мольные 
теплоты парообразован ия компонентов. 

Материальный баланс по потокам компонента А для того же 
контура 

+ DyA - Lхл - ПхА2 = о 
приводит к выводу о постоянстве (no высоте укрепляющей 
части колонны) разности потоков компонента А с паровой 
(Dул) и жидкой (Lхл) фазами: 

Dул - Lхл = ПхА2 = idem; (б) 
при этом сами потоки компонента А с каждой из фаз мoryr 
быть переменными по высоте . 

Поделим (б) на (а) : 
Dул - Lхл Пхл2 

D - L 
= ----Л- = хл2, 

т.е .  для любого сечения укрепляющей части колонны отноше­
ние характерных разностей равно одной и той же величине хю. 
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Рис. 12. 60. К расчету числа теоре­
тических тарелок в укреШIЯющей 
части колонны при разделении 
тройных смесей 

В поле треугольной диа­
граммы этой величине 
отвечает горизонтальная 
прямая ХА2 = const, парал­
лельная стороне ВС. 

Материальный баланс 
по потокам компонеита В 
для того же контура К1 

+ DУВ - L.хв - П.хв2 = О 

А 

указывает на постоянство (по высоте укрепляющей части ко­
лонны) разности потоков компонента В с паровой (DУВ) и 
жидкой (L.хв) фазами :  

DУВ - Lхв = П.хв2 = idem. (в) 

Поделим (в) на (а) : 

Dув - Lхв 
D - L  

П х82 
= -- = хв2. п 

Концентрация .ХВ2 также характеризует любое сечение 
укрепляющей колонны. В плоскости треугольной диаграммы 
этой величине отвечает прямая .ХВ2 = coнst, параллельная сто­
роне АС. 

Пересечение прямых ХА2 = const и .хв2 = const дает точку Хъ 
отвечающую составу дистиллята, причем она характерна для 
любого сечения укрепляющей части колонны. По аналогии с 
другими массообменными процессами (абсорбцией, ректифи­
кацией при расчете в энтальпийной диаграмме, экстракцией и 
др.)  эта точка получила название полюса. Полюс Х2 позволяет 
связать сопряжениые составы потоков пара и жидкости в про­
извольном сечении укрепляющей части колонны. 

Расчет числа теоретических тарелок в укрепляющей части 
колонны производим путем поочередного нахождения равно­
весных и сопряженных составов контактирующих фаз (рис . 
1 2 .60) . Расчет выполним для случая полной конденсации паров 
в конденсаторе ; тогда состав дистиллята (флегмы) Х2 совпадает 
с составом пара У2, по кидающего верхнюю тарелку и уходя­
щего из колонны (см . рис. 12 . 59) .  Жидкость, уходящая вниз с 
верхней теоретической тарелки, равиовесна с У2 .  Точка, харак­
теризующая се состав Ху' , лежит на соответствующей изотерме 
(нижний индекс "у" указывает на принадлежность к укрепляю­
щей части колонны). Эту точку находят на изотерме жидкости, 
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деля ее в том же соотношении, что и точка У2 делит однои­
менную изотерму пара, - для идеальных смесей (см . разд . 
1 2 .2 . 5) ,  либо по опытным данным или расчетным моделям -
для реальных смесей . П ар состава Уу' , сопряженного с Ху' ,  рас-

полагается на луче Х 2 Х у , деля его в соответствии с правилом 

рычага 1 1  рода (с опорой в точке Х2) : 

откуда 

--- ---

L· X2Xy = D· X2Yy , 

( 12 .52) 

С паром состава У у' равновесна жидкость состава Ху" . Точку 
Ху" находят на изотерме жидкости , соответствующей изотерме 
пара состава Уу' , таким же способом, как указано выше. Состав 
жидкости Х./ сопряжен с составом пара Уу". Точка Уу" лежит 
на луче Х2 Х� , ее положение находят по соотношению, анало­
гичному ( 1 2 . )2) :  

X2Y:j = X2Xy ·� · 
Снова находят состав жидкости - теперь это состав Ху"' , 

равновесный составу пара Уу" , и т.д .  Построение продолжают 
до тех пор , пока не достигнут уровня концентрации компонен­
та А в исходной смеси (хл1 ) .  Число теоретических тарелок в 
укрепляющей части колонны равно числу актов сепарации па­
ра и жидкости , т .е .  равновесных переходов (изотерм) .  

Линия Х2Ху'Ху"Ху"' характеризует ход изменения состава 
жидкости от тарелки к тарелке; она получила название траек­
тории ректификации. Направление траекторий ректификации 
зависит от особенностей фазового равновесия разделяемой 
смеси (расстояния между одноименными изотермами пара и 
жидкости) и отношения L/D. При постоянных по высоте ко­
лонны потоках D и L их отношение может быть выражено че­
рез флегмовое число R = L/П: 

D 
= 

П (R + 1) 
= 

R + 1 = 1 + _!_ . L П R  R R 
Тогда выражение ( 1 2 . 52) для любой j-й тарелки (точнее - j­

го сечения колонны) может быть записано так: 

Х yj _ 
Х2 Х� 

2 у - 1 + 1/R
. ( 1 2 . 52а) 

Из ( 12 . 52а) следует, • 1то при R � ао (что соответствует L = 
=D) отрезки Х2Х � равны отрезкам Х2 У� ,  и, следовательно , 
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точки Х? и У 1 совпадают; траектория ректификации получает­
ся наиболее короткой и круго нисходящей . Число теоретиче­
ских тарелок, необходимых для повышения концентрации 
компонента А от хл1 до ХА2, в этом случае минимально .  На-

оборот, чем меньше R, тем меньше отношение отрезков Х 2 У/ 
и Х2 Х ?  . В этих случаях меньше приращение концентрации 

компонента А на ка.ждой теоретической тарелке, их необходи­
мое число увеличивается ,  а траеКтории ректификации стано-

вятся длиннее. При определенном (минимальном") флегмовом 

числе Rmin точки Yjy располагаются так высоко на лучах Х2 х? , 
что прекращается движение составов х? вниз от Х2 к Х1 .  При 
R < Rmin даже бесконечное число теоретических тарелок в 
укрепляющей колонне не приведет к увеличению концентра­
ции компонента А от хл1 до ХА2. Очевидно, что рабочее флег­
мовое число должно быть больше Rmin, причем рабочее значе­
ние R определяется технико-экономическим расчетом - по 
минимальным суммарным затратам (см. разд. 12 .7 . 1 ) .  

Отгонная колонна 
Обозначим для произвольного сечения этой части колонны 

(см. рис .  1 2 . 59) L '  и D - мольные потоки жидкости и пара; 
концентрации компонентов в уходящем кубовом остатке снаб­
дим индексом "о" .  

Материальный баланс по потокам фаз для контура К2 (см .  
рис .  12 . 59) ,  проходящего через произвольное сечение отгонной 
части колонны, 

+ L ' - D - L0 = 0 
дает 

L ' - D = L0 = idem. (г) 

Согласно (г) , разность потоков пара и жидкости по высоте 
отгонной части колонны остается неизменной (сами потоки D 
и L '  в общем случае могуг изменяться от сечения к сечению) . 
Далее в целях упрощения примем их неизменными по высоте 
отгонной части колонны.  

Материальный баланс по потокам компонента А для того же 
контура 

• Некоторые методы расчета минимального флеrмового числа при ректифи­
кации многокомпонентных смесей приведены в (19) .  
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фиксирует неизменность (по высоте отгонной части колонны) 
разности потоков компонента А с жидкой (L хл) и паровой 
(Dул) фазами :  

L хл - Dул = LoXAo = idem; (д) 

при этом сами потоки компонента А с каждой из фаз не обяза­
тельно постоянны по высоте . 

Поделим (д) на (г) : 

т.е. для любого сечения отгонной части колонны отношение 
характерных разностей составляет одну и ту же величину Хло · В 
поле концентрационного треугольника этой величине отвечает 
горизонтальная прямая Хло = coпst, параллельная стороне ВС. 

Материальный баланс по потокам компонента В для того же 
контура К2 

+ L хв - DУВ - LоХВо = О 
приводит к неизменной (по высоте отгонной части колонны) 
разности потоков компонента В с жидкой (L Хв) и паровой 
(DУВ) фазами : 

L Хв - DУВ = LоХВо = idem. 

Поделим (е) на (г) :  

L'хв - Dув LаХво . 
-�--� = = ХВо = 1dem. L' - D L0 

(е) 

Концентрация ХВо также характерна для любого сечения отгон­
ной колонны.  В плоскости треугольной диаграммы ей отвечает 
прямая ХВо = const, параллельная стороне АС. 

Пересечение прямых хл0 = const и ХВо = const дает точку 
Х0, отвечающую составу кубового остатка и характерную для 
любого сечения отгонной части колонны. Как и в случае укреп­
ляющей части колонны .  эта точка получила название полюса . 
Полюс Х0 позволяет связать сопря:J1сенные составы потоков пара 
и жидкости в произвольном сечении отгонной части колонны .  

Расчет числа теоретических тарелок в отгонной части ко­
лонны ведем от точки Х0 снизу вверх путем поочередного на­
хождения равновесных и сопряженных составов контактирую­
щих фаз (рис .  12 . 6 1 ) .  

Кипящей кубовой жидкости (состав Х0) отвечает равновесный 
состав пара У0 ' ; его находят на соответствующей изотерме 
пара, причем нижний индекс "о" здесь указывает на принад­
лежность к отгонной части колон ны (подробнее об 
отыскании равновесных концентраций см.  расчет числа та-
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Рис. 12. 61. К расчету числа теоретических 
тарелок в отгонной части колонны при 
разделении тройных смесей 

А 

релок в укрепляющей части 
колонны).  Состав жидкости Х0' ,  
сопряженный с составом пара 
У0' , лежит на прямой, проходя­
щей через полюс Хо. Местопо­
ложение точки Хо' можно найти 
из материального баланса - по 
правилу рычаrа 11 рода (с опо­
рой в точке Хо) : 

в -----1------ с У� х� 

отсюда 
D 
L' 

( 12 .53)  

Таким образом, построена одна теоретическая тарелка: осу­
ществлен переход от Х0 к Х0' .  

Равновесный с Хо' состав пара У0" лежит в определенной 
(известной - см. выше) точке на соответствующей изотерме . 
Сопряженный с У 0" 

состав жидкости Хо" находим на прямой 
У0"Х0 по соотношению, аналогичному ( 12 . 53) :  

Х�Х0 = У;;Х0 · (D/L') 

- таким образом, построена вторая теоретическая тарелка. 
Для третьей теоретической ступени характерный переход от 

Х0" к Хо"' реализуется по той же канве. Построение продол­
жается до тех пор, пока не пересечем горизонталь хл1 (или по­
ка не достигнем ее, как показано на рис . 12 .6 1 ) .  Число теоре­
тических тарелок равно числу актов сепарации пара и жид­
кости, т.е. равновесных изотермических переходов; в рассмат-
риваемом примере на рис . 12 . 6 1  - это Х0 У� , Х� У;; и Х�У:,''. 
Третье разделение фаз дает точку Х0"' , лежащую на уровне Х1 ,  
значит, здесь трех теоретических тарелок в отгонной части ко­
лонны достаточно.  

Заметим, 'ПО приведенный выше метод расчета числа теоретических тарелок 
правомерен и для D, L, L '  = var. В этом случае при использовании зависимостей 
типа ( 1 2 .52) и ( 1 2 .53) надо в каждом сечении знать свои отношения L/D и D/L '. 
Они моrут бьrrь найдены с учетом тепловых балансов тарелок, проще - с по­
мощью заранее построенной энтальпийной дюн]Jаммы для тройных смесей. 
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Полная рек.тифик.ационная к.олонна 

Задача расчета числа теоретических тарелок в ректификаци­
онной колонне является пока недоопределенной, поскольку оста­
ется произвол в местоположении точки Х2 (обоснованно при­
нимается лишь концентрация ХА2),  а значит и Х0 (здесь задана 
лишь концентрация хд0) .  Необходим некий критерий,  исклю­
чающий отмеченную неопределенность и приводящий к одно­
значному решению при заданных Х1 и рабочих параметрах 
процесса (флегмовом числе R) . В качестве такого критерия 
выступает сходимость материального баланса для тарелки пи­
тания . 

Предлаrается следующий путь расчета полного числа теоре­
тических тарелок в колонне (рис. 12 . 62) :  

- задаемся некоторым составом дистиллята Х2 (на горизон­
тали ХА2) и находим Х0 (на горизонтали хл0) ; 

- строим теоретические тарелки для укрепляющей части 
колонны, получая составы жидкости и пара на тарелках вплоть 
до уровня хл1 (на рис . 1 2 .62 - это точка Ху"' на третьей сверху 
теоретической тарелке) ;  

- строим теоретичесЮfе тарелки для нижней части колонны 
от точки Хо до получения пара с концентрацией компонента в 
нем, превышающей хл1 (точка У0"' на рис . 12 .62); 

- проверяем материальные балансы для контура К1 на рис . 
1 2 .63 по любым двум компонентам: 

LXy"' + L1X1 = DY0"' + L0X0; (ж) 

- если условие (ж) не соблюдается, то необходимо задаться 
новым значением Х2 (при том же ХА2)-

Расчет числа теоретических тарелок повторяют до тех пор , 
пока с приемлемой погрешностью не выполнится условие (ж) . 

Заметим, чrо материальный баланс по потокам фаз Д11Я указанного контура 
при подаче кипящей исходной смеси очевиден: L + L1 = D + L,,. При подаче 
исходной смеси в другом состоянии придется скоррекrироватъ паровой и :жид­
костной потоки D и L + L1 = /, ' с  учетом параметра типа Е (см. разд. 12 .7 .5) . 

Число реальных тарелок определяется по числу теоретиче­
ских и по значениям средних КПД тарелок. 

Выше была рассмотрена проек.тная задача - определение 
необходимого числа тарелок, когда заданы составы исходной 
смеси (точно), дистиллята и кубового остатка (по целевому 
компоненту) . Значительно более трудоемким является решение 
задачи эк.сплуатации - определение составов дистиллята и ку­
бового остатка при известных составе исходной смеси и числе 
тарелок. Решение здесь отыскивается подбором .  Фактически 
его сводят к решению з<щачи проектирования, задаваясь соста­
вами дистиллята и кубового остатка и проверяя числа теорети-
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Х о Lo 
v� х�  

Рис. 12. 62. Расчет общего числа теоретических тарелок в колонне при ректифика­
ции трехкомпонеН111ы:х смесей 

Рис. 12. 63. Потоки и кон центрации в нижней части колонны (включая тарелку 
питания) при ректификаци и тр ехкомпонентных смесей 

ческих тарелок в укрепляющей и отгонной частях колонны на 
совпадение с заданными. При несовпадении задаются новыми 
составами дистиллята и кубового остатка и повторяют расчет -
вплоть до сходимости полученного и заданного числа тарелок. 

Особенности вычислительных операций ЭВМ мoryr продиктовать и другие 
пути решения проектных и экс плуатационной задач· . 

12. 1 1 .2. Разделение многокомпонентных смесей 

Материальный и тепловой расчеты рекrификационных ко­
лонн при разделении в них многокомпонентных смесей анало­
гичны рассмотренным ранее для бинарных смесей. Они бази­
руются на материальных (по потокам фаз и каждого из компо­
нентов) и тепловых балансах. 

Расчет необходимого числа тарелок в колонне (ее высоты) 
при разделении многокомпонентных смесей, подобно расчетам 
для бинарных и тройных смесей, может быrь выполнен пуrем 
поочередного нахождения равновесных и сопряженных концент­
раций. Однако графические представления с увеличением числа 
компонентов в смеси становяrся менее наглsщными. Так, фазовая 
диаграмма для четырехкомпонентной смеси изображается в пра­
вильном тетраэдре, а для смеси из пяти и более компонентов тре­
буюrся представления о многомерных пространствах . 

Строгие методы расчета рекrификации многокомпонентных 
смесей (например , "от тарелки к тарелке") отличались громозд-

• См" например, ( I4 J .  
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костью и большой трудоемкостью. Поэтому весьма широкqе 
распространение получили различные приближенные методы , 
основанные на упрощающих допущениях, но зато более нагляд­
ные и простые. Однако с разработкой модельных представлений о 
равновесии в многокомпонентных системах и с развитием вычис­
лительной техники·· зна•шмость приближенных методов утрачи­
вается, а строПIХ, наоборот, - восстанавливается. 

Рассмотрим основные положения метода "от тарелки к та­
релке" применительно к непрерывной реIСГификации к-компо­
нентной смеси - необязательно идеальной, но не образующей 
азеотропов и гетероазеотропов. Примем для простоты полную 
конденсацию пара в конденсаторе и подачу в колонну исход­
ной смеси при температуре кипения; постулируем также по­
стоянство мольных потоков по высоте каждой из частей ко­
лонны - укрепляющей и отгонной. Расчет будем базировать на 
теоретической тарелке. 

Состав исходной многокомпонентной смеси (А; В; . " 1; . . . ; 
К) известен полностью: Х1 (хл1 , хв1 , . . .  , х11 , . . . , хк1 ) , как и ее 
поток L1 (производительность) .  Требуемое качество отбирае­
мого дистиллята выражают назначением концентрации целевого 
компонента хА2, если дистиллят содержит компонент А высо­
кой чистоты , или суммы концентраций целевых компонентов 
(хА2 + хв2 + . . .  ) , если в дистилляте содержится несколько 
компонентов .  Концентрации остальных компонентов в дистил­
ляте не могут быть заданы произвольно : они зависят как от 
особенностей фазового равновесия разделяемой смеси, так и от 
режима реIСГификации (флегмового числа и т.п . ) .  Тем не менее 
состав дистиллята должен быть выбран полностью, а в кубовой 
жидкости принято содержание целевого компонента. Тогда из 
материального баланса (правило рычага - см. разд. 1 0 .2 .4) 
можно найти полный состав кубовой жидкости Х0 (хл0, ХВо, · · · : 

хк0). Заметим:  Хо можно определить и не задаваясь содержа­
нием целевого компонента в кубовом остатке, если известен 
его поток L0 (или поток дистиллята П).  

Для расчета числа теоретических тарелок необходимы рав­
новесные зависимости и связи сопряженных концентраций по 
каждому компоненту разделяемой смеси. 

Пусть рабочее давление процесса равно Р. Равновесные кон­
центрации в фазах для произвольного (i-го) компонента связа­
ны эмпирическим или модельным уравнением 

уР1 = f;(хл, . . .  ,XJ , . . . , хк), ( 1 2 . 54) 
причем эта функция зависит от температуры .  Для идеальных 
многокомпонентных смесей, подчиняющихся закону Рауля, за-

• См .  (8 ,  1 1 , 1 5 ,  27 и др. ] .  
• •  С м . ,  например ,  (9 ,  1 4 ,  2 0 ,  26 ] .  
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висимость равновесных концентраций ( 1 2 . 54) имеет вид: 

y PI = ki Xl . 
Константа фазового равновесия k; = РР/Р для i-ro компо­

нента при Р = const изменяется с уровнем концентрации компо­
нента, так как упругость паров чистого компонента РР есть функ­
ция температуры кипеню1 t, а последняя завискг от сосrава смеси. 
И только в случае t = const величина РР была бы постоянной, 
тогда и k; = coпst; подчеркнем: это не рабочая скгуация. 

Связи сопряженных концентраций жидкой и паровой фаз 
устанавливаются (как и в случае бинарных и тройных смесей) 
из материальных балансов - по потокам фаз и каждого компо­
нента. Найденные из этих балансов связи сопряженных концент­
раций (рабочие линии) различаются для укрепляющей и отгонной 
частей колонны, поскольку в них различны потоки фаз. 

Укрепляющая колонна 
Обозначим (рис .  12 .64) для произвольного сечения укреп­

ляющей части колонны :  L и D - жидкостной и паровой пото­
ки; ХА, хв, . . .  , .:q , . . .  , хк и УА, УВ, . . . , YI ,  . . . , ж - мольные 
концентрации компонентов А, В, . . . , 1, . . . , К в этих потоках 
соответственно. Концентрации компонентов в дистилляте (его 
мольный поток П) снабдим индексом "2" (например, ХА2). 

Материальные балансы по потокам компонентов для контура 
К1 запишутся : 

DyA - LxA - ПхА2 = О ; 
DУВ - Lхв - Пхв2 = О ; 

DYI - L.:q - П.:q2 = О ; 

Dж - Lхк. - ЛХК2 = О . 
Отсюда находим связи между сопряженными 
для каждого компонента смеси : 

L П 
УА = 

D ХА + D ХА2 ; 
L П 

У13 = D хв + D ХВ2 ; 

L П УК = - хк + - ХК2  · 
D D 

концентрациями 

( 1 2 . 55) 
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Ул ·Ув , ".у! , " . ук 

Хл 1 , хв 1  , . " х1 1 , " . хк 1  

Li 

У2 + - - -
у ·+ +х · - - -
Y "t +х "  
D L 

L ХА 2 • 
ХВ 2 •  

X J 2  • 

п ХК2 

хл ,х8 , " . х1 ," .хк 

Рис. 12. 64. Схема потоков в ректификационной колонне для разделения много­
компонентных смесей 

При постоянных по высоте колонны потоках L и D уравне­
ния ( 1 2 .55) описывают прямые линии.  Эти рабочие линии для 
всех компонентов имеют один и тот же угол наклона, опреде­
ляемый отношением L/D, но им отвечают разные точки на 
диагоналях и отрезки,  отсекаемые на осях ординат, - соответ­
ственно разным концентрациям компонентов в дистилляте . 

При изменяющихся по высоте колонны потоках L и D уравнения ( 12.55) вы­
ражают кривые рабочие линии. Связь между сопряженными конце�прациями в этом 
случае устанаwшвается с привлечением тепловых балансов типа (е) в разд. 12.8. 

Сугь метода "от тарелки к тарелке" продемонстрируем на 
примере постоянных по высоте колонны потоков L и D. Для 
каждого компонента строится диаграмма у-х; связь сопря­
женных кон центраций изображается в них прямыми рабочими 
линиями по ( 1 2 . 55) .  На рис . 1 2 .65  такие диаграммы представле­
ны для компонентов А, 1 и К. При полной конденсации выхо­
дящего из колонны пара его состав У2 (уА2, УВ2, ". , У12 ,  " . , 
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Рис. 12. 65. К расче'I)' числа теоретических тарелок в укрепляющей части колонны 
при разделении многокомпонентных смесей: 

а, б, е - диаграммы для компонентов А, 1 и К соответственно 

УК2) идентичен составу получаемого конденсата, флегмы, ди­
стиллята Х2 (хА2, .хв2, . . . , xr2, . . .  , ХК2); это соответствует точ­
кам пересечения рабочих линий с диаrоналями квадратов у-х. 
Разделяющий эффект колонны существенно зависит от флег­
мового числа R = L/П. Оптимальное значение R, как и в слу­
чае бинарных смесей, определяется здесь технико-эконо­
мическим расчетом на базе минимально\'<> флегмового числа 
Rmin· Для расчета последнего в литературе приводятся различ­
ные методики. 

Как и все рассмотренные ранее, метод "от тарелки к тарел­
ке" базируется на поочередном учете условий равновесия - по 

• См.,  например, ( 12, 19,  20) .  
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( 1 2 . 54) и связей сопряженных концентраций - согласно урав­
нениям ( 12 .55) .  Так, для верхней тарелки, с которой уходит пар 
состава Уъ надо найти равновесный с ним состав жидкости Х' , 
покидающей эту теоретическую тарелку. Но равновесные со­
ставы фаз зависят от температуры, а температура t ' на верхней 
тарелке априори не известна. 

Очевидно, что сумма концентраций всех компонентов смеси 
должна быть равна един ице : 

i=K 
I xi = 1 . (з) 

i=A 
Поэтому температура t '  должна быть подобрана таким образом, 
чтобы удовлетворялось условие (з) .  Пусть этой подобранной 
температуре на рис . 12 .65 отвечают концентрации отдельных 
компонентов хл' , . . . , XJ' ,  . . .  , хк' .  Теперь согласно связям 
( 12 .55) ,  т.е .  с помощью рабочих линий, можно найти полный 
состав сопряженной (встречающейся с жидкостью в этом сече­
нии) паровой фазы У (ул' , . . .  ,у( ,  . . .  , ж') .  

Далее рассмотрим вторую (сверху) теоретическую тарелку. 
По составу пара У, покидающего эту тарелку, находим равно­
весный состав Х" уходящей с нее жидкости, подбирая темпера­
туру t " на этой тарелке так, чтобы соблюдалось условие (з) . 
Затем по рабочим линиям ( 12 . 55) находим сопряженный с Х" 
состав пара У' . 

Построение теоретических тарелок продолжают до тех пор, 
пока концентрация целевого компонента (в данном случае -
А) не уменьшится до его концентрации в исходной смеси хл1 . 
Так получают число теоретических тарелок nrY в укрепляющей 
части колонны.  

Отгонная колонна 
Сохраним обозначения сопряженных концентраций компо­

нентов (см . рис . 1 2 .64) ; концентрациям компонентов в кубовой 
жидкости (ее мольный поток L0) присвоим индекс "о" (напри­
мер ,  хл0) ; D и L ' - потоки пара и жидкости (L ' = L + L0) в 
отгонной части колонны. 

Материальные балансы по потокам отдельных компонентов 
для контура К2 (см . рис . 1 2 .64) имеют вид: 

1098 

L 'хл - Dул - LоХло = О ;  

L Хв - D.УВ - LоХВо = О ; 

L 'XJ  - DYI - LoXIo = О ;  

L 'хк. - Dж - Lохк.о = О .  





В рассматриваемом случае постоянных L ' и D по высоте ко­
лонны - это прямые линии. Они пересекают, как и для бинар­
ных смесей , диагонали квадратов в точках Х;о · Вторые точки, 
необходимые для построения рабочих линий, удобно фиксиро­
вать на осях координат, задаваясь в ( 1 2 . 56) значениями Xf = О ,  
Xf = 1 ,  Yl = О или YJ = 1 либо используя известный (и  одинако­
вый для диаграмм у-х всех компонентов) наклон рабочей ли­
нии с тангенсом,  равным L'/D (рис . 1 2 .66).  

Теоретические тарелки для отгонной части колонны строят 
тоже путем поочередного использования условий равновесия 
( 1 2 . 54) и связей сопряженных концентраций ( 12 .56) .  

Рассмотрим сначала сечение отгонной части колонны под 
нижней тарелкой - в нем поток пара состава Ун' (уд' , Ув' , . . .  , YI' , 
. . . , Ук')ра&новесен с кубовой жидкостью состава Х0• Для опре­
деления Ун' надо подобрать такую температуру, чтобы при 
определении равновесных концентраций по ( 12 .54) соблюда­
лось очевидное условие' 

i=K 
L Yi = 1 . (и) 

i=A 
НаЙденному таким образом составу пара Ун' отвечает сопря­
женный с ним состав жидкости, стекающей с нижней тарелки, 
Хн' (хл' ,  .хв' , . . . , xi' , . . . , хк') .  Состав этот лежит на рабочих ли­
ниях; на рис . 1 2 .66 построение показано для компонентов А, 1 и 
К. Далее находят равноаесный состав уходящего с нижней та­
релки пара Ун", так подбирая температуру tн" , чтобы удовлетво­
рить условию (и) . Затем определяют сопряженный состав жид­
кости Хн", стекающей с вышележащей тарелки, и т.д. - до 
превышения концентрации целевого компонента в паре над 
его содержанием в исходной смеси . Так получают число теоре­
тических тарелок 1ir0 в отгонной части колонны. 

Далее оценивают результаты расчета для колонны в целом .  
Критерием сходимости расчета служит удовлетворение матери­
альных балансов по каждому компоненту на тарелке питания, 
как это было показано в разд . 1 2 . 1 1 . 1  - формула (ж) . При не­
соблюдении (с обусловленной погрешностью) балансов по 
каждому из компонентов расчет числа тарелок повторяют, 
приняв новый состав дистиллята Х2 (изменяя в нем концент­
рации любых компонентов, кроме целевого). 
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Глава 13 

ЖИДКОСТНАЯ ЭКСТРАКЦИЯ 

Жидкостная экстракция - это избирательное извлечение 
компонента (компонентов) из жидкой смеси с помощью жид­
кого растворителя. Жидкостная экстракция предусматривает 
две технологические операции: 

- контактирования исходной смеси с растворителем, в ходе 
которого осуществляется собственно массообменный процесс, 
т.е. переход (перенос) компонента (или группы компонентов) 
через границу раздела из одной фазы в другую; 

- отделения полученного раствора от оставшейся жидкой 
смеси. 

Таким образом, жидкостная экстракция предполагает не­
полную взаимную растворимость исходной смеси и раствори­
теля - в противном случае вторая операция неосуществима. 

Операция контактирования фаз обычно проводится путем 
распределения (дробления) одной фазы в виде капель в объеме 
другой. 

13. 1 .  ОБIЦАЯ ХАРАКТЕРИСТИКА ПРОЦЕССОВ 
ЖИДКОСТНОЙ ЭКСТРАКЦИИ 

Дискретную (капельную) фазу называют дисперсной (или 
дисперrируемой) фазой, а непрерывную - сплошной (или дис­
персионной) средой. В самом общем случае взаимодействующие 
фазы являются растворами, состоящими из растворителей и 
одного или нескольких растворенных в них веществ. Фазу, 
которая в процессе экстракции обедняется переходящим ком­
понентом, называют исходным раствором (до взаимодействия со 
второй фазой) и фазой рафината или маточника (после начала 
соприкосновения фаз) .  Растворитель в этой фазе именуют раз­
бавителем. Фазу, обогащающуюся переходящим компонентом, 
называют экстрагентом, или исходным растворителем (до кон­
тактирования) и экстрактом (после взаимодействия фаз). Для 
обозначения фаз в ходе процесса экстракции используют также 
термины:  фаза экстракта и фаза рафината. В простейшем слу­
чае исходный раствор и рафинат состоят из разбавителя и од­
ного переходящего компонента, экстрагент является чистым 
растворителем, а экстракт - его смесью с переходящим ком­
понентом. 
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Собственно процесс экстракции включает в себя две уnомя­
нугые стадии - смешения и разделения фаз . Однако полная 
технологическая схема экстракции предусматривает еще стадии 
вьщеления целевых компонентов из экстракта с возвращением 
экстрагента на экстракцию (иногда экстрагент частично или 
полностью подвергается регенерации - очистке от накапли­
вающихся примесей) , а также вьщеления экстрагента из рафи­
ната. При этом под регенерацией экстрагента в общем случае 
понимают все операции по его возвращению в процесс экс­
тракции. Чаще всего для вьщеления целевых компонентов из 
экстракта и регенерации экстрагента применяют ректифика­
цию или отгонку с водяным паром; иногда соответствующие 
компоненты вьщеляют пугем реэкстракции (обратной экстрак­
ции), кристаллизации и другими методами.  

Сопряженные процессы экстракции органическим экстрагентом целевоrо 
компонента из исходноrо водноrо раствора и последующей ero реэкстракции из 
органическоrо экстракта вторым (водным) экстрагентом применяют для двойной 
очистки продукта (например, в производстве капролактама) и для вьщеления и 
концентрирования ценных компонентов из разбавленных растворов (например, 
в mдрометаллурrии).  В последнем случае процесс массообмена обычно сопро­
вождается химическим взаимодействием переходящеrо компонента и реагентов, 
содержащихся в фазах экстракта и реэкстракта, т.е. имеют место не чисто физи­
ческие процессы экстракции, а так называемые процессы реактивной экстрак­
ции. 

Экстракция в системах жидкость-жидкость применяется 
для разделения смесей, трудно разделяемых или вообще не 
разделимых пугем ректификации или иными широкодоступ­
ными методами. Экстракция в отличие от ряда других процес­
сов разделения обычно проводится при невысокой (часто -
комнатной) рабочей температуре. Это обстоятельство играет 
решающую роль при работе с термолабильными веществами, 
чувствительными к повышенным температурам, например в 
фармацевтических производствах. 

Жидкостная экстракция обычно оказывается энергетически 
более выгодным процессом, чем ректификация, - особенно 
для вьщеления веществ из растворов с низкой концентрацией 
целевого компонента. Примером может служить получение 
уксусной кислоты из разбавленных растворов пугем экстрак­
ции ее этилацетатом с последующей ректификацией экстракта 
(это - один из первых промышленных процессов применения 
экстракции).  Экстракция выгоднее ректификации при разделе­
нии: 

- высококипящих смесей, ректификационное разделение 
которых без разложения возможно лишь в условиях глубокого 
вакуума; 

- смесей , состоящих из близкокипящих компонентов или 
обладающих малой относительной летучестью. 

1 1 04 



Экстракцией при соответствующем подборе экстраrента не­
редко удается разделить азеотропные смеси. Например, смесь 
вода-пиридин нельзя разделить ректификацией : она образует 
азеотроп с содержанием воды 75% (мол.) .  При добавлении к 
смеси бензола практически весь пиридин переходит в бензол , 
от которого он легко отделяется ректификацией. 

Выделение органических веществ экстракцией бьvю издавна известно хими­
кам. Позднее бьv1а открьrrа способность некоторых органических растворителей 
(простых эфиров) селективно изалекать из водных растворов различные неорга­
нические вещества. 

Процессы экстракции в крупных мacurraбax впервые начали использовать в 
нефrехимни для Извлечения ароматических соединений в процессах переработки 
нефrи, дизелъноrо топлива и смазочных масел. 

Мощный импульс дальнейшему развитию и практическому использованию 
процессов экстракции дала ядерная технология. 

В настоящее время жидкостная экстракция применяется в 
химической технологии, гидрометаллургии и аналитической 
химии для извлечения, разделения, концентрирования и 
очистки веществ. Экстракционные процессы используются в 
производствах органических продуктов, антибиотиков, пище­
вьхх продуктов, редкоземельных элементов, ряда редких, цвет­
ньхх и благородньхх металлов (примерно три четверти мирового 
производства меди получаюr методом реактивной экстракции 
из водньхх растворов), в технологии ядерного горючего, при 
очистке сточных вод. 

Жидкостная экстракция представляет собой перенос ве­
щества в системах жидкость-жидкость, т.е. охватывает процес­
сы массообмена между двумя взаимно нерастворимыми или же 
частично взаимно растворимыми жидкостями. По компонентно­
фазной (КФ) классификации (см. табл. 1 0 . 1 )  в случае полной 
взаимной нерастворимости жидкостей (экстраrента и разбави­
теля) эта технологическая операция обозначается кодом 3(2-
2) 1 ,  а при частичной взаимной растворимости - 3 (3-3)3 .  В 
первом случае происходит однонаправленный перенос вещества 
- из фазы рафината в фазу экстракта, во втором - разнона­
правленный (встречный) перенос экстрагируемого компонента и 
разбавителя из фазы рафината в фазу экстракта и экстраrента 
из фазы экстракта в фазу рафината. 

Разнонаправленный перенос компонентов имеет место и 
при экстракции двумя растворителями, когда исходная смесь 
разделяется путем распределения ее компонентов между двумя 
взаимно несмешивающимися экстраrентами, а также при проти­
воточной экстракции с флегмой, когда часть экстракта после уда­
ления из него экстраrенrа возвращается в процесс в виде флегмы. 
Оба этих процесса относятся к специфическим методам жидкост­
ной экстракции, используемым для достижения высоких степеней 
разделения"; в учебнике они не рассматриваюrся. 

• См.,  например, (2, 4, 5, 7-9) .  
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Наличие двух технологических ситуаций - практически 
полной взаимной нерастворимости разбавителя и экстрагента 
или частичной (ограниченной) взаимной растворимости разбави­
теля и экстрагента - предопределяет различие в подходах к 
описанию равновесия и к технологическим расчетам (при 
общности основных схем и аппаратурного оформления экс­
тракционных процессов) . 

13.2. ОСНОВНЫЕ КОНСТРУКЦИИ 
ЭКСТРАКЦИОННЫХ АППАРАТОВ 

Процесс экстракции, как отмечено выше, включает две 
основные стадии (операции) . На стадии смешения 
(контактирования) исходного раствора с экстрагентом проис­
ходит образование гетерогенной двухфазной смеси в форме 
эмульсии: одна жидкость в виде капель распределена в другой. 
На стадии расслоения гетерогенной смеси пуrем отстаивания и 
коалесценции капель производят отделение · (сепарацию) и 
раздельный отвод фаз рафината и экстракта. В зависимости от 
конкретной технологической задачи возможны различные ап­
паратурные варианты осуществления этих операций. 

Экстракционные аппараты* классифицируют по разным 
признакам. 

По принципу взаимодействия контактирующих фаз экстрак­
ционные аппараты можно разделить на два больших класса: 
работающие с непрерывным или со ступенчатым контактом фаз. 
В первом случае состав фаз изменяется непрерывно по пуrи 
контактирования фаз - по высоте (колонны) или диаметру 
(центробежные аппараты) экстрактора. Здесь имеется лишь 
одна граница раздела фаз - на выходе дисперсной фазы. Во 
втором случае составы фаз изменяются скачкообразно 
(прерывисто) при переходе из ступени в ступень. При этом на 
каждой ступени происходит смешение (эмульгирование) и раз­
деление (расслаивание) фаз, т.е. в каждой ступени имеется 
своя граница раздела фаз . 

В некоторых технолоrnческих процессах на rранице раздела фаз со временем 
накаwmваются примеси с образованием третьей фазы, которая периодически 
удаляется из аппарата. Очевидно, что для таких процессов желательно иметь 
минимальное количество rраниц раздела. 

По расположению аппарата экстракторы подразделяются на 
вертикальные, горизонтальные и другие (к последним можно 
отнести и центробежные) . Заметим, что вертикальные аппараты 
занимают малую площадь, но требуют высоких помещений. 

• Устройство и работа различных типов экстракторов описаны в 1 (2-8 ) и др. 
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Важнейшим признаком классификации экстракторов яв­
ляется отсутствие или наличие подвода энергии извне. 

В экстракторах, работающих без подвода механической энер­
гии извне, диспергирование одной из фаз ограничено, как пра­
вило, величиной внугренней потенциальной энергии, обуслов­
ленной разностью плотностей фаз . Иногда диспергирование 
производится также за счет кинетической энергии потока дис­
персной фазы с помощью специальных устройств (барботеры,  
форсунки), т.е . подвод энергии имеется только на входе. До­
стоинствами подобных экстракторов являются простота, низ­
кие капитальные и эксплуатационные затраты и высокая про­
изводительность. Но для таких аппаратов характерна неболь­
шая величина поверхности межфазного контакта и, как след­
ствие, невысокая эффективность массообмена. Они обычно 
применяются в тех случаях, когда для разделения (экстракции) 
не требуется особо развитой поверхности контакта. 

В экстракторах с подводом механической энерrни извне степень 
диспергирования и, следовательно, поверхность межфазного 
контакта сушественно повышаются за счет сравнительно не­
больших затрат механической энергии.  Эта энергия обычно 
сообщается смеси жидкостей или посредством вращающихся 
либо вибрирующих (колеблющихся) мешалок различных кон­
струкций, или наложением пульсаций (пульсационное переме­
шивание) , или же с помощью центробежных сил (центро­
бежные экстракторы) . В последнем варианте поле центробеж­
ных сил используется одновременно также для движения и 
(или) разделения фаз . 

Колонные экстракторы, в которых противоточное движение 
и сепарация фаз осуществляются под воздействием сил тя­
жести, часто называют гравитационными. 

Аппараты с подводом механической энергии извне назы­
вают интенсифицированными экстракторами. 

Удельный полезный расход энергии представляет собой об­
щие затраты энергии за вычетом потерь, связанных с движу­
щимися механическими элементами конструкции - на трение 
в приводе и сальниках, инерционные потери; он количествен­
но равен диссипации (рассеянию) энергии в единице массы 
сплошной среды (см . разд. 5 .4 ) .  Удельный полезный расход 
энергии во многом определяет рабочие характеристики процес­
са и является одним из основных параметров масштабирования 
экстракторов с внешним подводом энергии. 

13.2. 1 .  Экстракторы с непрерывным контактом фаз 
Эти аппараты называют также дифференциально-контакт­

ными экстракторами. Впервые они были применены в нефте­
химической промышленности в неинтенсифицированном вари-
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анте, т.е. в виде колонн без подвода внешней механической 
энергии. В колоннах тяжелая фаза вводится сверху, легкая 
снизу. 

Экстракционные колонны без подвода внешней энергии 
Простейшим типом экстракторов являются распьтительные 

колонны (рис . 1 3 . 1 ,  а) . 
В полую вертикальную цилиндрическую колонну 2, запОJD1енную сплошной 

фазой, с помощью дисперrnрующеrо УС'Jl>ойства 1 распределяется (здесь - сни­
зу) в виде капель дисперсная фаза. С дpyroro конца (здесь - сверху) в колонну 
вводится сплошная фаза. В качестве диспергаторов обычно используют сопла и 
перфорированные распределители. Противоточное двюкение фаз обеспечивается 
силой тяжести, т.е. различием плотностей фаз. Образовавшиеся в диспергаторе 
кawm проходят по колонне через сплошную фазу и коалесцируют в отстойной 
зоне З на поверхности раздела фаз 4; за пределами этой зоны находится сплош­
ной слой дисперсной (здесь - легкой) фазы. В зависимости от тоrо, какая фаза 
(тяжелая - ТФ или легкая - ЛФ) дисперrnруется, rраница (поверхность) разде­
ла фаз располагается в нюкней или верхней части колонны. Наряду с отстойной 
зоной, rде находится rраница раздела фаз, ЭКС'Jl>акдионная колонна обычно 
имеет таюке вторую сепарационную зону 5 (иноrда таюке называемую отстой­
ной) на выходе сплошной фазы - для предотвращения захвата ею капель дис­
персной фазы. 

В распылительной колонне поток дисперсной фазы двюкется преимуще­
ственно по центральной части поперечноrо сечения, что приводит к возникно­
вению rрадиекrа плотности эмульсии по сечению и, как следствие, к образова­
нию циркуляционноrо контура, охватывающеrо весь рабочий объем экстракrора. 
При этом С'Jl>уктура потока сплошной фазы приблюкается к ПOJDfoмy перемеши­
ванию (см. разд. 8 .2 .3  ) .  Поэтому эффеJсrИвность распылительных ЭКС'Jl>акrоров 
обычно не превышает 1 -2 теоретических ступеней. 

Усовершенствованные конструкции распылительных колонн снабжены попе­
речными переrородками, направляющими поток дисперсной фазы в чередую­
щейся последовательности - от одной стенки к другой или от центра к стенке и 
обратно. Б.лаrодаря устранению при этом циркуляции сплошной фазы и при­
блюкению течения фаз к противоточному эффеJсrИвность таких колонн повы­
шается, хотя полностью избежать поперечной неравномерности потока все же не 
удается . 

Снижение гидродинамических неоднородностей достигается таюке путем за­
полнения колонны насадкой. Насадочи•1е экстракторы по простоте КОНС'Jl>УКUИИ 
стоят вслед за распылительными. В рабочей зоне 2 ЭКС'Jl>актора (область колон­
ны мс.жду двумя концевыми сепарационными зонами) на опорных решетках 6 
располагаются слои насадки 7 (рис. 1 3 . 1 ,6) .  Материал насадки должен предпоч­
тительно смачиваться сплошной фазой; в противном случае вместо потока ка­
пе..'IЬ дисперсной фазы может возникнуть пленочное ее течение по насадке, и 
поверхность контакта фаз будет оrраничена геометрической поверхностью на­
садки. 

Размещение насадки в виде отдельных слоев 7 с безнасадо'lными промежут ­
ками 8 межцу ними способствует уменьшению поперечной неравномерности в 
потоке сплошной фазы за счет выравнивания в этих промежутках потоков и 
концентраций вещества по сечению колонны. Снюкение отрицательноrо влия­
ния продольноrо перемешивания наблюдается таюке при использовании эффек­
тивных КОНС'Jl>УКUИЙ диспергаторов (распьтителей) 1, создающих равномерное 
первоначальное распределение дисперсной фазы по сечению колонны. Для этой 
же цели в ЭКС'Jl>акторе размещают распределители 9 сплошной, а таюке перерас­
пределители дисперсной фаз. 
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Рис. 13. 1. Экстракционные колонны без подвода внешней энергии: 
а - расПЫJJительная JСолонна, 6 - насадочная колонна; 
1 - диспергатор, 2 - рабочан зона, 3, J - ко1Щевые отстоЙЮ!ки, 4 - поверхность 

(граница) раздела фаз, б - опорны� решетки, 7 - слои насадки, 8 - беэнасадочные проме­
жупси, 9 - распределитель сплошной фазы; 

1 - тяжелая фаза, II - легкая фаЗа 

Эффекrивность массообмена в насадочных экстракторах выше, чем в распы­
лительных, однако их удельная производительность ниже. 

Экстракторы с подводом внешней энергии 
Эту группу аппаратов разделяют на три основные подгруп­

пы - все они нашли применение в промышленности: 
- колонны с вращающимися мешалками; 
- пулъсационные колонны и колонны с вибрирующими 

перфорированными тарелками; 
- центробежные экстракторы. 
Общим для аппаратов данной группы является непрерыв­

ный (без промежуrочных зон расслаивания) противоточный 
контакт фаз и интенсификация массообмена путем подвода 
извне механической энерmи. Интенсификация массопереноса 
достигается в основном благодаря росту поверхности контакта 
фаз из-за уменьшения размера капель. 

Из различных вариаmов колонн с вращающимися элементами наибольшее 
распространение наIШIИ роторно-дисков.1е экстрахторw (РДЭ). В этом экстракrо­
ре (рис. 13 .2) внутри цилиндрическоrо корпуса 1 на равном расстоянии непо­
двюкно установлены кольцевые переrородки 2. По оси колонны проходит вер­
тикальный вал З с rоризонтальными дисками 4 - ротор аппарата. Диски ротора 
обычно располагаются в середине секций, образованных двумя соседними коль­
цами 2. К рабочей зоне экстракrора сверху и снизу примыкают отстойные 
(сепарационные) зоны, диаметр которых равен диаметру рабочей части (или 
больше ero). 
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Рис. JЗ. 2. Роторно-дисковый экстрактор (РДЭ): 
1 - корпус, 2 - кольцевые пeperopoдIOI, З - вал, 4 - диски, 5 - распределитель 

(барботер) дисперсной фазы 

Рис. 13.3. Пульсационные колонны: 
а - насадочная, б - сJПЧатая; 
1 - колонна, 2 - пульсатор; 
ЛФ - леrкая фаза, ТФ - тяжмая фаза 

Дисперсная фаза через распределитель (обычно кольцевой барботер 5) по­
дается с одноrо конца в рабочую зону колонны; с друтоrо конца поступает 
сплошная фаза. Дисперсная фаза, двиrаясь по колонне противоточно к сплош­
ной, дробится вращающимися дисками ротора на мелкие капли и, пройдя через 
всю рабочую зону, коалесцируt:Т на поверхности раздела фаз в соответствующей 
отстойной зоне. 

Роторно-дисковая колонна фактически предстааляет собой каскад нечетко 
разделенных контак:mых ступеней, через которые противотоком движутся пото­
ки рафината и экстракта в виде сплошной и дисперсной фаз. Интенсивное пе­
ремешивание дисками создает в каждой секции (ступени) режим, близкий к 
идеальному перемешиванию для сплошной фазы, так что аппарат может рас­
сматриваться как каскад ячеек полного перемешивания (или идеальных ступе­
ней), между которыми происходит циркуляционное обратное перемешивание 
(см . рециркуляционную модель продольноrо перемешивания - разд. 8.5) .  Ин­
тенсивность межсекционной циркуляции, вызванной работой вращающихся 
дисков, возрастает пропорционально доле свободноrо сечения секционирующих 
колец. Поэтому с уменьшением последней снижается и продольное перемеши­
вание; однако при этом, естественно, снижается и производительность экстрак­
тора. 

В промьШU1енности нашли применение как усовершенствованные конструк­
ции РДЭ (многороторные экстракторы, колонна с асимметрично располо­
женным ротором) ,  так и другие типы секционированных калонн, ра:�личающихся 
в основном устройством вращающихся элементов (открьпые турбинные мешал­
ки, лопастные капсулированные и др.) .  Эти колонны изrотавливают до 3 м диа­
метром; высота их достигает 20 м (с ростом высоты заметно усложняется кон­
струкция ротора) . 

В пул.с:ационной колонне - насадочной (рис. 1 3. 3,о) или с ситчатыми тарел­
ками (рис. 13 .3 ,6) на потоки жидкостей с помощью пневматического или порш­
невого пульсатора 2, находящеrося вне экстрактора, накладывается возвратно-
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поступательное движение, обеспечивающее тонкое дробление капель и интен­
сивный контакт фаз. 

В мировой практике применяются СИ1Чатые пульсационные колонны диа­
метром до 3 м и насадочные диаметром до 2 м. Отличительная особенность этих 
аппаратов - отсутствие движущихся внутренних деталей обусловливает специ­
фические области их применения: коrда требуется полная герметизация обору­
дования и недопустим контакт обслуживающего персонала с обрабатываемыми 
ЖJ1Дкостями (радиоактивные и ядовитые растворы) . К недостаткам пульсацион­
ных колонн можно оmести динамические наI])узки на днище и высокие энерго­
затраты. 

Наиболее проI])ессивным типом колонных экстракторов с внешним подво­
дом энергии на настоящий момент являются колонны с 11Ибрирую11U1ми nерфори­
ро118НН1dМИ тарелками. Они экономичнее пульсационных экстракторов по энерго­
затратам; в них в отличие от пульсационных аппаратов колебательное движение 
совершает пакет (или пакеты) перфорированных тарелок, а не столб жидкости. 
Если учесть, что в аппаратах промышленных размеров вес столба жидкости на 
порядок больше веса пакета тарелок, то станет очевидным, что инерционные 
наI])узки в вибрационном экстракторе значительно меньше, нежели в пульсаци­
онном. (Разработаны и применяются в промьШJЛенности более сложные кон­
струкции пульсационных и вибрационных колонн с пониженными 
(компенсируемыми) инерционными наI])узками.) 

Еще одно важное преимущество экстракторов с вибрирующими тарелками 
(по сравнению с остальными типами колонн с внешним подводом энергии) -
сочетание высокой производительности и массообменной эффективности. 

Производительность противоточных колонн лимитируется размером капель 
дисперсной фазы и свободным сечением секционирующих (поперечных) пере­
городок. При одинаковом размере капель производительность вибрационных 
экстракторов примерно вдвое превЬШiает производительность колонн типа РДЭ.  
Секционирующие кольца занимают примерно половину сечения РДЭ; отсюда 
можно сделать вывод, что колеблющиеся в вертикальном направлении перфори­
рованные тарелки в отличие от неподвижных не тормозят движение капель 
дисперсной фазы. 

При равной эффективности механического перемешивания (одинаковом 
подводе внешней энергии) эффективный коэффициент продольного перемеши­
вания в потоках фаз Е;,Ф практически одинаков в обоих типах колонн (РДЭ и 
виброэкстракторе) . Однако при оценке влияния продольного перемешивания на 
эффективность массообменноrо процесса следует оперировать не самим коэф­
фициентом ВэФ, а его оmошением к средней скорости потока соответствующей 
фазы. (Эти оmошения можно рассматривать упрощенно как диффузионные 
добавки на продольное перемешивание в фазах в эффективную высоту единицы 
переноса.) В соответствии с изложенным вьnuе степень продольного перемеши­
вания для вибрационного экстрактора примерно вдвое ниже, чем для колонны 
типа РДЭ того же диаметра. И менно поэтому наряду с высокой производитель­
ностью промышленные виброэкстракторы обладают также более высокой по 
сравнению с РДЭ массообменной эффективностью. 

На рис. 13 .4  изображен типичный колонный экстрактор с вибрирующими та­
релками. Цилиндрический корпус 1 представляет собой рабочую зону. Она 
соединена с верхним отстойником 2, имеющим распределитель 3 тяжелой фазы 
(кольцевой барботер) и перелив 5 для вывода скоалесцировавшей легкой диспер­
гируемой фазы. Нижняя часть экстрактора состоит из отстойника 6 со штуцером 
вывода тяжелой фазы 7 и распределителем легкой фазы 8. В рабочей зоне 1 
размещен пакет (в промышленных аппаратах - пакеты) перфорированных таре­
лок 9, жестко закрепленных на штанге 10, которая соединена посредством ша­
тунно-кривошипного механизма с приводом 4, обеспечивающим возвраmо­
поступательное (вверх-вниз) движение штанги с тарелками. Амплитуду колеба-
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Рис. 13. 4. Колонна с вибрирующими тарелками: 
1 - корпус, 2 - верХЮIЙ отсrоЙЮIК, З - распре­

делитель ТФ, 4 - привод с шатунно-кривошипным 
механизмом, 5 - перелив для вывода скоалесциро­
вавшей леrкой дисперсной фазы, 6 - НИЖЮ!Й отсrой­
нюс:, 7 - вывод ТФ, 8 - распределитель ЛФ, 9 -
перфорированные таретси, 10 - штанrа 

ний регулируют изменением эксцентриситета 
кривошипа, частоту - изменением числа его 
оборотов. 

Тарелки 9 могут иметь круглые (мелкие или 
крупные) либо прямоугольные отверстия. В 
последнем случае отверстия тарелок снабжены 
напрааляющими . лопатками. Они создают на­
клонные каналы, проходя через которые, рабо­
чие среды приобретают горизонтальную состав­
ляющую скорости движения. Возникающее при 
этом поперечное перемешивание снижает отри­
цательный эффект поперечной неравномерно­
сти, предотвращая уменьшение эффективности 
массообмена с ростом диаметра аппарата. По­
добные тарелки применяются и в пульсацион­
ных экстракторах. 

В отличие от ранее рассмотренных аппара­
тов эффективность массообмена в тарельчатых 
пульсационны:х экстракторах и в колоннах с 
вибрирующими тарелками с увеличением диа­
метра от 0,2-0,3 м до 1 ,5-2 м снижается не­
значительно. 

Центробежнwе экстрахторw (ЦЭ) представ­
ляют собой особую группу аппаратов, вклю-

6 чающую в себя ряд существенно различающихся 
конструкций: вертикальные и горизонтальные, 
напорные и безнапорные, многоступенчатые 
экстракторы и др. Подробно они описаны в 
специальной литературе". 

В этих экстракторах дробление дисперсной 
фазы, противоточное движение и сепарация фаз 
происходят под действием центробежных сил, 
возникающих при быстром вращении ротора. 

Простейnmй ЦЭ (рис. 13.5) предстаВТIЯет собой ухреплею1ый на валу 1 ротор 2, 
размещенный в неподвижном корпусе З и сосrоящий из пакега перфорированных 
ко�щентрически расположеЮfых ЦИЛИJЩров 4, зажатых боковыми стенками 5. Подача 
и вывод фаз производятся через имеющиеся в валу 1 каналы. Герметичность достиrа­
ется с помощью сальников 6. Тяжелая фаза подаеrся в центральную часть ротора, а 
леПWI - в периферийную. Под действием центробежной силы ЖJЩКОСТИ движутся 
противотоком, дисперmруясь при прохожцении через отверстия ци.лющров, коиrак­
тируя и ра:щеляясь в кольцевых ющалах межцу ними. Тяже.лая фаза отводится с пе­
риферии ротора, а леПWI - вбlmзи ero оси. Обе фазы уда/IЯЮТСЯ •1ерез ра:щельные 
отводные каналь1 вала. 

Достоинства ЦЭ - компактность и сочетание высоких производительности и 
интенсивности массообмена; они особенно эффективны для жидкостных систем 
с небольшой разностью плотностей фаз. ЦЭ отличаются малым временем пре-

• См., например, ( 10 ) .  
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Рис. 13. 5. Центробежный экстрактор:  
1 - вал ,  2 - ротор, З - неnодвюкный корnус, 4 - nерфорированные цилиндры , 5 -

боковые стенки цилиндров, 6 - сальники 

бьmания фаз в аппарате, что обуслоаливает успешное их применение при обра­
ботке несто й ких веществ, в частности в производстве антибиотико в. В то же 
время эти ап параты непр и год н ы ,  ко гда требуется дrштельное время контакта фаз 
(например ,  при экстракци и ,  лимитируемой недостаточно быстрой химической 
реакцией).  

В противоточ ной коло н н е  поверхностью ,  пер пенди кулярной движению по­
токов фаз, я вля ется ее по перечное сечение; в ЦЭ - это по верхность цилиндра .  
Расстояние, проходимое фазами,  в колон н е  определяется е е  высото й ,  а в Ц Э  -
его радиусо м .  П о это му производительность ЦЭ увеличивается с ростом ш и р и н ы  
ротора, а достигаемая степень 11залечения (разделения) - с ростом его диаметра. 

Если в процессе экстракции требуется большое число теоретических ступе­
ней разделения или большая поверхность межфазного контаr.rа, п р и меняют 
противоточный каскад центробежных экстракторов. 

К недостаткам ЦЭ следует отнести сравн ительно высокие капитальные и 
эксплуатационные затраты. 

13.2 .2 .  Экстракторы со ступенчатым контактом фаз 

Экстракторы со ступенчатым контактом фаз состоят из сек­
ций или соединенных в каскад (батарею) ступеней,  в каждой 
из которых происходит смешение и расслаивание фаз . По ан­
парату или каскаду ступеней в целом потоки фаз обычно дви­
жутся противоточно,  но в секциях или ступенях возможен так­
же их прямоток или 'Iаще - идеальное перемешивание. Ино­
гда экстракторы или система экстракторов работают по порци­
онной (перекрестной) схеме . 
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Все аппараты данного класса можно разделигъ на две rруппы: 
- секционированные колонны;  
- ступенчатые смесительно-отстойные экстракторы. 

Секционированные колонны 
Среди множества конструкций секционированных колонных 

экстракторов лишь некоторые нашли пракrическое применение. 

Простейший тип таких экстраJсrОров - С:И1Чатwе колонны, иначе - колонны 
с ситчатыми тарелками .  Они работают в смесительно-отстойном режиме: дис­
персная фаза, проходя через отверстия ситчатых таре.пак, дробится на струи и 
каrши; после контакrа в межтарельчатом пространстве со сrшошной фазой каrши 
коалесцируют с образованием сrшошноrо слоя у соседней тарелки, и далее про­
цесс повторяется . 

Толщина слоя скоалесцировавшейся дисперсной фазы (под или над тарел­
кой - в зависимости от rшотностей фаз) должна бьпъ достаточной, чтобы ее 
гидростатического давления хватало для преодоления сопротивления отверстий 
тарелки (при истечении из них дисперсной фазы) и межфазного поверхностного 
натяжения. 

Конструктивно ситчатый экстрактор (рис. 1 3 .6) в принципе сходен с абсорб­
ционными и ректификационными колоннами с ситчатыми тарелками. Отличие 
- в более коротких перето<1ньIХ устройствах (в виде карманов или труб) для 
транспорта сrшошной фазы (СФ) из секции в секцию. 

Ситчатые тарелки устанавливают на расстоянии 0,2-0,6 м. Свободное сече­
ние тарелок обычно составляет 40-60%, диаметр 
отверстий 2-6 мм. 

tлФ Ситчатые экстракторы наиболее эффективны 
среди аппаратов, работающих без подвода внешней 
энерrnи. Их достаточно высокая разделительная 
способность объясняется близостью к противоточ­
ному режиму движения фаз; они особенно зффек-

2 тивны для жидкостньIХ систем с небольшим меж­
фазным поверхностным натяжением. 

Недостаток ситчатьIХ экстраJсrОров - низкая 
интенсивность массопередачи, обусловленная ма-

3 лой поверхностью контакта фаз. Дело в том, что 
для систем жидкость-жидкость разность rшотностей 
фаз зна'ПIТеЛЬно ниже, чем ШIЯ систем rаз (пар)­
жидкость; за исюпочением систем с ЮIЗКИМ межфаз­
ным натяжеЮ1ем, она обычно недосгаточна ШIЯ тонко-

4 го дисперrnрования одной жидкосrn в другой. 

Рис. 13. 6. Ситчатый колонный экстрактор: 
1 - корпус , 2 - ситчатые тарелки, З - перетоки ТФ, 4 - дисперrатор 

Ступенчатые смесительно-отстойные экстракторы 

Смесительно-отстойные экстракторы (СОЭ) относятся к 
числу наиболее распространенных экстракционных аппаратов. 
Каждая ступень такого экстрактора состоит из смесителя и 
отстойника. При этом имеется больше возможностей для варь-
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Рис. / 3. 7. Насосно-отстойный ЭКС11>актор: 
1 - отстойиихи, 2- цеmробежные насосы 

ЛФ 

ирования конструктивных элементов, чем в ранее рассмотрен­
ных аппаратах. Поэтому число предложенных конструкций, в 
том числе и применяемых в промышленности, весьма велико. 
Разные СОЭ различаюrся конструкцией перемешивающих уст­
ройств (мешалки, насосы, инжеЮJ.ионные и пульсационные 
смесители); принципом работы отстойников (гравитационные 
и центробежные); формой корпуса (цилиндрические и прямо­
угольные - ящичные) ; размещением ступеней (горизонтальные 
и вертикальные); взаимным расположением смесителей и от­
стойников. 

Простейшим многоступенчатым экстрактором может служить каскад 
(рис. 1 3.7), состоящий из отстойников 1 и цеН11>обе:ж:ных насосов 2. В таком 
насосно-отстойном экстракторе все отстойники расположены на одном уровне, а 
смесителями и дисперrnрующими устройствами служат центробежные насосы. 
Ввиду полного перемешивания фаз объемная доля дисперсной фазы (задержка 
- удерживающая способность) в таком смесителе определяется сооnюшением 
потоков фаз. Несмотря на короткое время пребывания фаз в смесителе, в этом 
экстракторе мoryr бьпъ достигнуты высокие эффективности ступеней. Однако 
здесь иногда образуются очень тонкие, а значит. и плохо расслаивающиеся 
эмульсии, что приводит к уносу мелких капель с потоком сплошной фазы. 

Тонкое дробление дисперсной фазы - характерная особенность смеситель­
но-отстойных экстракторов. В самом деле, в колоннах без внешнего подвода 
энерrnи средний размер капель составляет примерно 3-6 мм, в колоннах с 
подводом энерrnи - порядка 1 мм, а в СОЭ средний размер капель - порядка 
О, 1 мм. Благодаря 1..толь тонкому дисперrnрованию и обусловленной им большой 
поверхности коmакта фаз, в каждой ступени достигается межфазное распределение 
концентраций переходящего компонеmа, близкое к равновесному. Поэrому в первом 
приближении каждую ступень экстракrора можно рассматривать как теоретическую 
ступень ра.:щеления. Реально КПД ступени здесь состааnяет 80-90%.  

Основную долю объема ступени СОЭ, как правило, занимает отстойник. 011  
и лимитирует производительность аппарата. 

Смесительная и отстойная камеры чаще всего размещаются в одном корпусе. 
В одном общем корпусе мoryr располагаться также и все ступени экстрактора. 

На рис. 1 3 . 8  показана схема горизонтального 11>ехступенчатого ящнчноrо экс-

111актора, ступени которого 2, 3, 5, размещенные в общем корпусе прямоутоль­
ного сечения, отделены друг от друга вертикальными перегородками 4. В смеси­
тельных камерах 6 ступеней фазы перемешиваются турбинными мешалками 1 и 
поступают в отстойные камеры 7. Из отстойных камер легкая (ЛФ) и тяжелая 
(ТФ) фазы вьmодятся соответственно сверху или снизу и за счет насосного эф­
фекта мешалок подаются в смесительные камеры предьщущей и последующей 
ступеней (или выводятся из каскада). Таким образом, исходный раствор и экс-
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Рис. 13. 8. Ящичный смесительно-отстойный 
экстракrор: 

1 - турбинные мешалки, 2, З, 5 - ступени 
эксrрахтора, 4 - вертикальные переrородки, 
разделяющие ступени, 6 - смесительные каме­
ры,  7 - отсrойные камеры 

тparem, один из которых явля.лся тяжелой 
фазой, а друrой - легкой, движутся через 
ступени противотоком, последовательно 
перемешиваясь и расслаиваясь. При этом 
режим движения в смесителях близок к 
идеальному перемешиванию, а в каждом 
отстойнике - к противотоку. 

Смесительно-отстойные экстракторы 
применяются для процессов, требующих 
большого числа теоретических ступеней (в 
некоторых mдрометаллургических процес­
сах число ступеней экстрактора доходит до 
с.отен). Они могут работать практически 

ТФ 

при любом соотношении потоков фаз и с желаемым (реrуJmруемым) временем 
пребывания их в ступенях, что играет большую роль в ряде процессов экстрак­
ции, сопряженной с химической реакцией. Для регулирования сооrnошения фаз 
иногда используют частичную рециркуляцию одной из них из отстойника в 
смеситель той же ступени. 

Достоинствами рассматриваемых аппаратов является также сохранение рабо­
чих концентраций в фазах при продолжительных остановках (значит, и быстрый 
выход на режим при возобновлении работы), простота и надежность масштаби­
рования. Последнее обусловлено тем, что, как уже отмечалось, в смесительной 
камере происходит практически идеальное перемешивание потоков фаз. Услови­
ем одинаково1'0 rидродинамическоrо режима и одинаковоrо р3змера капель в 
смесителях разного масштаба является постоянство удельного полезноrо расхода 
внешней энергии.  

Недостатки СОЭ в значительной степени связаны с проблемами расслаива­
ния эмульсий в отстойных камерах. За иmенсивный массообмен, достигаемый 
тонким диспергированием одной из фаз, приходится расплачиваться значитель­
ными размерами отстойников и уносом мелких капель. Большое число поверх­
ностей раздела фаз также усложняет эксплуатацию экстрактора (образование 
третьей фазы - см. разд. 1 3 . 1 ) .  В целом, как правило, капитальные и эксплуата­
ционные расходы для этих экстракционных аппаратов выше, чем для колонн с 
внешним подводом энергии. 

Выбор типа экстрактора обусловлен весьма многочисленными факторами.  
Обычно если требуемое число теоретических ступеней разделения не превышает 
10 ,  чаще всеrо применяют колонные экстракторы, при большем числе ступе­
ней - преимущестl!енно СОЭ. Заметим :  такая практика, обусловленная сло­
жившимися традициями, не всегда согласуется с технико-экономическими сооб­
ражениями. 

13 .2.З. О выводе фаз из экстрактора 

Вывод легкой фазы Л из верхней отстойной зоны колонного 
экстрактора или верхней части отстойной камеры СОЭ не вы­
зывает затруднений : расположенный здесь горизонтальный 
патрубок (штуцер-перелив) защищает аппарат от переполне­
ния,  избыток жидкости сливается через патрубок. Однако вы-
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Рис. 13.9. Флорентийский сосуд: 
а - с переrородкой, б - с сифоном; 

б 

1 - сосуд, 2 - 11ереrородка, J - поверхносrь раэдма фаз, 4 - выравнивающая линия, 5 
- сифон; 

1 - исходная reтeporeIOfaя смесь, 1/ - леrкая фаза, 11/ - тяжелая фаза 

вод тяжелой фазы Т из нижней части экстрактора требует спе­
циальной регулировки; в противном случае через нижний пат­
рубок может вылиться из аппарата вся жидкость - легкая и 
тяжелая. 

Наиболее простым устройством, обеспечивающим раздельный вывод фаз, 
предотвращая попадание Л в линию тяжелой жидкости (кстати, и Т - в линию 
легкой жидкости). и поддержи1Jающим на определенном уровне rраницу раздела 
фаз, является флорентийский сосуд. Его исполнение в двух вариантах показано на 
рис. 1 3 .9,а и 1 3 .9,б. Исходная гетерогенная смесь /, состоящая из фаз Л 
(плотностью Рл) и Т (плотностью Pr) в некотором сооrnошении, подается в сосуд 
1, снабженный перегородкой 2 или сифоном 5. В сосуде при расслаивании 
устанаRЛИвается rраница 3 между легкой и тяжелой фазами. Легкая фаза Л вы­
водится (поток //) с верхнего уровня; тяжелая фаза Т выводится (поток lll) с 
уровня, обеспечивающего гидростатическое равновесие фаз (но не с самого 
нижнего уровня сосуда) . Этот уровень под11е:жит расчету. 

Принцип работы флорентийского сосуда заключается в уравновешивании 
столбов жидкостей, вьmодимых потоками ll и J//. Если в исходной смеси / 
возрастает доля, например, тяжелой фазы Т, то при этом увеличивается давление 
столба жидкостей Л и Т в левой части сосуда, находящегося в гидростатическом 
равновесии со столбом тяжелой жидкости Т в правой ero части (или в сифоне) . 
Тогда при фиксированном положении точки вывода фазы Т должна по условию 
гидростатического равновесия понизиться суммарная высота столбов жидкостей 
в левой части сосуда; поэтому rраница раздела фаз 3 переместится вниз, а из 
патрубка вывода легкой жидкости фаза Л уходить не будет. К противоположно­
му результату (прекращению вывода фазы Т из точки вывода тяжелой жидкости 
и перемещению rраницы раздела фаз 3 вверх) приводкr возрастание в исходной 
смеси / доли легкой фазы. 

Заметим: в сосуде с сифоном на последнем предусмотрен вертикальный пат­
рубок, чтобы при избьrrке в исходной смеси легкой жидкости струя в сифоне 
могла быть разорвана; тогда поток JII прекратится . 

Флорентийские сосуды часто работают под атмосферным давлением, так что 
давления в точках вывода легкой и тяжелой фаз выравнены. Если рабочее давле­
ние отличается от атмосферного, то сосуд закрыг, а выравнивание давлений в 
случае сосуда с сифоном дости гается с помощью специальной линии (позиция 4 
на рис. 1 3 .9 ,б).  
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Расчет флорентийского сосуда будем вести на примере сосуда с сифоном .  
Поставим задачу следующим образом: заданы точка вывода легкой жидкости 
(высота hл + hr) и положение границы раздела фаз (hл и hr в отдельности); тре­
буется рассчитать высоту сифона h, т.е. уровень (точку) вывода тяжелой жид­
кости . 

В ходе анализа пренебрегаем гидравлическими сопротивлениями движению 
жидкостей (небольшие протяженности каналов, невысокие скорости) .  Тогда 
можно базироваться на соотношениях гидростатики, конкретно - на законе 
сообщающихся сосудов (выражение (з) в разд. 2 . 1 .2 для уравновешенных давле­
ний в разных сосудах). Применительно к обозначениям на рис. 1 3 .9 ,б для са­
мого н ижнего сечения сосуда справедливо: 

где g - ускорение силы тяжести .  

Отсюда искомая высота сифона: 

h = 
Р л hл + Ртhт 

Рт 

(а) 

(б) 

Возможны и иные постановки задачи . Например ,  при заданных точках вы­
вода фаз (известны hл + hr н h) может потребоваться установить по.1ожение 
границы раздела, т.е. найти hл и h,. Тогда равенство (а) надо будет решать отно­
сительно hл или hт, имея в виду, что сумма этих высот задана. 

13.3.  ОСНОВНЫЕ СХЕМЫ ЭКСТРАКЦИИ 

В зависимости от технологического процесса, где использу­
ется экстращия, возможны различные способы ее осуществле­
ния .  Наиболее простой является схема однократной экстракции 
(рис . 1 3 . 10 ,а) .  Процесс экстракции здесь может проводиться 
как периодически, так и непрерывно. Исходный раствор, состоя­
щий из разбавителя Р и переходящего компонента В, смеши­
вается с экстрагентом Э в смесителе 1, а затем смесь разде­
ляется на два слоя в отстойнике 2. При периодическом процес­
се обе операции могут проводиться в одном аппарате - тогда 
они разделены во времени.  В случае непрерывного процесса 
операции смешения и расслаивания проводятся в разных аппа­
ратах (например, в насосно-отстойном экстракrоре) или в раз­
ных зонах одного аппарата (СОЭ), т.е. они разделены в про­
странстве . 

На рис. 1 3 . 1 0 ,б  схема однократной экстракции представлена 
в стилизованном виде, удобном для технологического анализа. 

Однократная (или одноступенчатая) экстракция применяет­
ся на пракrике лишь в тех случаях, когда коэффициент распре­
деления (отношение равновесных концентраций в фазах) в 
пользу экстрагента очень высок или когда допустимы невысо­
кие концентрации извлекаемого вещества в экстракrе. Пример : 
экстракция применяется для очистки продукrа, причем экс­
трагент не регенерируется, а используется в другом процессе . 
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Рис. 13. 10. Однокраrnая экстракция: 
а - схема процесса, б - расчеrnая 

схема; 
1 - смесиrель, 2 - отсrойник 

Эффективность процесса 
повышается , если он по­
строен по схеме порционной 
экстракции (рис . 1 3 . 1 1 ) .  Ее 
еще не совсем строго назы­
вают перекрестной экстрак­

а 

цией или многоступенчатой экстракцией при перекрестном то­
ке. Схема включает ряд последовательно-параллельных опера­
ций смешения и сепарации фаз . Процесс проводится в каскаде 
ступеней, через которые последовательно перемещается, на­
пример, исходный раствор . Общее количество (или поток) све­
жего экстрагента Э в этом случае паршzлельно распределяется 
межлу ступенями - в каждую ступень подается определенная 
порция свежего экстрагента. Соответственно из каждой ступе­
ни выводятся свои экстракт и рафинат. При этом для всех сту­
пеней, начиная со второй, исходным раствором является ра­
финат с предыдущей ступени.  Количество экстрагента, пода­
ваемое в каждую ступень, может быть одинаковым (Э 1 = Э2 = 
= . . . = Эп) либо различным (Э1 * Э2 *- . . . *- Эп). 

Концентрация переходящего компонента В в экстрактах, ес­
тественно, понижается от первой ступени к последней, по­
скольку в этом направлении понижается его концентрация в 
растворах, подаваемых на очередную (последующую) ступень 
экстракции. 

Рассмотренная схема при большом числе ступеней позволя­
ет из исходного раствора получить весьма чистый разбавитель ;  
она применяется, когда необходимо получать достаточно чис­
тый разбавитель с помощью дешевого экстрагента, не требую­
щего регенерации . 

Возможна также обращенная схема порционной экстракции, 
когда исходный раствор параллельно распределяется межлу 
ступенями,  через которые последовательно перемещается экст-

э 

1 

1 1 
1 1  
1 1 
1 1 
1 1 
1 1 

R1 : : .---
Рис. 13. 1 1. Схема порционной экстракции:  

1 - смеситсnи, 2 - отстойникн 
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Рис. / 3. 12. Схема непрерывной противоточной экстракци и: 
а - в каскаде СОЭ, б - в колонне; 
1 - смескrелн, 2 - отсrойникн 

раrент. При такой схеме достигается максимальная концентра­
ция извлекаемого компонента в экстракте. 

Периодические процессы однократной и порционной экс­
тракции часто применяются в малотоннажных производствах. 
Они используются также в лабораторной практике, rде прово­
дятся обычно в делительных воронках. 

Наибольшей эффективностью в аспекте полноты разделения 
обладает схема противоточной экстракции, показанная на 
рис. 1 3 . 12 .  По этой схеме процесс в подавляющем большинстве 
случаев организуют в непрерывном варианте. Процесс противо­
точной экстракции может проводиться : 

- со стуленчато-противоточным контактом фаз, т.е. в кас-
каде ступеней смесительно-отстойноrо экстрактора 
(рис . 1 3 . 12 ,а) ;  

- с непрерывным контактом фаз , т.е. в противоточной ко­
лонне (рис . 1 3 . 12 ,6) или центробежном экстракторе. 

Исходный раствор и экстрагент вводятся с противополож­
нь�х концов установки - в первую и последнюю ступени кас­
када СОЭ, в верхнюю и нижнюю части колонны, в централь­
ную и периферийную зоны ЦЭ - и движугся противотоком 
друг к другу. Экстракт и рафинат выводятся с противополож­
ных концов установки. 

Как было показано в разд . 1 0 . 8 ,  в противоточном процессе 
максимально используется движущая сила массообмена, так 
что данная схема экстракции является наиболее эффективной 
(экономичной) и потому чаще других применяется в много­
тоннажной промышленности. В таком процессе наиболее 
обедненная переходящим (экстрагируемым) компонентом фаза 
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рафината на выходе из установки встречается со свежим экс­
трагентом ,  а наиболее богатая этим компонентом фаза экс­
тракта на выходе контактирует с концентрированным исход­
ным раствором. Благодаря этому достигаются: 

- наиболее высокая средняя движущая сила процесса; 
- максимальная степень разделения при заданном расходе 

экстрагента; 
- наименьший расход экстрагента при заданной степени 

разделения. 

13.4.  ВЫБОР ЭКСТРАГЕНТА И ПОДХОДЫ 
К АНАЛИЗУ ЭКСТРАКЦИОННЫХ ПРОЦЕССОВ 

Успех процесса экстракции в значительной степени опреде­
ляется подбором экстрагента: от него зависит не только эко­
номичность процесса, но и методика его расчета. Оптималь­
ным является экстрагент, обеспечивающий минимум капиталь­
ных и эксплуатационных затрат на обеих технологических ста­
диях процесса экстракции - собственно экстракции и регене­
рации экстрагента. 

Основные требования к экстрагенту: 
- минимальная взаимная растворимость (в идеале - полная 

нерастворимость) с разбавителем; 
- высокая селективность (избирательность), т.е . способ­

ность извлекать из смеси преимушественно целевой компо-
нент; 

высокий коэффициент распределения (в пользу экс­
трагента) и большая емкость (растворимость в экстрагенте пе­
реходящего компонента) . 

Эти показатели влияют на работу обеих стадий; они опреде­
ляют качество разделения, потоки фаз, затраты на регенерацию 
экстрагента и другие показатели процесса. Однако наряду с 
отмеченными надо учитывать и целый ряд других требований: 
достаточно большая разность плотностей фаз (влияет на про­
изводительность экстрактора); доступность, дешевизна и лег­
кость регенерации экстрагента, его нетоксичность и взрыво­
безопасность, малое коррозионное воздействие на аппаратуру и 
некоторые другие свойства, определяемые конкретным произ­
водством .  Ясно, что в реальных технологических ситуациях не 
все требования могут быть удовлетворены.  

В зависимости от выполнения первого основного требова­
ния при расчете различных технологических вариантов экс­
тракции различают два случая: 

- полная взаимная нерастворимость экстрагента (Э) и раз­
бавителя (Р) ; 

- частичная взаимная растворимость Э и Р. 

1 12 1  



Далее эти случаи будут рассмотрены последовательно. В пер­
вом из них расчет экстракции ведется по схеме, подробно изло­
женной в гл . 10 для массообменных процессов класса 3(2-2) 1 ; во 
втором - экстракция должна рассматриваться как процесс класса 
3(3-3)3 . В первом случае нередко представляется возможным ли­
нейное описание и как следствие - аналитический расчет про­
цесса массообмена; во втором - таких ситуаций прак:гически не 
бывает, так 'П'О расчет приходится вести графоаналитически. При 
технолоЛfЧеских расчетах решаются обе задачи: эксплуатации и 
проек:гирования (см.  разд . 10 .8 ,  10 .9) .  

Особенности концентрационного равновесия в фазах рафи­
ната и экстрак:rа в значительной степени определяют аппара­
турное и технологическое решение конкретного процесса раз­
деления: конструщию и размеры аппаратов, выбор экстрагента 
и соотношение потоков фаз, схему - метод проведения про­
цессов экстракции и регенерации экстрагента. 

Сущность равновесного состояния для массообменных про­
цессов и общие положения, касающиеся описания фазового 
равновесия и его влиян ия на массообмен , сформулированы в 
разд . 1 0 . 1 .2 и 1 0 . 3 .  

Поскольку влиянием давления на равновесие в системах 
жидкость-жидкость можно пренебречь (жидкости несжи­
маемы), то диаграммы фазового равновесия изображаюгся в 
виде изотерм экстракции .  Формы этих изотерм и способы их 
графического отображения различны для первого и второго 
случаев, но  в обоих случаях рабочая область экстракции распо­
лагается под изотермой экстракции (линией равновесия) .  

1 3 . 5 .  РАСЧЕТ ПРОЦЕССОВ ЭКСТРАКЦИИ 

13.5 . 1 .  Экстракция п р и  полной взаимной нерастворимости 
экстрагента и разбавителя 

При полной взаимной нерастворимости Р и Э потоЮf (или 
количества в случае периодического процесса) экстрагента и 
разбавителя не изменяются в ходе процесса - они постоянны 
вдоль поверхности массопередачи (вдоль аппарата) . Это делает 
возможным линейную запись балансов с использованием отно­
сительных концентраций .  Допуская независимость коэффици­
ентов массоотдачи и массопередачи от концентраций и посто­
янство удельной поверхности контак:га фаз (или оперируя их 
усредненными значениями),  получаем возможность линейного 
описания и кинетической составляющей массопереноса. А если 
и линию равновесия можно представить в виде прямой, то весь 
процесс массопереноса описывается линейными соотноше­
ниями, и расчетные зависимости получаюгся в аналитической 
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форме. TaIOle соотношения и расчетные зависимости, а также 
графоаналитичесЮlе методы расчета в случае кривой линии 
равновесия для процессов класса 3 (2-2) 1 применительно к раз­
личным структурно-конфигурационным комплексам (техноло­
rичесЮ1м вариантам реализации) подробно обсуждены в гл .  10 .  

Ниже результаты и выводы гл . 10  используются для анализа 
процессов жидкостной экстракции. Приняты следующие обо­
значения потоков и концентраций: 

L и L - массовые количество и поток фазы рафината в рас­
чете на инерт - чистый разбавитель; 

D и D - массовые количество и поток фазы экстракта в
расчете на другой инерт - чистый экстрагент; 

х - относительная массовая концентрация переходящего 
компонента (вещества В) в фазе рафината (кг В/кг Р), а у -

его относительная концентрация в фазе экстракта (кг В/кг Э);
т = (у/х)Р - коэффициент распределения .
Введенные обозначения совпадают с принятыми в гл . 1 0  для 

переноса вещества из фазы "х' в фазу "у", когда на диаграмме у-х 
рабочая область процесса находиrся под линией равновесия. Опи­
сание массообмена условимся вести в терминах фазы "х'.  

Однократная экстракция 
Однократная экстракция обычно проводится в условиях ин­

тенсивного перемешивания в смесителе, так что вполне можно 
принять идеальное перемешивание обеих фаз . 

Стационарным условиям данного процесса соответствуют 
схема, представленная на  рис. 1 0 .25 ,а и 1 3 . 1 3 ,  и диаграмма у-х 
на рис . 1 0 .25 ,б. Анализ проектной задачи (определение средней 
движущей силы) приведен в разд. 10 .8 . 1 .  Эксплуатационная за­
дача (определение потока вещества) анализируется в 
разд. 10 .9 . 1 и иллюстрируется на рис . 10 .28 ,б. 

При идеальном контакте фаз из материального баланса не­
прерывного процесса для контура, охватывающего весь одно­
ступенчатый аппарат (см .  рис . 1 3 . 1 3 ) ,  имеем: 

L(xi - х2) = D<Yl - У1 ),  
причем фазы уходят в равновесии,  т.е.  х2 и У2 - равновесные
концентрации . Если при этом линия равновесия - прямая, то, 
подставив сюда 

У2 = тх2 , 
концентрации получаемых рафината и экстракта можно найти 
аналитичесЮI: 

D D
Xi + У1 L 

Х1 + У1 L Х2 = ----=- = ----=-

l + 
тD 1 + с '  
L 

( 1 3 . 1 )  
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Рис. JЗ. 13. Расчетная схема процесса однокраnюй экс­
трак.цюt при полной взаимной нерастворимости экс­
трагента и разбавителя 

тх + у с '
У1 = тх1 = 1 1 

1 + с ' 
( 1 3 . la) 

Величина с' = mD/L, представляющая со­
бой отношение пропускных способностей 

потоковых стадий по экстрагенту (на языке фазы "х" это mD) и
по разбавителю (L) , называется фактором экстракции (часто так 
называют и обратную величину с =  1/с') . 

Достигаемая степень извлечения, или степень экстракции: 

c ' + � D
q> = L(x1 - х2 ) 

= 1 - Х2 
= 

Х1 L 
( 1 3 .2) 

Lx1 Х1 1 + с ' 

В случае периодического процесса в выражениях (13 . 1) ,  ( 1 3 .2) и 
последующих вместо фазовых потоков L и D будуr входить L и D . 

Из выражений ( 1 3 . l a) и ( 1 3 .2) видно, что остаточная кон­
центрация в рафинате падает, а степень извлечения растет с 
увеличением коэффициента распределения и соотношения 
потоков D/L, а также с уменьшением начальной концентрации
извлекаемого вещества в экстрагенте у1 • Огмеченная закономер­
ность справедлива для всех схем экстракционных процессов. 

Если на экстракцию подается чистый экстрагент (у1 = О) ,  то
зависимости ( 1 3 . 1 ) и ( 1 3 .2) упрощаются : 

Х1 = -2!_ ·, ( 1 3 .3) mxl ( 1 3  3б) 
1 + с ' 

Yl = 
1 + с ' 

; · 

с '  mD 
q> = -- = 

1 + с ' L + mD
( 1 3 .3в) 

Приведенные зависимости показывают, что полного извле­
чения (х2 = О , q> = 1) одноступенчатой экстракцией можно до­
стичь при с' � оо, т.е .  когда соотношение потоков D/L � оо или
коэффициент распределения т � оо. Практически это возмож­
но, когда проводится отмывка разбавителя от вещества В боль­
шим количеством экстрагента при большой величине т или 
когда в фазе экстрагента вещество В вступает в достаточно 
быструю и необратимую реакцию с содержащимся в ней реа­
гентом. В последнем СЛУ'Iае концентрация В в экстрагенте 
у � О ,  что можно трактовать как т � оо . 

Порционная экстракция 
Этот технологический вариант массообменного процесса 

подробно проанализирован в разд. 1 0 . 1 3 .  Расчетная схема пред-
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Puc. J 3. 14. Расчетная схема процесса порционной эксТракции 

ставлена на рис. 10 .37 .  Диаграмма у-х для реально.го процесса 
показана на рис .  10 .38 .  Диаграмма у-х для идеального контак­
та фаз в случае кривой линии равновесия изображена на 
рис . 1 0 .39,а.  В разд. 1 0 . 1 3 .2  установлено, что оптимальному 
распределению полного потока (количества) экстрагента D 
между п ступенями при т = co11st отвечает деление его на рав­
ные порции D1 = fh = " . = Dn = D/n (рис. 1 3 . 14). При этом
достигается минимальная выходная концентрация Р.афината Хп 
для заданного общего соотношен ия потоков фаз D/L, а значит,
и максимальная степень извлечения </>п = 1 - Хп /Хо, rде Хо -
входная концентрация исходного раствора (см .  рис . 1 3 . 14). При 
идеальном контакте фаз и т = const выходную концентрацию 
Хп для оптимального распределения экстрагента можно полу­
чить из выражения ( 1 0 .59х), подставив D1 = D/n, или из зави­
симости ( 10 .60) , заменив приведенные концентрации Хп и Хо их

значениями Хп = Хп -
x(f и Хо = Хо 

-
хб : 

хо -
хб 

(1 + ��)п 
Хп - хб = 

Оrсюда после подстановки mD/L = с' и хб = у</т получаем:

( 1 3 .4) 

Степень извлечения после п-й ступени составляет: 

( 1 3 .5) 
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При отсугствии извлекаемого компонента в исходном экс­
трагенте (у0 = О)

Хо 1 
Хп = ; ( 1 3 .4а) <i' n = 1 - . ( 1 3 .5а) 

(1 + �) п (1 + �)
п

Из этих выражений следует, что полное извлечение вещества 
В, как и в первой схеме, возможно лишь при с' ----+ оо. Степень
извлечения повышается с ростом п, однако из рис . 10.41 видно, 
что при п > (4 + 6) дальнейшее увеличение числа ступеней
приводит лишь к очень небольшому понижению концентрации 
вещества В в рафинате, т.е.  к весьма малому росту <i'n· 

Выражение для максимальной степени извлечения получа­
ется при п ----+ ао; из зависимости ( 1 0 .6 1 )  вытекает: 

_ 1 Xmin - (l Уо ) (l -с' ) 
<i' max - - -- - - -- - е .

Хо mxo 
При Уо = О имеем:

<i' max = 1 - е-с' 
= 1 - ехр(- т::) . 

Среднюю концентрацию у в объединенном экстракте мож­
но найти из баланса для всей схемы (рис . 1 3 . 14) 

D( y - Уо) = L(X{) - Хп) , 
откуда с учетом ( 1 3 .4) 

Используя выражения (13 .За) и ( 13 .4а), можно сравнить эффек­
тивности однократной и порционной схем экстракции - в случае 
идеального конта:кrа фаз при т = const. С этой целью для обеих 
схем обозначим одинаковыми символами входные (х1 ) и выход­
ные (х2) концентрации: в выражении (13 .4а) Х{) = х1 и Хп = х{ 

Соотношение остаточных (выходных) концентраций в ра­
финате для первой и второй схем выразится так: 

xz (1 + �) п
х:2 1 + с '  

Правая часть этой зависимости всегда больше единицы, следо­
вательно, вторая схема эффективнее первой. 

1 1 26 



В самом деле, разложение числителя правой части в ряд Тейлора дает: ( с')11 с' п(п - 1) (с')2 1+- =1+11 -+--- - + ." >l+c'· 
п п 2! п 

Сравнение эффективностей обеих схем при т = var прове­
дено в разд. 10.13.1 и на рис. 10.39,а. Оно еще раз показывает, 
что эффекrивность порционной подачи экстраrента в ряд сту­
пеней всегда выше, нежели для одноступенчатого процесса с 
подачей в аппарат всего э:кстраrента. 

Непрерывная противоточная экстракция 

Процесс реализуют со ступенчатым или непрерывным кон­
такrом фаз, соответственно - ступенчатым или непрерывным 
изменением концентраций компонента В по ходу процесса в 
потоках фаз. Особенности обоих процессов рассмотрены в 
разд. 13.2 и 13.3. 

Противоточная многоступенчатая экстракция. Этот процесс 
осуществляется по схеме, изображенной на рис. 10.32 и 13.15. 
Анализ массообмена по этой схеме для различных технолоm­
ческих ситуаций проведен в разд. 10.12: графоаналитический 
расчет для случая кривой линии равновесия (m = var) изложен в 
разд. 10.12.1 и проиллюстрирован на рис. 10.33, 10.34, аналити­
ческие расчеты для случая прямой линии равновесия 
(m = const) - в разд. 10 .12.2 и 10.12.3. 

Для данного процесса аналитические методы расчета имеют 
особое значение. Дело в том, что в противоточной экстракции 
часто достигается весьма низкая концентрация извлекаемого 
вещества в конечном рафинате. При изображении процесса в 
диаграмме у-х его завершающая (по рафинату) стадия сме­
щается в левый нижний угол диаграммы, где графическое 
определение числа теоретических ступеней довольно неточно. 
По этой причине предпочтение отдается аналитическим мето­
дам расчета (где это возможно). 

Применительно к идеальному контакrу фаз в ступенях си­
стемы, показанной на рис. 10.32, 13.15, степень извлечения 
можно определить из выражения (10.45): 

Хп сп -1 ( Уо ) 
'Рп 

=1 --= 1--- ' 
Хо cn+l -1 тхо 

те с = L /(тD) = 1/с'. 

При Уо = О данная зависимость упрощается: 

сп -1 
'Рп 

= 
cn+l - 1 

. 

(13.6) 

(13.ба) 

Напомним: условия, близкие к идеальным, на пракrике реа­
лизуются в каскадах смесительно-отстойных экстракrоров. 
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1, 0 

0, 9 
0, 8 

0. 7 

Рис. JJ. 15. Расчетная схема ступенчатой 
противоточной экстракции 

Рис. 13. 16. Зависимость степени измече­
ния IPn от числа равновесных ступеней п: 

1 - nротивоrочная схема, зависимость 
(13.6а) ; 1 -· порционная схема, зависимость 
( 13.5а) 

На рис. 1 3 . 1 6  сопоставлены степени извлечения, получаемые 
при использовании двух многоступенчатых схем - порционной 
и противоточной - в условиях идеального контакта фаз . Вели­
чины <J>n рассчитаны по зависимостям ( 1 3 . 5а) и ( 1 3 .6а); одно­
кратной экстракции отвечает значение <J> n  = qi1 при п = 1 .  Как 
видно из рис. 1 3 . 1 6 ,  из трех рассмотренных схем экстракции 
самой эффективной является противоточная. 

Рассмотрим возможности аналигическоrо решения некоторых 
задач эксплуатации и проектирования. При этом воспользуемся 
анаmrrическими зависимостями, установленными в гл. 10 .  

Пусть ступени каскада на рис. 1 0 .32, 1 3 . 1 5  характеризуются 
полным перемешиванием фаз, а mпенсивностъ массопередачи в 
каждой ступени - пропускной способностью поверхностной ста­
дии kxf. Тогда степень извлечения q> найдем из формулы ( 10.53). 
Избавившись от лоrарифмов, преобразуем Э1У формулу к виду: [ k / ] п n 1 + -X-XQ - хС mD L + kxf mD L 

� хР 
= (у mD + kxf) = L mD kxf п о -- + --

L L 
Учитывая (см . рис . 1 0 .35) ,  что хпР = Ук /т и Х# = Уо /т, и обо­
значив (см .  разд. 1 0 . 8 .2) отношение пропускных способностей 
поверхностной и потоковой стадий (или число единиц перено­
са в ступени по фазе рафината) 
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имеем: 

где Л=(l+ct)/( l+t ) . 

Хо - У к / m ( 1 + t ) п 1 
Хп - Уо / m = 

1 + Ct 
= Л,п ' ( 1 3 .7) 

Пусть необходимо выразить в явном виде выходные кон­
центрации, т.е. решить эксплуатационную задачу. Запишем ма­
териальный баланс для всего каскада ступеней - для контура, 
замкнугоrо на сечение О и сечение п (рис . 10 .32, 1 3 . 1 5) : 

Lxo + Dyo - Dук - Lхп = О , 
откуда 

( 1 3 .8) 

Подставим это значение Ук в (13 .7) и избавимся от знаменателей:  

/...п (хо _ Уо _ Lxo + Lхп ) = Хп _ Уо . ( l 3 .9) 
т Dm Dm т 

Добавим теперь к правой части ( 1 3 .9) величины +X{J и -X{J и с 
учетом с = L/(mD) сгруппируем члены в полученном уравнении 
в виде 

л_п(Х{) - yt/m) - ct..,n(X{J - Хп) = X{J - yt/m - (X{J - Хп) 
и далее 

Отсюда 

1 - 1 п 
_ х0 - Хп л Ч'п 
= 

= ---

Хо - Уо / т 1 - слп 
Из ( 1 3 . 10) находим: 

Хп = X{J - Ч'п(Х{) - yt/m) , 

а Ук определяется из ( 1 3 . 8) .  

( 1 3 . 10) 

Задача проектироваиия - определение числа реальных сту­
пеней, обеспечивающих требуемую степень извлечения, 
также решается с помощью уравнения ( 1 3 . 10) : 

далее: 

и окончательно: 

п = 
In[{l - Ч' п )/(1 - С\\1 п )) 

ln /.... 
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Величина Ч'п, называемая степенью экстракции, представляет 
собой отношение достигнуrоrо извлечения к максимально воз­
можному теоретичесЮt, когда конечная концентрация рафина­
та равновесна с начальной концентрацией экстрагента: 

Хп = :хоР = Уо /т. Величина Ч'п также представляет собой (см. 
разд . 1 0 . 10) отношение пропускных способностей аппарата в 
целом и стадии подвода вещества с исходным раствором 
(потоковой стадии по фазе рафината) . Действительно, количе­
ство передаваемого вещества в единицу времени М = L(Xo -
-хп) , а характерная разность исходных концентраций в терми­
нах фазы "х" выражается как д. = Хо - yafm. Значит, 

х0 - Хп L М Ч'n = - = ( 1 3 . 1 1 ) 
хо - Уо / т L д .L 

Очевидно, что величины q> и Ч' связаны соотношением 

Хо - хР q> = \j/ о 

При Уо = О Хор = О, так что 
XQ 

q> = \j/ . 
Зависимости ( 13 .8) и ( 1 3 . 10) позволяют решать проектную и 

эксплуатационную задачи для реального процесса в каскаде 
СОЭ. Их считают применимыми и к колонному экстрактору, 
если структура двухфазного потока в нем отвечает каскаду сту­
пеней идеального перемешивания (ИП) - когда отклонения 
движения потоков от противотока описываются ячеечной мо­
делью продольного перемешивания· . Эти зависимости в той же 
мере применимы для практичесЮtх расчетов экстракционных 
колонн с внешним подводом энергии. Дело в том, что в ко­
лоннах промышленных масштабов суммарный эффект про­
дольного перемешивания вещества в обеих фазах обычно экви­
валентен числу ячеек идеального перемешивания п � 10 .  При 
таких п расчет по более сложным моделям (диффузионной, 
рециркуляционной) дает практичесЮt те же результаты, что и 
по значительно более простой - по зависимостям ( 10 .53) и 
( 1 3 . 1 0) *.• 

ВЬШiе рассматривался аналитический расчет в случае прямой линии равнове­
сия . Аналитический метод применим также, ее.ли кри(f)lю равновесия удается 
представить в виде ломаной линии . Обычно с достаточной Д11Я пра1С111ки точ­
ностью равновесную линию в рабочем диапазоне можно разбить на два или три 
прямолинейных участка. 

Пусть кривая равновесия в области рабочих концентраций �. Уп и хп, Уо 

• Строго говоря, здесь необходимо оговорить, что при таком подходе расчет­
ное чис.ло ячеек в колонне принимается одинаковым Д11Я обеих фаз. 

••подробнее см. (3 ) .  

1 1 30 



Рис. 13. 1 7. Аппроксимация кривой 
равновесия двумя прямыми: У 

1, 2 - спрямле1щые учасrки линии 
равновесия (см. уравнения ( 13 . 12)) ;  J -
линия равновесия; 4 - рабочая линия 

(рис. 1 3 . 17) приближенно изобра­
жается двумя прямыми, разделенны­
ми горизонталью у': 

1) У' = т1х , О s; у :S у';( 1 3 . 12) 
2) У' = Ь2 + т2х , у � у' . 
Для каждого из участков можно 

записать зависимость типа ( 1 3 . 1 0):  

' 1 л."1 'VI = Х - Хп = - 1 ; ( 1 3 . 1 3) 
х' - Уо 1 "'1 1 - с1Л.�1 

х0 - х' 1 - л."22 '1'2 = = --=--

Хо - (У' - Ь�) / mi 1 - с2Л'f 
( 1 3 . 1 3а) 

х" х 

Здесь n1 и n2 - числа ступеней ИП, приходящиеся на первый и второй 
участки рабочего диапазона; общее число ступеней 

п = n1 + n2 ; 

, 1 
__ 1 + c1t , , 2 __ 1 + c2t , L L 

11. 11. С1 =
-- • С2 =

-- · l + t  l + t  m1D m2D 

( 1 3 . 14) 

( 1 3 . 1 5) 

Разrраничивающую 
системы, включающей 
на) :  

концентрацию 
n1 ступеней 

х' находим из 
(первый участок 

баланса для части 
рабочего диапазо-

Отсюда 
L(x' - Хп) "" D(y' - Уо) . 

х' - Хп "" (у' - Yo)D/L . 

По зависимостям ( 1 3 . 1 2) - ( 1 3. 16) можно рассчитать: 

( 1 3 . 16) 

( 1 3 . 1 6а) 

- для имеющихся колонны или каскада неидеальных (конечные значения 
kxf) смесителей-отстойников (задача эксплуатации) - выходные концентрации 
вещества В в фазах Хп и Уп; 

- для требуемой степени извлечения (задача проектирования) - необходи­
мое число ступеней и высоту колонны. 

В эксмуатационной задаче извесmы: общее число ступеней ИП п, величины с1 и 
с2 (определяются по кривой равновесия - см. рис. 13. 17 - и извесmым потокам 
фаз), Л.1 и Л.2 (рассчитываются по извесrnым с1, с2 и f) и у' (находится по кривой 
равновесия). Неизвестными являются выходная концеmрация х,,, концеmрация х', 
сопряженная с у', и числа ступеней n1 или n2, приходящиеся на первый или второй 
участки рабочеrо диапазона концеmраЦИЙ (один из них может быrь выражен по 
( 1 3 . 14) через друrой). Для определения трех неизвесrnых имеем три уравнения: 
( 13 . 1 3), ( 1 3 . Ва) и ( 1 3 . 16). Возможен следующий путь расч�. 

Подставив значения х' - Хп из ( 1 3 . 1 6а) и п1 из ( 1 3 . 14) в ( 1 3 . 1 3) , получим: 

D l _ л_n -п2 У' - Уо = 1 
L х' - Уо / m1 1 - с1л';_-"2 

( 1 3 . 17) 

Уравнения ( 1 3 . l За) и ( 1 3 . 1 7) решаются rрафически или методом последова­
тельных приближений . В итоru находим х' и п2 и далее по ( 1 3 . 1 3) рассчитываем 
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выходную концеlf!'Рацию рафината Хп· Выходную концеlf!'Рацию экстракrа опре­
деляем из общеrо баланса для всей системы п ступеней ИП: 

Уп = Уо + (Хо - Xп)L/D . 
Проектная задача решается проще. Здесь известны концеlf!'Рации Хп, у'; по 

зависимости ( 1 3 . 16) находим х'; по левым частям уравнений ( 1 3 . 1 3) рассчиты­
ваем lj/t и lj/2· Далее в зависимости от аппаратурноrо оформления процесса мо­
жет быть два варианта продолжения расчета. 

1 .  Каскад С1)'11еней ИП. Здесь известны коэффициент массопередачи kx и по­
верхность коmакта фаз в одной ступени f, а следовательно, и число единиц 
переноса ступени t = k.,//L. По зависимостям ( 13 . 1 5) рассчитываем величины с1 
и с2, Л.1 и Л.2 и далее по уже определенным значениям lj/t и lj/2 с помощью ( 1 3 . 1 3) 
и ( 1 3 . 1 3а) - числа ступеней для первоrо и второrо участков рабочей области 
КОНЦеlf!'Раций: 

l - 1j11 f . п1 = ln ln Л.1 • 
1 - Ct lj/J 

( 1 3 . 1 8) 

Затем по ( 1 3 . 14) находим необходимое для достижения заданной степени извле­
чения общее чис.ло ступеней. 

2. Колонн•1й экстрактор. Известны kx, поверхность контакrа фаз в единице 
рабочеrо объема Fуд и количественный эффект продольноrо перемешивания в 
потоках фаз, оцениваемый высотой ячейки ИП Ня (см. rл.8), а также попереч­
но� сечение колонны /" определенное по расходам фаз. Ч исло единиц переноса 
в ячейке ИП можно рассчитать из выражения 

t "'  k,,.f = kxFyд fаНя . 
L L 

Далее расчет проводится так ЖР., как в первом случае, и по найленному общему 
числу ячеек ИП определяется требуемая высота колонны Н: 

Н = пНя .  
Для условий идеального контакrа фаз в ступенях каскада (k.,/-+ оо) аналитиче­

ский расчет (концентраций или числа ступеней) nри нелинейной зависимости 
равновесных концеlf!'Раций сходен с изложенным выше. Расчетные формулы для 
этоrо случая легко получить из зависимостей ( 1 3 . 1 3) и ( 1 3 . I За), переходя в них к 
пределу t -+  оо; при этом Л.1 = с1 и Л.2 = с2. С этими значениями Л.1 и Л.2 остаются 
в силе несколько упрощенные процедуры расчета по зависимостям ( 1 3 . 1 3) -
( 1 3 . 1 8) .  

Противоточная экстракция с непрерывным контактом фаз . 
При анализе противоточной многоступенчатой экстракции уже 
отмечалось, что реальный процесс экстракции в колоннах с 
непрерывным контактом фаз при движении их потоков в ре­
жиме, отличающемся от идеального вытеснения (ИВ), нередко 
удобно рассматривать как процесс в цепочке (каскаде) ступе­
ней идеального перемешивания (ИП) .  При этом не происходит 
подмены поверхностной либо смешанной задачи, как при рас­
чете по "методу ВЭТС" (см. разд.  10 . 12 .5) ,  поскольку здесь ис­
пользуется ступенчатая модель структуры потока, а не массо­
переноса (как в "методе ВЭТС"); т.е. здесь можно говорить о 
подмене задачи структуры потока. Расчет на основе непрерыв­
ной диффузионной модели структуры потока значительно 
сложнее, а при Ре � 20 (что характерно для промышленных ко-
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Рис. 13. 18. Определение локальной 
движущей силы при расчете числа у 
единиц переноса а: � - JIИНИЯ равновесия, 2 - рабочая Yz 1---------:::11-='"--:81 

лонн с внешним подводом 
энергии) приводит практиче­
ски к тем же результатам, что 
и расчет по ступенчатой мо­
дели· . 

Для противоточной экс­
тракции с движением фаз в 

хР х 

режиме ИВ полностью применимы расчетная схема рис . 10 .27 
и результаты анализа проекгной и эксплуатационной задач, 
полученные в разд. 10 . 8 .3 и 1 0 .9 .3 в предположении полной 
сегрегации (раздельного течения) фаз .  

Высоту Н экстракционного аппарата, работающего с непре­
рывным контактом фаз, можно определить на основе уравне­
ний массопередачи (см . разд. 10 . 8 . 3 ,  10 . 8 .4) либо по методу 
ВЕП.  В последнем случае по результатам экспериментов оце­
нивают значение высоты единицы переноса he и, определив чис­
ло единиц переноса (ЧЕП) а, необходимое для достижения за­
данной степени извлечения (по известной кривой равновесия и 
построенной рабочей линии) ,  рассчитывают высаrу (протя­
женность) рабочей зоны экстрактора: 

Н =  hea . 

При расчете в терминах фазы "х" величина а вычисляется с 
помощью диаграммы у-х (рис . 1 3 . 1 8) на основе локальных 
значений движуЩей силы процесса массопереноса (х - .хР): 

k F Х1 dx а = -х- = f --­
L х2 х - хР 

( 1 3 . 1 9) 

Интеграл находится графически или численными методами .  
Рассмотрим некоторые частные случаи, вытекающие из  об­

щего аналитического решения задачи определения потока ве­
щества при пр.ямой линии равновесия. Для этого выражение 
( 10 .35) перепишем в виде: 

• См.  (3) .  

exp(kxF _ kxF) _ 1 
mD L ( Р ) L(x1 - х2 )  = . 

( 
) х1 - х1 L , L kxF kxF 

- ехр -- - -- - 1  
mD mD L 
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откуда 

Х1 - Х2 еа(с- 1) - 1 
'1' 2 = = 

Х1 - xf сеа(с - 1) - 1 
( 1 3 .20) 

При одинаковых пропускных способностях потоковых стадий 
с � 1 , так что выражение ( 1 3 .20) дает неопределенность. Рас­
кроем ее, используя правило Лопиталя: 

__O__ (ea(c - I) - 1] а(с - 1) 
lim '112 = dc 

= lim -��
а
_
е 

__ �-с� 1 :
с 
(сеа(с - 1) - 1] c� I еа(с - 1) + саеа(с - 1) 

Окончательно при с = 1 :  
а kxF 

lj/ 2  = -- = . 
1 + а  L + kxF 

( 1 3 . 2 1 )  

В случае поток9вой зада'JН массообмена а = kxF / L � оо ; тог­
да в ( 1 3 .20) ea(c - I) , cea(c - IJ >> 1 ,  так что после сокращений, 
раскрывая смысл с = L/<тD), получим: 

1 тD 
'11 2 = � = Т .  ( 1 3 .22) 

В то же время по ( 1 3 . 1 1 ) ljl = М / (Л .L) . Оrсюда 

м 
- = тD .  
л .  

( 1 3 .23) 

Это означает, что в рассматриваемом случае пропускная спо­
собность экстрактора в целом определяется потоковой стадией 
по фазе экстракта, т.е. массоперенос лимитируется стадией 
отвода вещества из аппарата с потоком экстрагента. 

Для с > 1 уже при а(с - 1 )  � 5 экспоненциальные члены в 
выражении ( 1 3 .20) становятся такими большими, что позволя­
ют пренебречь единицей в числителе и знаменателе, и тогда 

1 
lj/2 � - . 

с 
Значит, поверхностная стадия в этих условиях перестает ока­
зывать влияние на массообменный процесс в экстракторе. 

Зависимость ( 1 3 .20) можно получить и непосредственно -
решением дифференциальных уравнений (о) баланса и массо­
передачи, приведенных в разд . 1 0 . 8 . 3 :  

-Ldx = -.Ddy = kx(x - xP)dF . ( 1 3 .24) 

Бесконечно малую поверхность межфазного контакта dF мож­
но выразить через удельную поверхность контакта Fуд• попе-
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речное сечение колонны fa и элементарную высоту колонны dz: 

dF = Fyд{adz . 
Уравнение ( 1 3 .24) при этом перепишется следующим образом: 

dx dy 
L- = - kxFyд/a(x - .хР) = D- . ( 13 .25) 

dz dz 

Граничные условия для дифференциальных уравнений 
( 1 3 .25) запишутся (рис . 10 .27,а) :  

- для сечения входа исходного раствора и выхода экстракта 

z = O : х = х1 , у = У2 ; 
- для сечения входа экстрагента и выхода рафината 

Z = Н: Х = хъ У = YI , 
г.це Н - протяженность рабочей (массообменной) зоны аппарата. 

( 1 3 .26) 

( 1 3 .26а) 

Заметим: применительно к выражениям ( 1 3 .25), ( 1 3 .26) и 
( 1 3 .26а) на рис . 10.27,а координата F заменена на z. 

Из материального баланса по переносимому компоненту В 
для участка колонны между нижним (Z = О) и промежуточным 
(z < Н) сечениями следует: 

D(y2 - у) = L(x1 - х) . ( 1 3 .26б) 
Переходя к безразмерной форме записи уравнений, заменя­

ем переменные их безразмерными эквивалентами:  

ljl = Х1 - х ' г = у - У1 D z = _!_ . 
х1 - xf х1 - xf L ' Н 

С учетом этих и принятых ранее обозначений с = L/(mD), 
а = kxF/L = kxFyд{aH/L зависимости ( 13 .25) - (13 .26б) можно 
привести к виду: 

d1j1 dГ - - = a(\JI + сГ - 1 )  = - · ( 13 .27) 
dZ dZ ' 

Z = О : 'i' = О, Г = Г2; 

Z = 1 :  'i' = 'i'Ъ Г = О; 
г = '1'2 - \j/ . 

( 1 3 .28) 

1 3 .28а) 
( 1 3 .29) 

Интегрируя уравнения ( 1 3 .27) в граничных условиях ( 1 3 .28) 
- (13 .29), можно получить выражения, описывающие измене­
ние концентраций компонента В в обеих фазах по высоте ко­
лонны, - профили концентраций .  Знание (хотя бы оценочное) 
профилей концентраций необходимо, когда одна из фаз (или 
обе) вводится в колонну в виде нескольких потоков с различ­
ным содержанием переходящего вещества (см .  ниже).  
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Найдем профили концентраций В в фазах. Для этого доста­
точно решить одно из дифференциальных уравнений ( 1 3 .27) , 
например d'v - dZ = a('V + сГ - 1 )  . ( 1 3 . 30) 

Подставив значение Г из ( 1 3 .29) в ( 1 3 .30) , получим после не­
сложных преобразований неоднородное линейное дифферен­
циальное уравнение: 

d\j/ + 'Va( l - с) = a( l - C\V2) . dZ 
( 1 3 .3 1 )  

Вначале решаем уравнение ( 1 3 . 3 1 )  как однородное ·- без правой части: 

d\j/ dZ + \j/O(l - с) = 0 · 

Пос.ле разделения переменных, интегрирования и потенцирования имеем: 

Ч' = Ai ea(c-l)Z , 
где л1 - постоянная интегрирования. 

Решение с правой частью ищем в виде: 

'V = А1 ea(c-l)Z + А2 . 

Подставив это выражение для Ч' в ( 1 3 . 3 1) ,  находим: 

А1а(с - 1) ea(c-l)Z + (А1 ea(c-l)Z + A2)a( l - с) = a( l - СЧ12). 

Отсюда пос.ле сокращения на а и приведения подобных членов получаем: 

При этом значении А2 

1 - СЧ12 А2 = --- . 
1 - с 

Ч' == Ai e a(c - l) Z + 1 - СЧ'2 . 
1 - с 

Из граничного условия ( 1 3 .28) определяем постоянную А1 :  

А1 = - 1 - СЧ12 . 
1 - с 

( 1 3 . 32) 

( 1 3 .33) 

( 1 3 . 34) 

( 1 3 .35) 

Решая совместно ( 1 3 .34) и ( 1 3 . 35) для Z = 1 (при этом согласно ( 1 3 .28а) будет 
Ч' = Ч'2), выразим Ч'2: l _ еа(с-1) 

Ч'2 = . 
1 - сеа(с- 1) ( 1 3 .20) 

Из ( 1 3 .34), ( 1 3 .35) определяем профиль концентраций в фазе 
рафината: 

х1 - х l - ea(c - l)Z ea(c - l)Z _ 1 
\jl = = \j/(Z) = ( 1) ' или 

( 1) ' ( 1 3 .36) 
Х1 - xf 1 - се0 с - се0 с - - 1 
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а из ( 1 3 .29) и ( 1 3 .36) - в фазе экстракта: 
(у _ Yl )  D ea(c- l)Z _ еа(с -- 1) 

Г = = Г(Z) = -------

( х1 - xf )  L 1 - сеа (с- 1) 

еа(с - 1) _ ea(c - 1)Z 
или 

сеа(с - 1) - 1 
( 1 3 .37) 

С помощью зависимостей (13 .36) и ( 13 .37) можно оценигь оп­
тимальные сечения колонны для ввода дополнительных потоков 
фаз - сечения, в которых концентрации вещества В в соответ­
ствующей фазе равны его концентрации во вводимом потоке. 

По зависимости ( 1 3 .20) решается эксплуатационная задача -
определение результирующей эффективности работы имею­
щейся колонны при допущении о противоточном движении в 
ней фаз в режиме ИВ.  С помощью той же зависимости ре­
шается и проектная задача - определение высоты колонны Н, 
необходимой для обеспечения заданной эффективности \Jl2 из 
уравнения :  

kxF kxFyдfaH 1 1 - \Jl 2 а = -- = = -- ln . 
L L с - 1 1 - "V 2 

В случае кривой линии равновесия обе задачи можно решить 
аналитически, используя прием линеаризации, описанный вы­
ше для ступенчатого процесса. 

13.5.2. Экстракция при частичной взаимной растворимости 
экстрагента и разбавителя 

Фазовое равновесие 
Ранее рассматривались равновесие и расчет процесса в экс­

тракционных системах класса 3 (2-2) 1 ,  когда в каждой фазе со­
держится по два компонента (Р и В,  Э и В) и лишь один из 
них (В) переходит из одной фазы в другую. 

В технологических процессах экстракции не всегда удается 
подобрать экстрагент Э , полностью взаимно нерастворимый в 
разбавителе Р; тогда приходится оперировать жидкостными 
системами с частичной (ограниченной) взаимной раствори­
мостью Э и Р .  (Заметим:  чаще всего одна из фаз - водная, 
другая - органическая .) В этом случае в контакт вступают: 

- исходный раствор, состоящий из разбавителя Р и компо­
нента В ; 

- экстрагент Э, который в общем случае может также 
(после регенерации) содержать небольшие количества перехо­
дящеrо компонента В и разбавителя Р. 
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В результате разделения фаз путем отстаивания образуется два 
жидкосrnых слоя, каждый из которых содержиг все три компо­
нента - В, Р и Э.  Таким образом, по КФ-классификации в этом 
случае экстракционная система относится к классу 3(3-3)3. 

По правилу фаз ( 1 0 . 1 )  для таких систем (к =3 ,  ф = 2), как и 
для ранее рассмотренного случая, число степеней свободы 
q> = 3 ,  причем независимыми управляющими параметрами яв­
ляются температура, давление и состав одной из фаз . Так как в 
жидкостных системах влиянием давления , как правило, можно 
пренебречь, то при заданных температуре и составе одной из 
фаз состав второй фазы определяется однозначно. 

Отсутствие постоян.ных потоков (количеств) инерта делает 
нецелесообразным использование относительных концентра­
ций компонентов - переходят к абсолютным концентрациям и 
потокам фаз . При этом диапазоны изменения концентраций 
каждого компонента ограничены (от О до 1 ) ,  так что концент­
рационная диаграмма должна быть замкнутой (см .  разд . 1 0 .2 . 1 ) .  

Составы трехкомпонентных систем удобно изображать в 
треугольной диаграмме (см . разд . 1 0 .2 . 3 ,  рис . 1 0 .4, б, в) , вершины 
которой соответствуют чистым переходящему веществу В, раз­
бавителю Р и экстрагенту Э.  На рис . 1 3 . 1 9 , а приведена типич­
ная треугольная диаграмма для экстракционных систем класса 
3(3-3)3 . В рассматриваемом случае компоненты Р и В, В и Э 
обладают неограниченной взаимной растворимостью и образуют 
соответствующие бинарные смеси, составы которых определя­
ются точками на сторонах РВ и ВЭ.  Компоненты Р и Э час­
тично растворимы друг в друге, и составы их бинарных смесей 
выражаются точками на стороне треугольника РЭ. 

Если к чистому разбавителю Р добавить небольшие количества 
экстрагента Э, то образуются гомогенные растворы экстрагента в 
разбавителе, изображаемые точками вблизи вершины Р на сторо­
не РЭ. При увеличении количества добавляемого экстрагента на­
ступает насьпцение. Точка Q отвечает насьпценному раствору экс­
трагента в разбавителе. Аналогичная картина наблюдается при 
растворении разбавителя в экстрагенте: здесь отрезок ЭD соответ­
ствует области гомогенных растворов, причем насьпценный рас­
твор Р в Э изображается точкой D. Отрезок QD - гетерогенные 
смеси растворов Q и D :  так,смесь произвольного состава А рас­
слаивается на насыщенные растворы Q и D. Количества обра­
зующихся фаз определяются по правилу рычага - в зависимости 
от состава гетерогенной смеси А (см. разд. 10 .2.4) . При этом 

- -

D ·AD = Q ·QA . 

Смеси Р и Э составов G1 и G2 расслаиваются на те же насы­
щенные растворы Q и D, но, естественно, в другом количе­
ственном соотношении.  
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Рис. 13. 19. Треугольные диаграммы для смеси с одной парой оrраничецно рас­
творимых компонекrов: 

а - постросаmе биноды, б- трансформация треуrольной диаrраммы в кривую распре­
делеЮIЯ (равновесную) 

Тройные смеси, характеризуемые точками внутри треуголь­
ника РВЭ, моrуг быть гомогенными и гетерогенными. Если к 
гетерогенной бинарной смеси состава А добавлять постепенно 
вещество В,  то вначале (при небольших количествах В) обра­
зующиеся трехкомпонентные смеси А1 , А2 будут гетерогенными. 
При дальнейшем добавлении вещества В тройная смесь станет 
гомогенной. Граничное состояние смеси, отвечающее исчезнове­
нию rраницы раздела фаз, т.е. переход от гомогенной системы к 
гетерогенной, изображается rраничной точкой !>( на линии ВА. 
Можно взять и другие бинарные смеси на отрезке QD (G1 ,  G2 и 
Т.д.), проделать ту Же операцию И ПОJIУ'ШТЪ rраничные ТОЧКИ G1', 
G2' и т.д. Соединив все rраничные точки, получим бииодальную 
кривую (биноду, бииодаль), которая отделяет гетерогенную область 
(под ней) диаrраммы от гомогенной (над ней). Все смеси в гетеро­
генной области расслаиваются на две фазы: экстракr Е и рафинат 
R - это рабочая область экстракции. 

Положение биноды определяется природой компонентов Р, 
Э и В и температурой . Бинодаль обычно строят по экспери­
ментально наЙденным равновесным составам сосуществующих 
фаз при постоянной температуре, т.е. бинодальная кривая яв­
ляется изотермой растворимости. 

Гетерогенные смеси при достаточной продолжительности 
контакта фаз в результате расслоения дают определенные рав­
новесные составы фаз ,  расположенные на левой и правой вет­
вях биноды.  Прямые отрезки, соединяющие равновесные со­
ставы получающихся фаз,  называются конодами (их называют 
также хордами равновесия или кодами). Все смеси, составы ко­
торых лежат на какой-либо коноде, расслаиваются на одни и 
те же равновесные фазы на концах коноды; количества фаз 
зависят от точки расположения конкретной гетерогенной сме­
си и определяются по правилу рычага .  Разные коноды в преде-
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лах рабочей области, разумеется, не пересекаются. Смесь со­
става М (см . рис . 1 3 . 1 9 ,а) при равновесном расслоении дает 
экстракт Е и рафинат R, лежащие на пересечении коноды 
(проходящей через точку М) и биноды. Такой же состав R и Е 
получится и из смеси М1 ,  но количества R и Е будуr иными . 
Через точку N проходит другая конода, поэтому рафинат R1 и 
экстракт Е1  имеют другие составы. 

Протяженность конод в рассматриваемом случае (см . 
рис . 1 3 . 1 9, а) уменьшается с повышением концентрации ве­
щества В; в точке К на бинодалъной кривой, называемой кри­
тической точкой растворимости или вершиной биноды, коноды 
стяrnваются в точку: оба слоя жидкости (экстракт и рафинат) 
имеют одинаковый состав. Обычно бинодальная кривая не­
симметрична относительно вершин треугольника, а ее вершина 
не обязательно совпадает с rеометрической вершиной биноды. 
Ветвь биноды KQ, расположенная ближе к вершине Р, назы­
вается ливней рафинатов; ветвь KD, находящаяся ближе к вер­
шине Э, - линией экстрактов. 

В rетерогенной области диаграммы располагается бесчис­
ленное множество конод, причем в общем случае они не па­
раллельны, а изменяют свой наклон по мере изменения кон­
центрации вещества В в rетеjюгенной смеси. 

Равновесные данные для тройных систем изображают также 
в диаграмме у-х - как зависимость между концентрациями В в 
равновесных растворах. На рис. 1 3 . 1 9, б показана трансформа­
ция треугольной диаграммы в диаграмму у-х: каждой паре 
точек R и Е на концах коноды в треугольной диаграмме соот­
ветствует одна точка Р на кривой равновесия в диаграмме у-х. 

Равновесная кривая строится по экспериментально найденным 
конодам. С помощью этой кривой по заданной точке на линии 
экстрактов (или рафинатов) легко найти равновесную точку на 
линии рафинатов (или экстрактов) , т.е. построить промежуточ­
ную коноду. 

Ниже рассматриваются только трехкомпонентные системы 
типа показанных на рис . 1 3 . 19 ,  а,б - с одной парой ограничен­
но растворимых компонентов Р и Э .  На практике встречаются 
также системы с иной конфигурацией бинод· . На рис . 1 3 .20, а,б 
в качестве примера показаны бинодальные кривые для систем 
с двумя парами ограниченно растворимых компонентов. Здесь 
имеются две гомоrенные области, разделенные одной гетеро­
rенной (рис . 1 3 .20, а) , или две отделенные одна от другой rете­
роrенные и одна гомогенная области (рис . 1 3 .20, 6) . 

С изменением температуры вид диаграмм фазового равнове­
сия меняется, при этом возможен переход диаграмм от одного 

• Подробнее см. (2,  4, 7-9 ) .  
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Рис. 13.20. Типы равновесных диаrрамм для систем с двумя парами оrраниченно 
растворимых компонентов: 

а - с двумя гомоrсННЬ1Ми и одной rcтeporetn1oй обласrями, б - с двумя rетсроrсННЬIМИ 
и опной ГОМОГСШ!ОЙ обласrями 

вида к другому. С увеличением температуры обычно увеличи­
вается взаимная растворимость растворителя и экстрагента, 
следовательно, уменьшается гетерогенная , т.е. рабочая, об­
ласть экстракции. При этом снижаются возможности достиже­
ния высокой степени извлечения в процессе экстракции и воз­
растают расходы на регенерацию экстрагента. Поэтому процес­
сы экстракции стремятся проводить при невысоких (умерен­
ных) температурах. 

Некоторые особенности треугольной диаграммы 
для процессов экстракции 

С помощью треугольной диаграммы ведуг расчет процессов 
однократной, порцион ной и противоточной экстракции при 
ограниченной взаимной растворимости разбавителя и экс­
трагента. Нелинейность двух составляющих массопереноса -
равновесия и материального баланса (изменяющиеся абсолют­
ные количества или потоки фаз) - предопределяет в данном 
случае графоаналитический метод расчета. 

Хотя экстрагент может после регенерации содержать не­
большие количества вещества В и разбавителя Р, далее для 
простоты будем рассматривать случай, когда исходный раствор 
обрабатывается чистым экстрагентом (точка Э). 

Как методы,  так и результаты расчета во многом сходны для 
периодического и непрерывного проведения процессов; но в 
первом случае оперируем количествами, а во втором - пото­
ками фаз и компонентов. В дальнейшем анализ ведется на 
примере непрерывного процесса. 

Во всех случаях предполагается идеальный контакт фаз, а 
также полная их сегрегация (при ступенчатом исполнении экс­
тракционной аппаратуры - полное расслоение уходящих фазо­
ВЬIХ потоков) . 

Исходные растворы (некоторая точка М на рис . 1 3 . 2 1 ) ,  
представляющие собой смеси разбавителя Р и вещества В, ле-
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в Рис. 13. 21. Изображение операций сме­
шения и равновесного расслаивания в 
треугольной диаrрамме 

жат на стороне РВ концентра­
ционного треугольника. Из 
свойств треугольной диаграммы 
(см .  разд. 1 0 .2 . 3 ,  1 0 .2 .4) следует, 
что составу смеси, получаемой 
при смешивании исходного рас-

Р Q о э твора М с чистым экстрагентом 
Э, отвечает точка N на прямой, 
соединяющей вершину Э с точ­

кой М. Положение точки N на прямой МЭ определяется соот­
ношением масс (потоков) исходного раствора и экстрагента -
в соответствии с правилом рычага 1 или 1 1  рода: 

Э ·NЭ = м.мN и м.мэ = (М + Э) -NЭ . ( 1 3 .38)  
В ( 1 3 .38)  символы Э и М обозначают состав (положение точек) , 
а Э и М - массовые потоки экстрагента и исходной смеси. 

Полученная гетерогенная смесь (точка N) находится на ка­
кой-то коноде (RE) и потому расслаивается на равновесные 
фазы экстракта Е и рафината R. 

Очевидно, что для осуществления процесса экстракции 
смесь N при смешении исходного раствора и экстрагента 
должна попасть в гетерогенную область диаграммы, т.е .  прямая 
МЭ должна пересекать эту область. Этому условию отвечают 
лишь те исходные растворы, для которых линия смешения МЭ 
лежит ниже касательной к бинодальной кривой из вершины 
треугольника Э. Для расположен ных выше линий смешения 
МЭ экстракция невозможна при добавлении любых количеств 
экстрагента к исходной смеси : не будет стадии расслаивания . 

Кроме того ,  как следует из диаграммы, для реализации про­
цесса экстракции из исходного раствора М количество добав­
ляемого экстрагента должно быть таким,  чтобы смесь N попала 
в гетерогенную область - в промежуток между точками N 1 и 
N2 на отрезке МЭ . В точке N2 (пересечение прямой смешения 
МЭ с левой ветвью би ноды - линией рафинатов) получится 

раствор экстрагента в исходной смеси; этой точке соответству­
ет наименьший (н/м) расход экстрагента: 

MN 2 
Эн;м = М· =-

N 2Э 

Точка N 1 (пересечение МЭ с правой ветвью биноды - линией 
экстрактов) представляет собой раствор исходной смеси в экс­
трагенте, этой точке соответствует наибольший (н/б) расход 
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экстрагента: 

Эн/б 
= М· 

MN1 
N 1Э 

В обоих этих предельных случаях образуются гомогенные сме­
си, так что процесс экстракции невозможен . Для осуществле­
ния экстракции поток Э, добавляемый к потоку исходного рас­
твора М, должен соответствовать некоторому промежугочному 
значению Эн;м < Э < Эн/б . 

Однократная экстракция 
Процесс однократной экстракции в треугольной диаграмме 

показан на рис . 1 3 .22, стилизованная схема - на рис . 1 3 .23 . 
Jipи смешении М кг/с исходного раствора с Э кг/с экс­

трагента образуется N кг/с гетерогенной смеси, из которой 
после равновесного расслаивания (контакr фаз полагаем идеаль­
. ным) получаются R кг/с рафината и Е кг/с экстракrа: 

N = M + Э = R + E . 
Условиями задачи заданы исходный раствор (состав и по­

ток) и треугольная диаграмма (бинода, поле конод). 
В проекrной задаче чаще всего дополнительно известен тре­

буемый состав рафината (концентрация в нем компонента В);  
надо рассчитать необходимый поток экстрагента. В эксплуата­
ционной задаче заданы потоки исходного раствора и экс­
трагента; надо определить составы экстракrа и рафината. 

В задаче проектироваиия поток Э (для непрерывного процес­
са) находится из следующих соображений. Точка смеси N ле­
жит на прямой МЭ. Точка R (она задана) получается из пока 
неизвестной точки N при расслоении по коноде RE, значит, 
точка N лежит и на этой коноде. Таким образом, точку N 
можно найти как точку пересечения прямых МЭ и RE. А те­
перь по правилу рычага I рода при известном потоке исходной 
смеси М легко отыскать поток Э: 

Э-NЭ = M-MN , и Э =  м. МN . 
NЭ 

( 1 3 .39) 

Далее определяются потоки рафината R и экстракrа Е - пред­
почтительнее по правилу рычага I I  рода: 

E-RE = NNR ; R·RE = NNE . ( 1 3 .40) 

В задаче эксплуатации первоначально находим точку N, по­
скольку составы (и потоки) М и Э известны .  Затем через точку 
N проводим коноду, которая дает составы R и Е на биноде; 
потоюt R и Е определяются по ( 1 3 .40) . 
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Puc. 1З. 22. Изображение процессов одно­
краnюй экстракции и реrенерашш экс­
ч>аrеmа в ч>еуrолъной диаграмме 

Рис. 1.1. 23. Стилизованная схема одно­
кратной экстракции при частичной 
взаимной растворимости экстрагента и 
разбавителя 

Заметим, что задание состава R в проектной задаче и потока 
Э - в эксriлуатационной ведется с учетом экономических со­
ображений, в том числе - затрат на регенерацию экстрагента 
из рафината и экстракта. 

При полной отгонке (например, в ректификационной ко­
лонне) экстрагента из экстракта Е получается чистый экс­
трагент (его массовый поток - Э ') и сконцентрированный 
раствор М' вещества В в разбавителе . При полной очистке ра­
фината R от экстрагента получается чистый экстрагент Э "  и 
обедненный извлекаемым компонентом В раствор М " .  Составы 
полученных растворов М' и М" находятся по правилу разделе­
ния (вычитания) смесей - проведением прямых из вершины Э 
через точки R и Е до пересечения со стороной РВ концентра­
ционного треугольника (см .  рис .  1 3 . 2 1 ) .  Количества отогнанн ых 
экстрагента Э ' и Э "  и полученных растворов М' и М "  можно 
определить из соотношений типа ( 1 3 .38)  в соответствии с пра­
вилом рычага. Здесь удобнее использовать рычаг 1 1  рода: 

М'· М'Э  = Е- ЕЭ , и М' = Е- ЕЭ М
'Э ' 

М " · М " Э  = R· RЭ , и М "  = R· RЭ . 
М "Э 

В итоге в результате эк<..-тракции и реrенерации экстрагента произ­
водится разделение исходной смеси М на конечные смеси - обога­
щенную м· и обедненную М" КОМПОНе}ffОМ в. При этом потоки ко­
нечных и исходной смесей также связаны правилом рычага: 

М'· М ' М "  = М· М М "  и М " · М " М '  = м. М М '  . ( 1 3 .4 1 )  

Легко проверить, что из зависимостей ( 1 3 .4 1 )  вытекает общий 
баланс :  

М = М' + М " .  
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Количества (потоки) экстрагента, которые необходимо из­
влечь (например, отоmать) из экстракта Э' = Е - М' и рафината 
Э " = R - М " , моrут бьпь также найдены по правилу рычаrа из 
соотношения соответствующих отрезков на линиях ЭМ' и ЭМ" . 

Обычно однократная экстраКция не дает веществ высокой 
чистоты - достаточно концентрированного раствора вещества 
В в разбавителе М' и достаточно чистого (свободного от В) 
разбавителя М".  

Порционная экстракция 

Для более эффективного разделщшя применяют порцион­
ную экстракцию. Стилизованная схема процесса приведена на 
рис. 13 .24, расчетная процедура в треугольной диаграмме пока­
зана на рис . 1 3 .25 .  

Пусть требуется получить максимально чистый разбавитель. 
Для этого процесс проводится ступенчато, и имеющийся ис­
ходный (например, свежий) экстрагент с расходом Э разде­
ляется на порции Э1 , �. " . , Эп, которые последовательно 
контактируют с исходным раствором и далее - с рабочими 
рафинатами. 

Последовательность технологических операций и расчетных 
процедур будем рассматривать на примере трехпорционного 
(трехступенчатого) процесса (п = 3) . Напомним: в каждой сту­
пени предполагается идеальный контахт фаз. 

Первая порция экстрагента Э1 (точка Э) смешивается 
(контактирует) с исходным раствором. Состав гетерогенной 
смеси в первой ступени определяется точкой N 1 (см. 
рис . 1 3 .25) .  После расслоения получаются равновесные экс­
тракт Е1 и рафинат R1 , к которому добавляется вторая порция 
экстрагента Э2 (та же точка Э). Получаемая во второй ступени 
смесь N2 расслаивается на равновесные фазы экстракта Е2 и 
рафината R2. Рафинат R2 контахтирует с третьей порцией экс­
трагента Э3 (также точка Э) с образованием гетерогенной сме-

Рис. 13.24. Стилизованная схема порционной экстракции 
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Puc. JJ. 25. Изображение процессов порционной экстракции и регенерации экс­
траrеIТТа в треугольной диаграмме 

си Nз, при расслаивании которой получаются равновесные 
экстракт Ез и конечный рафинат Rз = Rк. 

После отгонки экстрагента из конечного рафината получа­
ется разбавитель М" с малым содержанием компонента В. Из 
каждого экстракта Е1 ,  Е1 и Ез извлекается экстрагент Э; оста­
ются бинарные смеси М 1 ' ,  М2' и Мз' . При их объединении по­
лучается смесь В и Р, отвечающая точке М' (на рисунке не по­
казана) . Альтернативный вариант: предварительно объединя­
ются экстракты Е 1 , Е1 , Ез и после выделения экстрагента из 
этой смеси получают раствор М' , обогащенный компонентом В .  

Задача эксплуатации для рассматриваемой схемы решается 
просто : известны исходный раствор М и число ступеней экс­
тракции с определенн ыми порциями экстрагента Э1 ,  Э2 и Эз . 
Положение точек N 1 ,  N2 и N3 определяется из соотношения 
потоков фаз по правилу рычага. Потоки растворов (фаз) и ге­
терогенных смесей, получаемых в каждой ступени экстракции, 
находятся по зависимостям типа ( 1 3 .40) : 

N 1E1 N 1 R 1 R1 = N1 · = , Е1 = N1 · = ,  N1 = Э1 + М; 
R 1 E 1 R 1 E 1 

N1 E2 N 1R2 - . R1 = N1 · = ,  � = N1 · , N1 - Э2 + R1 , 
R1E2 R 1E2 

N3 E3 N3R 3 
Rз = Nз · = ,  Ез = Nз · = ,  Nз = Эз + R1 . 

R3E3 R 3 E3 

Далее аналогичным образом определяются потоки получаемых 
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в итоге экстракции растворов М' и Лf: 
М' = Rз . R зЭ

' 
М "Э 

М1' = Е1 · 
Е �Э 

, М2' = Е;, · Е 2Э 
, Мз' = Ез · 

ЕзЭ 
. 

М iЭ м2э мзэ 
Очевидно, что М = М1' + М2' + Мз' ·  

Решение задачи проектирования - отыскание числа ступе­
ней (разбиение определенного количества экстрагента на пор­
ции) ,  например, для получения требуемого конечного состава 
М" - сложнее. Для этого используют метод подбора: задав­
шись числом ступеней и распределением экстрагента ( Э1 , 
�' " . , Эп) , на концентрационной диаграмме проводят по­
строения, характерные для эксплуатационной задачи, и нахо­
дят состав М 1 " .  Этот состав сравниваI<УГ с заданным М" : если 
концентрация вещества В в М 1 " не превышает требуемой 
(отвечает М") ,  то принятое число порций и выбранные потоки 
Э1 , Э2, " . , Эп - приемлемы.  Если нет, то увеличиваI<УГ число 
порций, на которое делится весь поток экстрагента 
(Э = Э1 + Э2 + " . +, Эп) , и находят новый состав М2" . Такие 
операции продолжают до получения требуемого М". При этом 
может оказаться, что заданный общий поток экстрагента Э не 
позволяет получить требуемый состав М" ни при каком числе 
порций при любом его разбиении на Э;. В этом случае следует 
увеличить общий поток экстрагента Э или перейти к противо­
точной схеме экстракции. 

Если требуется получить максимально чистый компонент В , 
то разбиению на порции подвергаI<УГ исходный раствор , и эти 
порции последовательно контактируют с экстрагентом. 

Порционная экстракция выгоднее однократной: при одина­
ковом общем количестве экстрагента деление его на порции 
приводит к более высокой степени извлечения. 

Непрерывная противоточная экстракция 
Этот процесс является самым выгодным с точки зрения ис­

пользования движущей силы и повышения степени извлече­
н ия .  Его проводят в колонных аппаратах или батарее смеси­
тельно-отстойных экстракторов. Схемы противоточного про­
цесса экстракции со ступенчатым и непрерывным контактом 
фаз показаны на рис . 1 3 .26.  

Построение полюса. При полной взаимной нерастворимости 
экстрагента и разбавителя (см. разд . 13 . 5 . 1 )  по ступеням или 
высоте экстрактора изменялась лишь концентрация вещества В 
в фазах экстрагента и разбавителя, а их потоки •(Э и Р) остава-
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Рис. 13. 26. Расчетные схемы противоточной экстракции со ступенчатым (а) и 
непрерывным (6) кошактом фаз 

лись неизменными. При этом геометрическое место точек со­
пряженных концентраций вещества В в фазах в различных се­
чениях (ступенях) аппарата в диаграмме у-х описывалось пря­
мой рабочей линией. Эта прямая вкупе с линией равновесия 
использовалась при решении технологических задач (проект­
ной и эксплуатационной). 

При ограниченной взаимной растворимости экстрагента и 
разбавителя в ходе процесса происходит изменение (от ступени 
к ступени или по высоте экстрактора) потоков и содержания 
всех трех компонентов в фазах: переходящего В, разбавителя Р 
и экстрагента Э.  Здесь для решения проектной и эксплуатаци­
онной задач тоже наряду с равновесными данными (бинода и 
поле конод) необходимо располагать связью сопряженных 
концентраций.  Эта связь необходима при технологическом 
расчете непрерывной противоточной экстракции как со сту­
пенчатым, так и с непрерывным контактом фаз. 

Для установления указанной связи рассмотрим каскад сту­
пеней СОЭ (рис.  1 3 .26 ,а) ,  в котором с одного конца подводит­
ся исходный раствор Rii и выводится экстракт Ек, а с друго­
го - подводится экстрагент � и выводится рафинат Rк· Разу­
меется, с тем же успехом можно рассмотреть экстракционную 
колонну (рис .  1 3 .26 ,6) с подачей легкой фазы снизу и тяже­
лой - сверху (на рисунке это исходный раствор) . 

Материальные балансы составим для контура, ограниченно­
го с одной стороны произвольным (промежуrочным) сечением 
колонны или каскада (текущие потоки и концентрации R, х и 
Е, у) , а с другой - тем концевым сечением, в котором из­
вестны концентрации в обеих фазах. Концентрации в любом 
сечении (лромежуrочном, концевых) и будут сопряженными; 
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Рис. 13.27. Доказательство наличия полюса для противоточной ЭКС1ракции 

связь между ними для экстракционного процесса при оrрани­
ченной взаимной растворимости Р и Э предстоит установить. 
Начальные концентрации известны для обоих входных пото­
ков; одна из конечных концентраций задана - чаще всего для 
выходящего рафината. В этом случае контур замыкается на 
концевое сечение с потоками E.i и Rк. Тогда для выбранного 
контура: 

- по потокам фаз 
1;' + R - R - Е =  О ·  -'-'}-[ к ' 

- по потокам переходящего вещества В 

ЕнУн + Rx - RкХк - Еу = О . 
Отсюда: 

1;' - R = Е - R = const = S -ин к ' 

ЕнУн - RкХк = Еу - Rx = const = sXsв ' 
( 1 3 .42) 

( 1 3 .43) 

где S - некий расчетный поток; xsB - гипотетическая концентрация В, отве­
чающая соотношению ( 1 3 .43) .  

Таким образом, величины Е и R, Еу и Rx изменяются от се­
чения к сечению (от ступени к ступени), но их разности оста­
ются неизменными. Это означает, что в установившемся 
(стационарном) процессе не может происходить уменьшения 
или увеличения суммарного потока фаз или компонентов в 
каком-либо сечении или в какой-либо ступени экстра:кrора. 

Через некую пару точек (скажем, Е1 и R1 на рис. 1 3 .27) со­
пряженных концентраций, т.е. относящихся к потокам в каком­
либо сечении колонны или в сечении между ступенями каскада 
СОЭ, может быть проведена прямая, именуемая лучом. Лучи 
можно провести для любого сечения экстра:кrора (например, 
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отмеченного точками Е2 и R2 на рис . 13 .27) , в том числе и для 
крайних (концевых) ,  замыкающих экстращионную установку. 

Поделив ( 1 3 .43) на ( 1 3 .42) и принимая во внимание посто­
янство числителя и знаменателя, имеем: 

Еу - Rx 
= 

Sx� 
= хв = const · 

E - R S s ' 

здесь у и х - концентрации компонента В .  

( 1 3 .44) 

Линия постоянных концентраций компонента В Хsв = 
= const - прямая,  параллельная основанию треугольника РЭ 
(см.  рис . 1 3 .27) . На этой линии, согласно ( 1 3 .44) , заканчиваются 
лучи, проходящие через любую пару сопряженных концентраций; 
пусть это - линия 1 (о ее расположении - см. ниже). 

Выражение ( 1 3 .42) записано безотносительно к конкретному 
компоненту (В ,  Р или Э), а зависимость типа ( 1 3 .43) справед­
лива для любого компонента смеси - отнесем ее теперь к раз­
бавителю Р .  Тогда• 

Ey - Rx --- = const = у_р. 
E - R  � ·  ( 1 3 .44а) 

здесь у и х - концентрации уже компонента Р. 
Линия XsP = const - прямая, параллельная стороне ВЭ; 

пусть она находится в положении 2 (см .  рис . 1 3 .27). На этой 
линии тоже заканчиваются лучи, проходящие через любую пару 
сопряженных концентраций. 

Это означает, что лучи, проходящие через точюt сопря­
женных концентраций на ветвях рафинатов и экстрактов (R1 и 
Е1 ; Ri и Е2 и т.д . ) ,  одновременно принадлежат линиям 1 и 
2. Такое возможно только для точюt пересечения этих ли­

ний; точка S (Xs8, XsP, Хsэ) называется полюсом (см .  рис . 1 3 .27) .  
Расположение его зависит от составов и потоков фаз . 

Разумеется, анализ можно выпОJШить и для компонента Э. Однако в :этом 
нет необходимости, поскольку х.э = l - х.в - х.Р определяется однозначно по 
XsB и х.Р. 

Для геометрического толкования зависимостей ( 1 3 .42)­
( 1 3 .44) рассмотрим противоточную экстращию на концентра­
ционной диаграмме. Из ( 1 3 .42) следует: 

Ен = Rк + S, Е = R + S, Е1 = R1 + S, � = 
= R2 + S и Ек = Rн + S. ( 1 3 .45) 

Значит, если смешать потоюt Rк и S, то получим поток смеси 
состава Ен, смешение nотоков S и R дает поток Е и т.д .  И в 
каждом сечении сопряженные потоки фаз связаны зависи-

• Аналогичный вывод для разных концентраций : подробно приведен в 
разд. 1 1 .5 .4 .  
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мостью ( 1 3 .45), в которую наряду с двумя переменными реальны­
ми потоками фаз входит третий постоянный расчетный поток S. 
Согласно правилу смешения все три точки Е, R и S для любого 
произвольного сечения лежат на одной прямой . По высоте 
(ступеням) экстрактора сопряженные величины Е, у и R, х из­
мен.яются; но поскольку значение S и точка S неизменны для 
всех сечений аппарата, то все прямые, на которых лежат упо­
мянутые точки, являются лучами, исходящими из одной точки 
S - полюса. А проведенный анализ по своей сути является 
доказательством существования полюса. 

Выражения ( 1 3 .42) и ( 1 3 .43) можно трактовать в аспекте раз­
деления смесей в некотором рабочем сечении: экстракт состава 
у (поток Е) разделяется на ра�шнат состава х (поток R) и неко­
торый продукт состава S (Xs , XsP, Хsэ) - поток S. Согласно 
правилу рычага 11  рода (если "точку опоры" разместить в полю­
се S), справедлива связь :  

E- ES = R· RS . ( 1 3 .46) 

На рис . 1 3 .27 ES < RS , значит, поток Е больше, нежели R. Не­
равенство Е > R отвечает расположению полюса справа от тОч­
ки экстракта. При обратном соотношении (Е < R) будет ES > RS , 
и полюс расположится слева от точки рафШiата. В этом случае 
соотношения типа ( 13 .44) следует представлять в виде 

Rx - Ev 
--'--0)' = const = Xs . ( 1 3 .44б) 
R - E  

Наконец, при Е = R в соответствии с ( 13 .44) полюс (т.е .  точка 
пересечения лучей) уходит в бесконечность. Эrо означает, что 
все лучи параллельны меЖду собой.  

Итак, на концентрационной диаграмме сопряженные соста­
вы фаз изображаются точками, лежащими на биноде и лучах, 
пересекающихся в точке (полюсе) S. На этом свойстве диа­
граммы основано решение технологических задач. В рассматри­
ваемом случае проще решается задача проектирования - опреде­
ление необходимого числа ступеней каскада СОЭ или высоты 
колонны. Эксплуатационная задача решается подбором. 

Определение полюса. Для решения обеих задач предвари­
тельно необходимо найти полюс . Для этого требуется провести 
два любых луча и зафиксировать точку их пересечения .  В обоих 
случаях заданы концентрации исходной смеси (т. М) и экс­
трагента (т. Э) ,  а также поток исходной смеси (рис . 1 3 .28).Пусть 
известен и поток экстрагента (задан в задачах эксплуатации; 
находится с помощью технико-экономических расчетов в зада­
чах проектирования) . В задаче проектирования чаще всего еще 
задан состав конечной смеси - рафината после выделения из 
него экстрагента М" (или Rк) . Тогда один луч определен :  он 
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Рис. 13. 28. К определению состава конечного экстракта (точка Ек) 

проходит через то концевое сечение экстрактора, где встреча­
ются потоки фаз Rк и Э. Второй луч отвечает другому конце­
вому сечению, где проходят потоки фаз М и Ек; для определе­
ния этоrо луча следует установить состав конечноrо экстракта 
(точка Ек, концентрация компонента В - Ук) · 

Определим этот состав из следующих соображений. В соот­
ветствии с правилом рычага наЙдем точку материальноrо ба­
ланса N по потокам фаз М и Э, поступающим с противопо­
ложных концов в колонну (или каскад СОЭ) . Но та же точка N 
(смесь входных растворов) должна характеризовать и потоки, 
выходящие (тоже с противоположных сторон) из экстракцион-
ной установки: 

N = М + Э = Rк + Ех и 

Иными словами, смесь N,  получаемая результирующим смеше­
нием М и Э, должна в конечном итоге разделиться на Rк и Ек. 
Значит, точка N, лежащая на прямой МЭ, в то же время при­
надлежит и прямой RкЕк, т.е. является точкой пересечения 
этих прямых. Тогда для отыскания точки Ек достаточно про­
вести прямую RкN и продолжить ее до линии экстрактов: точка 
пересечения с бинодой и дает концентрацию Ук, отвечающую 
потоку Ек. А теперь через точки М и Ек можно провести вто­
рой луч, и полюс построен (рис . 1 3 .28) .  

Потоки Rк и Ех мoryr быть наЙдены по правилу рычага 
по отрезкам внутри биноды: 

Rк · R кЕ к = N · NEк и .Ех · R кЕ к = N · NR к 
или вне ее : 
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Рис. 13. 29. Определение числа теоретических ступеней при противоточной экс­
тракции 

Подчеркнем: отрезок R кЕ к представляет собой линию ре­
зультирующего разделения. Он не имеет никакого отношения к 
конодам - линиям равповесного разделения: ведь потоки, ухо­
дящие с разных концов противоточной экстракционной уста­
новки, не находятся в непосредственном контакте, значит, не 
могут быть равновесными. 

Не исключена ситуация, когда одновременно заданы концентрации компо­
некrа В в фаза.х - Хк и Ук· Тогда поЛIОс сразу находят как точку пересечения 
двух известных лучей. Но линии резулътирующеrо смешения МЭ и результи­
рующеrо разделения RкЕк все равно необходимы - для определения не заданно­
rо в этом случае потока экстраrекrа. 

Определение числа теоретических ступеней. После нахожде­
ния полюса можно приступить к определению числа теорети­
ческих ступеней . Примем, что в каждой ступени батареи СОЭ 
(см.  рис. 1 3 .26 ,а) достигается идеальный контакт фаз и затем 
происходит полное (равновесное) расслаивание. 

Уходящий из экстракционной установки экстракт Ек (точка 
на ветви экстрактов биноды) находится в равновесии с поки­
дающим эту (последнюю по ходу движения фазы экстракта) 
ступень рафинатом R1 (х1 ) ,  а значит, лежит (рис . 13 .29) на 
другом конце коноды (точка на ветви рафинатов - фиксируем 
ее) . Сопряженный с R1 состав экстракта Е1 (у1) лежит на ветви 
экстрактов биноды и на луче, проходящем через полюс и точку 
состава R1 , - фиксируем точку Е1 . 

Поток рафината R2 (см. рис. 13 .26 ,а) уходит с предпоследней 
(по ходу фазы экстракта) ступени в равновесии с Е1 ; состав 
этого рафината находится на другом конце коноды E1 R2, про­
ходящей через точку Е1 (см. рис . 1 3 .29) . Сопряженный с R1 со-
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Рис. JЗ.ЗО. К определению минимального потока экстраrе!ffа 

став экстракта Е2 (см . рис. 1 3 .26, а) есть точка пересечения лу­
ча, начинающегося в точке R2, и ветви экстракrов биноды (см .  
рис . 1 3 .29). 

Построения конода-луч-конода-луч- ... продолжаем до 
тех пор, пока очередная конода не пересечет крайний луч 
Rк - Э - S (либо случайно попадет в точку конечного рафи­
ната Rк). Число конод соответствует числу операций расслаива­
ния - это и есть число теоретических ступеней. 

Для заданной степени разделения количество ступеней за­
висит от соотношения потоков экстрагента и исходного рас­
твора. Это соотношение согласно правилу рычага (1 рода) вы­
ражается отношением отрезков: 

Э MN 

М = NЭ 
С уменьшением расхода экстрагента (точка материального ба­

ланса N перемещается по прямой МЭ влево) растет концент­
рация экстракта (точка Ек перемещается по линии экстрактов 
вверх); но при этом увеличивается число ступеней, необходи­
МЬIХ для получения рафината заданного состава. 

Как и в случае полной взаимной нерастворимости разбави­
теля и экстрагента, сушествует некий минимальный поток экс­
трагента, при котором заданная концентрация Хк может быть 
достигнуга при бесконечном числе ступеней. Минимальному 
удельному расходу экстрагента (соотношению потоков Э/М) 
соответствует такое положение точки N, при котором кон ода 
fкR1 совпадает с лучом MS: сопряженные концентрации в сече­
нии входа исходного раствора - равновесны. Тогда построение 
луч-конода-луч- . . .  не сдвинется с верхнего луча MS, и для 
достижения необходимого состава рафината потребуется бес­
конечное число ступеней. Описанная ситуация иллюстрируется 
на рис . 1 3 .30 .  

С увеличением расхода экстрагента (точка N перемещается 
по прямой МЭ вправо) падает концентрация экстракrа (точка 
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Рис. 13.31. Определение локальной движущей силы в треугольной диаrрамме при 
расчете числа единиц переноса а 

Ек перемещается по линии экстрактов вниз и вправо) и 
уменьшается необходимое число теоретических ступеней. 

Рабочий расход экстраrевта выбирается на основе мини­
мального с помощью технико-экономического расчета - пуrем 
минимизации суммарных (капитальных и эксплуатационных) 
затрат (см .  разд. 1 0 .7 .2) .  При этом должны быть учтены затраты 
на всех технологических стадиях - экстракции, регенерации 
экстрагента из экстракта и рафината. 

После определения числа теоретических ступеней (11т) мож­
но найти требуемое число реальных ступеней смесительно­
отстойного экстрактора (п) - с учетом поправки на отличие 
реального процесса от идеального. Переход от 11т к п проводит­
ся с помощью экспериментально устанавливаемого коэффици­
ента полезного дейстния ступени Т\с (см.  разд. 10 . 1 2 .4) : 
п = 11т /Т\с· 

Для смесительно-отстойных экстракторов обычно Т\с " 0,8 + 0,9 ; Д1IЯ колонн 
с ситчатыми тарелками Т\с " О, 1 + 0,3. 

Высота колонного экстрактора с непрерывным контактом фаз . 
Для расчета высоты колонного экстрактора с непрерывным 
контактом фаз необходимо знать высоту h3, эквивалентную 
теоретической ступени· (ВЭТС),  или высоту единицы переноса 
(ВЕП) he .  Расчет по ВЭТС базируется на lfт. Расчет с помощью 
ВЕП требует определения числа единиц переноса а, обеспечи­
вающего необходимое разделение.  Далее: высота рабочей зоны 
колонны н = 11тhэ или н = ahe. 

Число единиц переноса в принципе определяется тем же 
способом, что и в случае полной взаимной нерастворимости 
экстрагента и разбавителя, - в предположении о полной сег­
регации фаз при противоточной непрерывной экстракции. 
Техника расчета а, естественно, модифицируется соответствен-

• Оrраниченность и недостатки метода ВЭТС обсУЖ11ены в разд. 10 . 12 .5 .  
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но переходу от диаграммы у-х к треугольной, но в основе рас­
чета остается локальная движущая сила (х - .хР) . 

В концентрационном треугольнике (рис . 1 3 . 3 1 )  концентрация 
х изменяется от Хн до Хк. Любому произвольному значению х 
отвечает сопряженное (находящееся на данном луче) значение 
у, а тому - равновесное (на одной коноде) значение .хР < х. 
Проведя произвольно несколько лучей в диапазоне от Хн до Хк 
(включая и оба крайних луча) , с помощью соответствующих 
конод получаем достаточное количество пар взаимосвязанных 
величин х и .хР. По локальным разностям (х - .хР) наЙдем зна­
чение а, используя зависимость ( 1 3 . 1 9) .  
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Глава 14 

АДСОРБЦИЯ 

Адсорбцией называется избирательное поглощение одного 
или нескольких компонентов из газовой или жидкостной смеси 
твердым поглотителем - адсорбентом (иногда используюг более 
широкий термин - сорбент). Поглощаемый компонент (ПК) , 
содержащийся в сплошной среде (газе, жидкости) именуется 
адсорбтивом, содержащийся в сорбенте - адсорбатом. Адсорб­
ция чаще всего (не всегда) применяется при малых концентра­
циях адсорбтива в исходной смеси, когда требуется возможно 
более полное его поглощение.  При высоких исходных кон­
центрациях адсорбтива процессу адсорбции нередко предше­
ствуют другие поглотительные процессы (например, абсорб­
ция), с помощью которых концентрация ПК в сплошной среде 
снижается до достаточно низкой величины, после чего и ведет­
ся глубокая доочистка газа, жидкости методом адсорбции. 

Адсорбция используется для очистки газовых (жидких) сме­
сей от. нежелательной примеси или для вЫделения этой приме­
си в качестве целевого продукга; оптимальной является реали­
зация совместно обеих целей, т.е. приближение технологии к 
безотходной. Благодаря селе:ктивности поглощения различных 
компонентов адсорбция является одним из эффе:ктивных про­
цессов разделения. Вместе с тем она составляет одну из стадий 
проведения гетерогенной химической реакции - каталити­
ческой или некаталитической. В тех случаях, когда сама реак­
ция идет быстро, а пропускная способность адсорбционно­
десорбционной стадии мала, адсорбция (или десорбция) может 
выступать в роли лимитирующей стадии процесса химического 
превращения в целом. 

После осуществления адсорбции, как правило, производят 
десорбцию адсорбата. Это позволяет извлечь из сорбента П К  
(нередко - целевой продукг) и вновь использовать освобож­
денный от него сорбент: промышленные сорбенты чаще всего 
очень дороги , так что одноразовое их использование экономи­
чески невыгодно, иногда - просто недопустимо. После де­
сорбции обычно необходимо провести активацию сорбента, 
чтобы восстановить его адсорбционные свойства. Стадии де­
сорбции и активации адсорбента (вместе) представляюr собой 
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его реrеверацию: после нее сорбент готов к повторному исполь­
зованию в процессе адсорбции . 

Процессы адсорбции, десорбции, активации могут осущест­
вляться в непрерывном режиме . - тогда каждый из них прово­
дится в отдельном аппарате, а адсорбент перемещается из ад­
сорбера в десорбер, далее - в регенератор (активатор) и снова 
в адсорбер. Адсорбция - один из немногих процессов, когда 
полунепрерывные режимы (неподвижный слой сорбента и дви­
жение через него потока сплошной среды) вполне конкуренто­
способны с непрерывными. Целиком периодические процессы в 
промышленности используются нечасто (преимущественно при 
сорбции ПК из отдельных порций жидкости) .  В полунепре­
рывных и периодических процессах стадии адсорбции, десорб­
ции и активации обычно проводят поэтапно в одном и том же 
аппарате. 

Адсорбция широко применяется в химической технологии: 
- для осушки газов и их очистки с выделением ценных 

компонентов; 
- для извлечения (регенерации) растворителей из газовых 

(паровых) или жидких смесей; 
- для осветления растворов; 
- для очистки газовых выбросов и сточных вод; 
- в аналитических целях (например, методы хроматографии 

основаны на сорбционных эффектах), а также для других слу­
чаев. 

14. 1 .  АДСОРБЕНТЫ 

У спех процесса адсорбции во многом определяется выбором 
адсорбента. Основные требования к адсорбентам: 

- селективность (способность поглощать заданный компо­
нент, не затрагивая других компонентов смеси); 

- возможно большая поглотительная способность (емкость 
по адсорба1)'), что позволяет обойтись меньпmм количеством сор­
бента; это важно для увеличения концентрации адсорбата и сни­
жения затрат (пре�е всего - энергетических) при десорбции; 

- приемлемая стоимость и доступность; 
- легкость десорбции и регенерации; 
- высокая механическая прочность; 
- удобство в работе: негорючесть, малое эрозионное воз-

действие на элементы аппаратуры и т.п. 
На практике в полной мере удовлетворить все требования (в 

ряде случаев они противоречивы) не удается, приходится вы­
бирать компромиссные варианты. 

Соответственно требованию высокой поглотительной спо­
собности, адсорбенты чаще всего - высокопористые твердые 
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вещества, используемые, как правило, в виде зерен размером от 
долей миллиметра до нескольких миллиметров. Пористость 
зерен обеспечивает внутреннюю поверхность в сотни и даже 
тысячи квадратных метров на один грамм сорбента, что на 
несколько порядков выше его наружной поверхности. Именно 
благодаря столь развитой внугренней поверхности некоторые 
сорбенты моrуг поглощать адсорбат в количествах, соизмери­
мых с собственной массой. 

В зависимости от размеров различают микропоры, промежу­
точные поры (мезопоры) и макропоры. 

К микропорам относят поры с радиусом до 20 А (1 А = 
= i o-10 м); они соизмеримы с размерами молекул ПК. Именно для 
микропористых сорбентов характерны крайне развитые внут­

ренние поверхности - от нескольких сотен до 2000 м2/г сор­
бента (эта цифра приведена для сравнительной оценки, так как 
понятие геометрической поверхности к микропорам, строго 
говоря, неприменимо) . Промежуrочными считают поры радиу­
сом от 20 до 1000 - 2000 А; удельные поверхности здесь от 10  
до 500 м2/г. Полагают, что мезопоры выполняют две роли: соб­
ственно адсорбционную (на внуrренней поверхности пор сор­
бируется П К) и транспортную (перенос молекул ПК к микро­
порам, где и сорбируется основное его количество) .  Макропоры 
(их радиус превышает 2000 А) отличаются небольшой удельной 
поверхностью (до нескольких квадратных метров на 1 г), их 
вкладом в общую сорбционную емкость сорбента обычно мож­
но пренебречь. Основная их роль - транспортная: перенос П К  
к микро- и мезопорам . 

Промышленные сорбенты моrуг содержать поры разных 
размеров. Соответственно преобладанию пор тех или иных 
типов говорят о микропористых, мезопористых и макропорис­
ТЬIХ сорбентах. При наличии в зернах сорбента различньIХ пор 
в соизмеримых долях сорбенты относят к смешанным. 

Приведем и кратко охарактеризуем наиболее распростра­
ненные промышленные сорбенты. 

Alrnulнwe (или акпDИроааннwе) угли (АУ) получаются термической обработ­
кой без доС'!)'Па воздуха (или с ограниченным ero доступом) ра:щичных углерод­
содержащих веществ: древесины, утлей, плодовых косточек - с последующей 
аtсrИвацией. В зависимости от назначения (и соответствующего ему исходного 
сырья и способа приготовления) в АУ могут преобладать микропоры либо, на­
ряду с ними, и мезопоры. Будучи приrотовленными из неполярного материала, 
АУ хорошо сорбируют неполярные вещества (например, многие органические 
соединения, в час11юсти углеводороды) и значительно хуже - полярные. Чаще 
всего АУ отличаются невысокой механической прочностью. 

Силнхаrели и алюмоrели представляют собой продукты термической обработ­
ки (обезвоживания) rелей кремниевой и алюминиевой (гидроксид алюминия) 
кислот. Эrи сорбенть1 хорошо поrлощают полярные вещества, в частности воду, 
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и потому часто используются для осушки газов. Механическая прочность сили­
каrелей и алюмоrелей значительно выше, нежели АУ. 

Акrивные угли, силикаrели и алюмоrели хараIСГеризуются весьма широким 
набором пор раЗ11ичных размеров. Поэтому они могут поглощать сразу несколько 
компоне1Пов из газовой (жидкостной) смеси . 

ЦеоJ11П1о1 - природные, а в последнее время все в большей степени синтети­
ческие алюмосиликаты - ·слабополярные сорбенты, пригодные для сорбции как 
полярных, так и неполярных вещесrв; их, в частности, используют для сорбции 
слабополярных органических соединений с двойной связью. Цеолиты отличают­
ся высокой однородностью пор, а потому и высокой селекrивностью, т.е. способ­
ностью адсорбировать из сплошной среды молекулы определенного размера 
(более крупные молекулы в поры проникнуть не могут). Это позволяет исполь­
зовать набор цеолитов с различными размерами пор для поочередной сорбции 
различных (от мелких молекул к крупным) поглощаемых компонентов из ис­
ходной смеси (принцип "молекулярного сита") .  

Несколько особняком в ряду сорбентов стоят ноннn.� - природные или 
(чаще) си1ПетИческие ионообменные смолы (аниониты и катиониты); пример -
сульфированный полистирол, содержащий rруппы - SO)". Чаще всего их при­
меняют в виде зерен (округлой или неправильной формы) размером до 1 ,0-
1 ,5 мм . Сущность действия ионитов - в обменных реакциях (в приведенных 
примерах стехиометрические коэффициенты не уравнены) : 

- для катионитов (обмен катионами): 

Na+[R-) + CaCl2 � CaR2 + Naa ; 
...- � 

тв тв 
- для анионитов (обмен анионами): 

[R+ ]c1- + Na2S04 ;:::::! ,R2S04 , + NaCI . 

тв тв 
Здесь R - органическая основа ионита с какой-либо заряженной (положительно 
или отрицательно) функциональной rруппой (rруппами) . 

Реакция ионообмена происходит пракrически мmовенно и, как правило, не 
является лимитирующей стадией. Однако проникновение ПК внутрь зерна ио­
нита представляет собой медленную стадию, что хараIСГерно для обычных сор­
бе1Пов. В этом смысле нас здесь ИIПересует не сам ионообмен, а ионообменная 
сорбция. 

С целью повышения поглотительной способности сорбента 
стремятся развить его внуrреннюю поверхность, что, однако, 
снижает его механическую прочность - налицо противоречие. 
С другой стороны, попытки повысить механическую прочность 
сорбента привели бы к существенной эрозии аппаратуры, если 
он перемещается внуrри аппарата (непрерывные процессы 
адсорбции) . На практике определяющим чаще всего является 
требование большой поглотительной способности сорбента, 
что приводит к использованию сорбентов невысокой механи­
ческой прочности. Очевидно, что непрерывные процессы ад­
сорбции с такими перемещающимися в аппарате сорбентами (в 
движущемся, тем более - в псевдоожиженном слое) будуr со­
провождаться механическим разрушением зерен и значитель­
ным пьmеобразованием (возникнуr осложнения с пьmеулавли­
ванием, расходом и приготовлением свежего сорбента и т.п . ) .  
Именно поэтому, в отличие от большинства технологических 
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процессов, непрерывному осуществлению адсорбции (со всеми 
его достоинствами :  стабильностью режима, простотой управле­
ния и др .) нередко предпочитают полунепрерывные процессы 
сорбции в аппаратах с неподвижным слоем сорбента: здесь 
проблема механической прочности зерен сорбента стоит не 
столь жестко . 

14.2. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
АДСОРБЦИОННЫХ ПРОЦЕССОВ 

14.2. 1 .  О механизме адсорбции 

На поверхности любого твердого тела возникают неуравно­
вешенные (направленные внугрь тела) силы,  взаимодействие 
которых с внешней средой обусловливает притяжение ее моле­
кул к поверхности. Однако наружная поверхность твердых тел 
невелика; поэтому для направленного использования этих не­
уравновешенных сил с целью притяжения и выделения опреде­
ленных (целевых) компонентов из сплошной среды применяют 
сорбенты,  обладающие развитой внуrренней поверхностью. 

Несмотря на широкое многообразие адсорбционных сил ,  
явления адсорбции обычно разделяют на  две основные группы: 
физическая адсорбция и хемосорбция. В первом случае адсорб­
ция вызывается силами межмолекулярного взаимодействия П К  
и сорбента. При этом адсорбат и сорбент сохран.яют свои инди­
видуальные свойства. Во втором случае речь идет о химическом 
взаимодействии с образованием химических соединений адсор­
бата и сорбента; разумеется, оба они в процессе сорбции теря­
ют свою индивидуальность. Процессы физической адсорбции -
обратимы; процессы хемосорбции чаще всего необратимы. 
Именно поэтому в целях многократного использования сор­
бента в промышленности предпочитают использовать физи­
ческую адсорбцию. 

При физической адсорбции неполярных веществ основной 
вклад приходится на долю дисперсионных сил, возникающих в 
результате согласованного движения элекгронов сближаю­
щихся молекул адсорбата и сорбента. Дисперсионные силы не­
специфичны, т.е. мало зависят от природы ПК и сорбента. В 
случае полярных веществ дисперсионные силы дополняются 
электростатическими, специфичными для конкретных П К  и 
сорбента. В некоторых случаях (например, Гидратированная 
поверхность сорбента) электростатические эффекты усили­
ваются в результате возникновения водородных связей между 
гидроксильной группой поверхности сорбента и молекулой 
адсорбата. При физической адсорбции молекулы адсорбата в 
одних случаях могуг быть зафиксированы в определенном по­
ложении на поверхности сорбента, в других - мoryr переме-
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щаться по поверхности . С ростом температуры склонность к 
перемещению усиливается. 

К физической адсорбции относится особое явление, харак­
терное для микропор и в известной мере для мезопор - капил­
лярная конденсация. Это явление связано с влиянием кривизны 
поверхности жидкостного мениска на давление паров вещества 
над ним. Если обозначить rк - радиус капилляра (поры), е -
угол смачивания, v0 - мольный объем жидкости, cr - ее по­
верхностное натяжение, то связь между давлением паров над 
мениском (р) и над плоской поверхностью жидкости (р0) запи­
шется, согласно формуле Томпсона, как 

Ро ( 2crv о cos е) 
- = ехр ----
Р RyTrк ' 

где Ry - универсальная газовая постоянная, Т - абсолюmая температура. 

(а) 

Из (а) следует, что в случае хорошего смачивания жид­
костью стенок капилляра (cos е > О) при уменьшении rx давле­
ние паров над криволинейным мениском снижается.  Иными 
словами, вещество над мениском становится низколетучим,  т.е. 
высококипящим. Значит, вещество (ПК) ,  находящееся над 
плоской поверхностью при некотором давлении (например , 
атмосферном) и температуре Т в газообразном состоянии, над 
криволинейной поверхностью вогнутого мениска может в тех же 
условиях стать жидкостью. Следовательно, в мелких порах 
(капиллярах) возможна конденсация адсорбата, хотя адсорбтив 
находится в rазообразном состоянии.  Конденсация адсорбата в 
ходе адсорбции получила название "капиллярная конденсация" .  
При ее возникновении поглотительная способность сорбента 
(если ее выражать в виде массовых концентраций), естествен­
но, значительно возрастает. Разумеется, при температурах, 
превышающих критические для П К, капиллярная конденсация 
невозможна. 

При хемосорби,ии в определенной точке сорбционной по­
верхности образуется химическое соединение адсорбата и сор­
бента. Здесь положение сорбированной молекулы, конечно, 
является фиксированным. 

Термодинамически самопроизвольное явление адсорбции 
должно сопровождаться уменьшением свободной энергии G 
системы адсорбтив-сорбент: Л G  < О .  Кроме того, переход П К  
из сплошной среды (газ, жидкость) н а  поверхность сорбента 
означает потерю степени свободы (одной, если положение мо­
лекулы адсорбата на сорбенте не фиксировано, или большего 
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числа, если фиксировано); следовательно, понижается и эн­
тропия системы: ЛS < О .  Отсюда, согласно термодинамическо­
му соотношению 

ЛН = ЛG + ТЛS , (б) 

при адсорбции изменение энтальпии ЛН < О, система теряет 
теплоту, т.е. адсорбция сопровождается тепловыделением. Вели­
чина его при физической адсорбции обычно соизмерима с теп­
лотой конденсации r (в случае капиллярной конденсации -
превышает r на соизмеримую с ней величину) и может дости­
гать 85- 1 25 кДж/моль П К. В случае хемосорбции тепловыде­
ление соизмеримо с теплотой,  характерной для экзотермиче­
ских реакций, и потому может быть на порядок выше r. 

Ацсорбат может располагаться на поверхности пор сорбента 
в виде отдельных молекул, в пределе покрывая всю поверх­
ность мономолекулярным слоем .  При высоких концентрациях 
адсорбтива в случае достаточно крупных пор сорбента возмож­
на полимолекулярная сорбция: поверхность сорбента удержи­
вает несколько слоев адсорбата. 

В дальнейшем рассмотрение процесса ведется, в основном 
применительно к простейшим случаям адсорбции (физической, 
мономолекулярной и т.п . ) .  

14.2.2. Равновесие при адсорбции 
В соответствии с общими положениями, приведенными в 

разд.  10 .3 . 1 ,  равновесие при адсорбции будем представлять в 
диаграмме у - х. В качестве концентv.ации адсорбтива (у) ис­
пользуем относительную долю: кг Пк/(кг остальной части газа 
или жидкости); это позволит в ходе расчетов оперировать по­
стоянными потоками инерта сплошной среды D 
(количествами D) . В качестве концентрации адсорбата х также 
используем относительную величину: кг Пк/(кг чистого сор­
бента); это позволит оперировать постоянными потоками твер­
дого инерта - сорбента G (в непрерывных процессах) или ко­
личествами G (в полунепрерывных и периодических). В этом 
смысле процессы адсорбции принадлежат к классу 3 (2-2) 1 .  

Типичная равновесная диаграмма изображена на рис . 14 . 1 ,а .  
Обращаем внимание, что на оси ординат отложена концентра­
ция у, а на оси абсцисс - х, по аналогии со сходным (по це­
лям, постановке технологических задач, иногда и по подходу к 
расчетам) процессом абсорбции . При адсорбции из газов вмес­
то концентрации адсорбтива у нередко используют его парци­
альное давление р (или отношение р/рю где Рн - давление 
насыщенных паров адсорбтива) . При этом р однозначно связано 
с у (см .  разд . 1 2 .2) :  у = р/Р, где Р - полное давление . Область 
адсорбции (как и абсорбции) находится выше линии равнове­
сия ,  поскольку П К  переходит из фазы "у" в фазу "х" . 
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у,р х 

х 
а б у,р 

Рис. 14. 1. Предстамение равновесия при адсорбции: 
а - диаrрамма в манере, принятой в учебнихе; б - обращенная диаграмма 

Специально отметим (и здесь необходимо бьrrь внимательным!), чrо в лите­
ратуре по адсорбции очень часто применяют обращенную равновесную диаграм­
му: у и р (иногда p/p.J откладывают на оси абсцисс, а х - на оси ординат (см. 
рис. 14. 1 , б) . 

Равновесные кривые чаще всего снимают в эксперименте 
при постоянной температуре, поэтому они представляют собой 
изаrермы сорбции. Конфигурация равновесных линий зависит, 
в первую очередь, от природы П К  и сорбента, а при сорбции 
из жидкостных смесей - еще и жидкого инерта. На форму и 
положение равновесной кривой для данного ПК влияет при-

• 
суrствие других поглощаемых компонентов . Кроме того,  мо-
жет оказывать влияние и взаимодействие адсорбатов на по­
верхности сорбента. 

Типичная равновесная кривая в случае физи'lеской адсорбции 
на сорбенте с однородными по размеру порами изображена на 
рис . 14.2,а. При наличии в сорбенте пор разных размеров мо­
жет нарушиться плавность линии равновесия - мoryr появить­
ся перегибы, подобные показанным на рис. 14. 1 ,- их положе­
ние и величина зависят от распределения пор по размерам. 
Отклонения от плавной кривой мoryr быть следствием и вза­
имодействия молекул адсорбата (обусловленного, скажем, по­
явлением водородных связей) , если оно заметно сильнее вза­
имодействия молекул адсорбата и сорбента. В рабочем 
(ограниченном) диапазоне концентраций, достаточно удален­
ном от насыщения сорбента адсорбатом, кривые равновесия 
мoryr оказаться и выпуклыми. На рис. 14.2,б изображены изо­
термы сорбции при разных температурах. Поскольку адсорбция 
сопровоЖдается выделением теплоты, то, согласно правилу Ле­
Шателье, при одинаковых концентрациях адсорбтива в газе 
более высокой температуре t2 > t1 отвечает меньшая поглоти­
тельная способность сорбента х2 < х1 • 

• Адсорбция мноrокомпоне1П11ых смесей в учебнике не рассматривается. Не­
которые ее аспекты содержатся в (5 ) .  

] 1 64 



у(р) 

у 
хР о х 

а 

1 
1 

__;! 
г 

а х 

у р(у) 12 1 1 

у 

Х2 Х 1  х 

б у у 

а х 

д 

Рис. 14.2. Типичные кривые адсорбционноrо равновесия: 

х 

в 

Хадс Хдсс х 
е 

а - физическая адсорбция (изотерма сорбции),  б - к влиянюо температуры на адсорб­
ционное равновесие, 11 - равновесная кривая, отвечающая уравнеюоо ЛэШ"МJОра, г - хемо­
сорбция, д - капиллярная коцпенсация, е - к явлению rисrерезиса при адсорбции 

Математическое описание плавных равновесных кривых при 
физической адсорбции чаще всего представляют в виде одной 
из трех зависимостей у = f (х) или р = f (х) .  

Наиболее простое представление - линейное у = тх, где 
т - постоянный коэффициент распределения .  Это представ­
ление оправдано тем, что в области малых рабочих концентра­
ций (частый случай на практике) равновесная зависимость в 
самом деле близка к линейной (начальный участок лин1m равно­
весия на рис. 14.2,а) .  Использование такого представления позво­
ляет в ряде случаев получmъ достаточно простые аналитические 
решения при расчете некоторых процессов адсорбции. 

Степенная зависимость у = Ах", называемая уравнением 
Фрейндлиха, первоначально бьmа предложена для жидкостных 
сплошных сред; позднее ее распространили и на газовые. Это 
чисто эмпирическое описание равновесия с подбором пара­
метров кривой А и п для каждой системы ПК-сорбент при 
данной температуре. Определенные достоинства уравнения 
усматривают в простоте метода определения А и п по опытным 
данным (линеаризация уравнения путем его логарифмирова­
ния) и неплохом описании этих данных в ограниченном диапа­
зоне изменения концентраций (см.  рис . 14 .2 ,а) .  

Гиперболическое - уравнение Лэнrмюра - наилучшим обра­
зом отражает некоторые специфические особенности физичес-
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кой сорбции из газовой фазы (см. рис . 14 .2 ,в) :  

х = _(!р_ .  
Ь + р 

(в) 

Оно получено из простых физических представлений. Если рассматривать 
1 м2 сорбционной поверхности и положить, что его доля Ф занята адсорбатом, то 
скорость адсорбции,  пропорциональная парциальному давлению адсорбтива и 

незанятой доле поверхности, запишется так: k.p( l - Ф), где k. - константа 

скорости сорбционного процесса. А скорость обратного (десорбционного) про­
цесса пропорциональна доле поверхности,  занятой адсорбатом: k•Ф, где k• -
константа скорости десорбциИ. Очевидно, в условиях равновесия k.p(l -
- о1) = k•Ф,  откуда легко найти Ф = k.pj(k.p+k0} . Разделив Ф на площадь, за­

нимаемую одной молекулой, найдем число молекул, адсорбированных единицей 
поверхности. Отсюда, зная удельную поверхность сорбента, нетрудно перейти к 
массовой концентрации адсорбата х, представив ее в виде выражения (в) . 

Особенности выражения (в) отражены на рис . 14 .2 ,в: 
- в области малых концентраций адсорбтива (р << Ь) полу­

чается линейная зависимость на начальном участке равновес­
ной кривой, причем отношение Ь/а отвечает постоянному ко­
эффициенту распределения т; 

- в области высоких концентраций адсорбтива (р >> Ь) кон­
центрация его в сорбенте стремится к предельному значению 
а, отражая полное (при р, у �  оо) насыщение сорбента погло­
щаемым компонентом; 

- в области промежуточных концентраций осуществляется 
плавный переход от линейной зависимости к предельному на­
сыщению. 

В случае хемосорбции на поверхности пор сорбента образу­
ются достаточно устойчивые химические соединения его с ад­
сорбатом, что приводит к значительному падению концентра­
ции адсорбтива над сорбентом; только при достаточно больших 
х (поверхность пор сорбента уже в значительной мере химиче­
ски связана с адсорбатом) в сплошной среде (газ, жидкость), 
находящейся в контакте с сорбентом, наблюдается заметная 
концентрация (давление паров) адсорбтива (рис . 14 .2 ,г) .  

В случае капиллярной конденсации на кривой равновесия су­
ществует участок, близкий к горизонтальному (рис. 14.2,д) :  с 
началом конденсации количество П К  в порах сорбента быстро 
нарастает при малых изменениях парциального давления П К  в 
смеси. 

Строго говоря, нарастание х при одинаковых размерах пор в сорбенте должно 
происходить при практически постоянной концентрации адсорбтива у. Но ре­
ально сорбент имеет некий набор размеров пор. Капиллярная конденсация 
начинается в порах самого малого радиуса, а при постепенном повышении 
парциального давления адсорбтива (у, р) ею захватываются и более крупные 
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поры. Поэтому концентрация х в самом деле растет быстро, но все же при 
несколько повышающихся у, р. 

При наличии капиллярной конденсации нередко наблю­
дается явление гистерезиса адсорбционного равновесия : несов­
падение равновесных зависимостей при адсорбции и десорб­
ции (рис . 14 .2 ,е) .  Полагают, что при адсорбции часть внугрен­
ней поверхности пор блокирована посторонними примесями 
(воздухом, например),  препятствующими смачиванию стенок 
капилляров, так что требуется достаточно высокая концентра­
ция адсорбтива (у, р), чтобы вытеснить эту примесь из пор 
поглощаемым компонентом.  При десорбции на внугренней 
поверхности пор примеси нет (или нет в таких количествах) ; 
поэтому при тех же р, у содержание адсорбата выше 
(Хдес > Хадс) . 

В дальнейшем рассмотрение процесса ведется.. в основном 
применительно к процессам физической сорбции, характери­
зуемым плавными изотермами - типа линейной, Фрейндлиха, 
Лэнгмюра. 

14.3. АДСОРБЕРЫ 

Ниже рассмотрены конструкции некоторых адсорбционных 
аппаратов и принципы их работы. Представлены отдельные 
адсорберы непрерывного действия (с псевдоожиженным слоем 
сорбента - одно- и многосекционные и с движущимся слоем) ,  
а также эти аппараты в составе адсорбционно-десорбционно­
регенерационных агрегатов. В заключение показана конструк­
ция и работа адсорбера полунепрерывноrо действия . 

14.3. 1 .  Адсорберы непрерывиоrо действия 
с псевдоожиженным слоем сорбента 

Адсорберы (десорберы, активаторы) с псевдоожиженным 
слоем сорбента могуг работать при непрерывных подаче и вы­
воде, а также перемещении адсорбента из аппарата в аппарат. 
Это позволяет проводить сопряженные (см. разд. 24.2 .6) про­
цессы адсорбции П К  - регенерации сорбента в стабильном и 
легко управляемом непрерывном режиме . 

Одмосехционнwй адсорбер с псевдоожиженным слоем мелкодисперсного сор­
бекrа показан на рис. 14 .3 .  Поток исходного газа /, содержащего адсорбтив, 
яаляется ожижающим агентом: пройдя газораспределите.лъное устройство 7, он 
приводит в псевдоожиженное состояние мелкозернистый сорбент lI и покидает 
слой через сепарационное пространство З и систему циклонов 4. Расширенное 
сепарационное пространство уменьшает пьтеунос благодаря понижению рабо­
чей скорости газа. Последовательно расположенные два-три циклона (их чаще 
всего размещают внутри аппарата с псевдоожиженным слоем) существенно по­
вышают степень обеспьVIИвания газа; тем не менее за аппаратом, как правило, 
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Рис. 14. 3. Односекционный адсорбер непрерывного действия с псевдоожи­
женным слоем сорбента: 

1 - аппарат с псевдоожиженным слоем, 2 - стояки, 3 - сепарационная зона, 4 - цик­

лоны, 5 - холодильное устройство. 6 - подрешеточная камера, 7 - rаэораспределительная 
решетка; 

/ - rаэ, // - псевдооJЮ1женный слой сорбента, //с - свсж:ий сорбент, //н - насышен­
ный сорбент, /// - хладоаrент 

устанаWIИвают дополнительные пыпеулаwrnвающие устройства (рукавные 
фильтры, злектрофилътры и т. п . ) .  Сорбент, отделенный в циклонах от газового 
потока, возвращается в псевдоожиженный слой по опускным стоякам 2. Поток 
свежего сорбента Пс постоянно подается в аппарат питателем (на схеме не пока­
зан) .  Поток насыщенного адсорбатом сорбента l/н непрерывно отводится из 
аппарата. При высоких теruювых эффектах адсорбции, если газ не обеспечивает 
необходимого отвода теплоты, в псевдоожиженном слое размещают холодильные 
устройства 5 (змеевики, трубные пучки, штыковые теплообменники), позво­
ляющие поддерживать температуру процесса на должном уровне. 

Достоинство односекционного адсорбера с псевдоожиженным слоем - в 
простоте его конструктивного оформления и развитой поверхности межфазного 
контакта. Основной недостаток (помимо пыпеобразования•) - в плохом защит­
ном действии из-за интенсивного перемешивания сорбента: аппарат не позволя­
ет добиться высокой очистки газа. В самом деле, пусть в нижних зонах псевдо­
ожиженного слоя частица сорбента, контактируя с высококонцентрированным 
газом, в значительной мере насыщается адсорбатом, а концентрация адсорбтива 
в газе существенно снижается. Но вследствие интенсивного перемешивания 
насыщенная частица сорбента в следующее мrnовение может попасть в верхние 
зоны слоя, где окажется в контакте с обедненным газом (т.е .  в области десорб­
ции).  И тогда частица вернет часть сорбированного П К, так что глубокой очист-

• Заметим, что при осуще(;твлении адсорбции при жидкостном псевдоожи­
жении сорбента его механи<1еское разрушение происходит значительно медлен­
нее. 
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Рис. 14. 4. Многосекционный противоточный 
адсорбер непрерьmного действия с псевдо­
ожиженным слоем сорбента: 

1 - мноrосекциоЮIЬIЙ аппарат, 2 - стояхи, З 
- rазораспределительные решетки, 4 - ЦИJU1он, 5 
- сепарационная зона, 6 - холодильные уст-
ройства, 7 - хоничесхое ДЮ1Ще; 

/ - rаз, II - сиJIСИЙ и насыщенный сорбент, 
III - хладоаrент, lV - nсеl\ЦоожижеЮIЬIЙ сорбент 

ки газа не получится. (Количественное вы­
ражение этого эффекrа рассмотрено в разд. 
14 . 5 . 1 .) По изложенным причинам односек­
ционньхй аппарат с псевдоожиженным слоем 
сорбенrа редко используется для адсорбции, 
чаще - для десорбции при повьШiе1mых тем­
перlПУРах, коща круrая равновесная кривая (см. 
рис. 14.2,б) расumряет обласrь десор6Ш1и и 
обеспечивает достаточную ее полнmу. 

Достоинства метода псевдоожижения 
(при одновременном устранении его недо­
статков) моrут бьrrь реализованы в мноrосех­
цнонном аппарате с псевдоожиженным слоем 
сорбента, работающем по принципу ступен­
чатого противотока. На рис. 14 .4 показан 
трехступенчатый адсорбер. Поток / исходно­
го газа подается снизу, очищенньхй газ ухо­
дит сверху. Поток П свежего сорбента по­
дается сверху и насыщенный адсорбатом -
отводится снизу. По мере движения по ап­
парату сорбент поддерживается на тарелках в 
псевдоожиженном состоянии 1V за счет 

t I  

5 

восходящего газового потока; с тарелки на • п тарелку сорбент перемещается плотным У 
слоем по стоякам 2. При необходимости в 
секциях (не обязательно во всех) устанавли-

11 -

ваются теплосъемные устройства 6. Назначение остальных узлов ясно из подпи­
си к рисунку. 

ПосколькУ интенсивное перемешивание сорбента ограничено здесь отдель­
ными сехциями, общая эффективность (глубина очистки газа) в многосекцион­
ном противоточном адсорбере может быrь значительно вьпuе, чем в односекци­
онном; разумеется, она возрастает с увеличением числа секций. 

Отдельной проблемой для многосекционных аппаратов является устойчи­
вость работы переточных устройств (стояков) : они склонны к "захлебыванию" и 
нарушению транспортной функции при не очень значительных отклонениях от 
заданного режима. Эта проблема рассматривается в специальной литературе". 

На рис. 14 .5  демонстрируется адсорбцнонно-десорбцноннwй (реrенерацноннwй)
arperaт для осушки газов - с псевдоожиженными слоями сорбента и его тран­
спортом по опускным стоякам и в восходящем пневмотранспортном потоке. 
Основные аппараты: многосекционный ступенчато-противоточный адсорбер 1 с 
провальными решетками J(}, односекционный десорбер 4; регенератор 
(ахтиватор) 7 с холодильником 8. Поток исходного газа /, подлежащего осушке, 
подается в адсорбер снизу, пссвдоожижая находящийся в секциях сорбент. По­
ток осушенного газа П уходит сверху. Поток регенерированного сорбента 11' по-

• См., например, (2 ,  6 ) .
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IV 

Рис. 14. 5. Адсорбционно-десорбционно-реrенерационный агрегат для непрерыв­
ной осушки газа: 

1 - мноrосекдиоННЬ\Й адсорбер, 2 - цихлоны, З - веJПИЛЯТоры, 4 - десорбер, .5 -
сrояки, 6 - rаэораспределитель типа "паух", 7 - реr-енератор, 8 - охлаждающее усrройство 
реrенератора, 9 - охлаждающие усrройства, 10 - провальные распределительные рещетхи; 

/ - исходный В.ЛаJКНЬIЙ rаэ, // - осушенный rаэ, /// - rорячий воздух, IV - алаJКНЬIЙ 
воздух, V - псевдоожиженный слой сорбента в адсорбере ( Vи - насыщенный сорбент, J'\J -
реrенерированный сорбент), VI - то же, в десорбере, VII - то же, в реrенераторе, V/// -
насыщенный алаrой сорбент 

дается сверху; по мере накопления на газораспределительной решетке с доста­
точно крупными отверстиями, сорбент проваливается, постепенно перемещаясь 
с верхних секций в нижние; поток насьпценного сорбента И1 отводится снизу. 
Он подхватывается потоком rорЯчего воздуха /J/ и пневмотранспортом VIII. 
перемещается в десорбер 4 через газораспределителъ 6 типа "паук" ; горнчий 
воздух поддерживает сорбент 11 десорбере в псевдоожиженном состоянии. Про­
цесс десорбции, начинающийся в пневмотранспортиом трубопроводе, завер­
шается в десорбере; воздух, содержащий водяные пары, отводится из десорбера 
4 с помощью вентилятора. Высушенный горячий сорбент по стоякам 5 пере­
мещается в реrенератор-активатор. Активация состоит в охлаждении сорбента (за 
счет холодного rаза /l и охлаждающего устройства 8), после чего сорбент пнев­
мотранспортом возвращается ( Vp) в адсорбер. В качестве холодного газа не 
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следует брать атмосферный воздух. Если осушаемый газ / - не воздух, то это 
вообще недопустимо: в верхней часrи адсорбера получится смесь осушенною газа и 
во:щуха. Но даже если осушке подвергается воздух (/), то и в эrом случае атмосфер­
ный воздух в качестве охлаждающею потока // нежелателен. Дело в том, что в атмо­
сферном воздухе содержиrся влаrа; ее воспримет транспортируемый сорбент, так что 
в адсорбер будет подаваться влажный исходный сорбент - глубина осушки rаза 
понизится. По зmм причинам в качестве охлаждающеrо потока // в регенератор 
подают часrь осушенною холодноrо rаза после адсорбера. В ходе работы arperaтa 
необходимо постоянно поддерживать в аппаратах заданный nщравлический режим, 
чтобы не нарушалась устоЙ'mвая циркуляция сорбента. 

Оценивая работу различных адсорберов и сопутствующих аппаратов непре­
рывноrо действия с псевдоожиженным слоем, следует отметить их общий недо­
статок: интенсивное перемешивание частиц сорбента и, как результат, соударе­
ния, трение частиц друг о друга и о внутренние устройства аппарата. Это приво­
дит к значительному пылеобразованию, необходимости установки мощных си­
стем пьиеулавливания и, что не менее существенно, к немалым затратам на 
производство свежею сорбента взамен превратившеюся в пъть. Именно эти 
обстоятельства сдерживают использование адсорберов с псевдоожиженным 
слоем сорбента и заставляют обращаться к друmм технологическим схемам, 
обеспечивающим противоток фаз и. вместе с тем большую механическую устой­
чивость сорбента. 

14.3.2. Адсорберы непрерывного действия 
с движущимся слоем сорбента 

В аппаратах с движущимся слоем зёрна сорбента совместно 
перемещаются вдоль аппарата и не испытывают столь значи­
тельного механического воздействия, как в псевдоожиженном 
слое; поэтому и разрушаются они здесь в меньшей степени .  В 
зарубежной литературе процессы адсорбции в аппаратах с дви­
жущимся слоем (применительно к разделению углеводородных 
газов) именуют гиперсорбцией. 

Типичный адсорбер с движущимся слоем сорбента показан на рис. 14 .6 .  Под­
лежащий очистке газ движется восходящим потоком (простые стрелки) сквозь 
слой опускающихся (стрелки с кружками) под действием силы тяжести зерен 
сорбента. Эти зерна (на рисунке условно вьщелены некоторые из них) движутся 
сплошным потоком. Для ввода газа ./' в нижней части аппарата используется 
особая конструкция: "газораспределительная решетка 3 со стояками 2 - глухая 
переюродка 4; для вывода газа //, из верхнеЧ части адсорбера используется 
глухая перегородка 4 со стояками 2. При необходимости адсорбер снабжают 
теплоотводящим устройством 6. Ввод сорбента в аппарат l/l и вывод из него 
/V осуществляются · питателями 5. Заметим: работа питателей в аппаратах с 
движущимся слоем создает серьезные проблемы, поскольку именно здесь наи­
более существенно механическое воздействие на зерна сорбента (возникают 
трещины, происходит разрушение) . Адсорбер с движушимся слоем чаще всего 
не нуждается в пылеулавливающих устройствах, так как сам слой обладает пыле­
улавливающими (фильтрующими) свойствами. 

На рис. 14 .7 представлен адсорбционно-десорбционнwй (реrенерационнwй) arpe­
raт для разделения углеводородных газов; в нем стадии адсорбции и десорбции 
происходят в движущемся слое сорбента (активированного угля) .  Основные 
аппараты: адсорбер-десорбер J. подъемный стояк 2, регенератор (активатор) J, а 
также система циркуляции транспортирующего аrента 4. 

Сорбент движущимся слоем опускается в адсорбере-десорбере J, проходит 
ряд секций, разделенных газораспределительными устройствами со стояками 1 .2. 
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Рис. 14. 6. Противоточный адсорбер с движущимся 
слоем сорбента: 

1 - №Сорбер, 2 - стояки, З - rазораспределительная 
решетка, 4 - rлухие переrородки, 5 - питатели ,  6 - тепло­
отводящее устройсrво; 

l - исходный rаз, 11 - очищенный rаз, 111 - свеJ1СИй 
сорбеш, IV- насыщеННЬ1й сорбеш, V - ХЛ№оаrеш 

В верхней части в холодильнике 1.3 сорбекr охлаж­
дается до необходимой (для адсорбции) температуры. 
С потоком сорбекrа встречается восходящий поток 
исходного газа - смесь углеводородов. Сорбекr 
поглощает ряд компонентов газовой смеси, исключая 
тощий газ (он проходит в сепарационное простран­
ство 1. J) и наиболее легкую фракцию - она вьrгес­
няется из сорбента более тяжелыми фракциями и 
выводится из аппарата (поток /lл). Сорбекr с более 
тяжелыми ПК движется вниз; в конечном итоге он 
попадает· в десорбционное устройство 1.4, ще при 
повышении температуры освобожцается от адсорби­
рованных ранее углеводородов. Десорбции способ­
ствует подача голого водяного пара VJ/, понижаю­
щего парциальное давление углеводородов. Освобож­
денный от углеводородов сорбекr по стояку 1. 6 пе­
ремещается в распределительную коробку 2. 1, а смесь 

4 десорбированных углеводородов движется в аппарате 
1 навстречу нисходящему потоку сорбента. При этом 
более тяжелые фракции, обладающие бот.шей 
склонностью к сорбции, постепенно вьпесняют из 
сорбента более легкие (промежуточные). Вытеснен­
ные промежуточные фракции выводятся из аппарата 
(поток /lп) в более высоком сечении, нежели тяже­
лые вместе с водяным паром (поток /lr). 

Горячий сорбент из коробки 2. 1 пневмотранспор­
том (предпочтительно - тощим газом, в некоторых 

системах - воздухом) поднимается по трубе 2 в приемник-амортизатор 2.2, 
откуда сползает к холодильнику 1.3, и далее возвращается в рабочую зону. 

Сорбент, отводимый в коробку 2. 1 из зоны десорбции, может содержать ве­
щества, которые не удается десорбировать с его поверхности. В ходе работы они 
накапливаются в сорбенте, постепенно снижая его сорбционную емкость. По­
этому часть сорбекrа постоянно или время от времени подается в регенератор 
3 - реактор, состоящий из зоны подоrрева высокотемпературным теплоносите­
лем (часто топочными газами - поток Х), двух псевдоо.жи.ж:енных слоев VJ на 
провальных решетках 3.2 и барботера 3.5, питаемого голым паром (поток VJI) . 
Наличие псевдоо.ж:и.ж:енных слоев позволяет увеличить время контакта зерен 
сорбента с гоm.rм паром и rорнчей поверхностью, упомянутые слои работают на 
унос сорбента. Продукты реакции (термического ра3Ложения, конверсии) и 
водяной пар выводятся из системы (поток Х/), а активированный сорбент пнев­
мотранспортом перемещается в сборник-амортизатор 2.2. 

Потерянный в результате разрушения сорбент компенсируется добавлением 
свежего. Можно констатировать, что для адсорбера с движущимся слоем про­
блемы разрушения сорбента и пылеулавливания стоят не стоm. .жестко, как в 
случае псевдоо.ж:и.ж:енноrо слоя. Заметим: в движущемся слое зёрна сорбента 
обычно в 10-30 раз крупнее, нежели в псевдоожиженном; это приводит к сни­
жению интенсивности массопереноса, а значит - к необходимости увеличения 
масштабов аппаратуры при той .же производитр1ьности. 
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Рис. 14. 7. Лцсорбционно-десорбционно-реrенерационный arperaт для разделения 
rазов с движущимся слоем и пневмотранспортом сорбента: 

1 - адсорбер: 1. 1 - сепарационное пространсrво, 1. 2 - распределиrельная решетка со 
стояхами, 1.3 - охлаждающее устр()йсrво, 1. 4 - наrревающее устройсrво, 1.5  - барботер, 1. 6  
- опусJСНой стояк; 

2 - 1D1евмотранспорnшя труба: 2 1  - распределиrельная коробка, 22 - сборНИIС­
амортизатор; 

3 - реrенератор: 3. 1 - наrревающее устройсrво, 3.2 - распределиrельные решетки, 3.3 
- трубопровод для пневмотранспорта сорбента после реrенерации, 3. 4 - то же, до pereнepa­
JUIИ, 3.5 - барботер; 

4 - циркуляционная система: 4. 1 - транспортный трубопровод, 4.2 - вентилятор; 
/ - исходная rазовая смесь, Пл - леnсая фракция, //п - промежуточная фракция, /lr 

- тяжелая фракция, /// - неадсорбирующиеся {тощие) rазы, /V - нисходящий поток 
сорбента, V - ВОСХ()ДЯЩИЙ пнеl!мотранспорт сорбента, V/ - псевдооJ1СИJКенный слой сорбен­
та, VII - острый пар, Vl/I - хладоаrент, IX - теплоноситель, Х - высокотемпераТУРНЬIЙ 
теплоноситель, Х/ - rазы после реrенерации 
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14.3.3. Адсорберы полунепрерывноrо действня 
с неподвижным слоем сорбеита 

Ранее бъmа указана основная причина, побуждающая техно­
логов вести сорбцион ные процессы в полунепрерывном 
(реже - в периодическом) режиме - с неподвижным слоем 
зерен сорбента, чтобы предотвратить их разрушение . Это ответ 
на вопрос, почему нужно проводить адсорбцию в неподвижном 
слое сорбента. 

Целесообразность адсорбции в неподвижном слое обусловлена еще и тем, 
'По исходная концентрация П К в газовой (жидкой) смеси, как правило, очень
невелика (если велика, то часто предварительно используют другие методы по­
глощения ПК (абсорбцию, экстракцию и др .),  а на адсорбцию направляют сме­
си, обедненные поглощаемым компонентом). Поэтому сама активная стадия 
процесса - адсорбция (продолжительность ее часто составляет часы) - занимает 
достаточно большую долю времени от полного цикла процесса (он включает еще 
"непроизводительные" стадии десорбции и активации сорбента). Это ответ на 
вопрос, почему адсорбцию можно проводить в неподвижном слое. 

Типичный аппарат Д11Я по,'J)'непрерывной (циклической) сорбции углеводо­
родов неподвижным слоем активированного угля представлен на рис. 14 .8 .  В 
корпусе 1 смонтированы опорная решетка 2, поддерживающая слой сорбента IV, 
и барботер J; аппарат сверху закрьп крышкой 5, а снизу заканчивается диффу­
зором 4. Сорбент представляет собой зерна неправильной формы размером от 
2 - 5 до 6 - 10 мм. 

Процесс проводится в четыре стадии: 
1 . Собсn�енно адсорбция. Через штуцер в крышке на слой холодного сорбента

подается исходная смесь la (газ, содержащий ПК - смесь углеводородов) . Сор­
бент поглощает П К и постепенно насыщается им. Процесс ведуr до тех пор,
пока слой сорбента не насьпится до определенной степени и содержание ад­
сорбтива в очищенном газе (выходной поток Па) не дости111ет предельно допу­
стимой величины Упр - с этого момента стадия адсорбции считается закончен­
ной и подача исходной смеси прекращается. 

2. Десорбция. Через барботер 3 начинают подавать перегретый водяной пар 
(поток Ill) с целью нагревания сорбента и понижения парциального давления 
адсорбтива (оба эффекта способствуют десорбции адсорбата) . В первые моменты 
подачи пара (пока идет нагрев слоя и аппарата) некоторая часть его конденсиру­
ется, конденсат удаляется снизу (поток V); затем смесь перегретого пара и де­
сорбированного ПК отводится сверху (поток Vl). Далее ПК отделяется от пара (в 
случае углеводородов, нерастворимых в воде, - просто конденсацией и деканта­
цией; в других случаях мoryr потребоваться дистилляция, ректификация и т.п.). 

3. Сушка сорбента. После десорбции сорбент содержит влагу и подлежит 
сушке. Она проводится горячим воздухом,  подаваемым по линии исходной 
смеси (поток /б) и выводимым снизу через нижний штуцер (по линии потока 
Пб) .  В результате сорбент освобождается от влаги; однако он еще не полностью 
готов к следующему циклу сорбции, поскольку остается горячим . 

4. Охлаждение сорбента. Через тот же ШТУцер исходной смеси подается хо­
лодный воздух (поток Iв) ,  выводится он - по линии потока l/fJ. 

На этом (стадии 2, 3 и 4) завершается регенерация сорбента, после чего цикл 
"адсорбция-регенерация" повторяется. 

На практике используются аппараты полунепрерывного действия (с непо­
движным слоем сорбента) и несколько иной конструкции' (среди них адсорберы
с кольцевым слоем сорбента и др.) .  

' См" например,  ( 1  - 5 ) .  
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Рис. 14. 8. Адсорбер полунепрерывноrо дей­
ствия с неподвижным слоем сорбента: 

1 - аJП1арат (корпус), 2 - распределительная 
(поддерJ1СИ11а1Ощая) решетка, З - барботер, 4 -
диффузор, 5 - хрышха; 

I -входящие rаэы: /а - исходная смесь, 1б -
rорячий воздух , Jв - холодный воздух; 

IJ -уходящие rаэы: Па - rаэ, очищеННЬJЙ от 
ПК, /lб - воздух после сушки и охлаждеюtя сор­
беша; 

IJI - водяной пар, JV - ненодвюкный слой 
сорбеша, V - хо�щенсат, VI - десорбироваННЬJЙ 
ПК с водяным паром 

Поскольку технолоmческие операции до 
и после адсорбера с неподвижным слоем 
сорбента мoiyr осущесТR11ЯТься в непрерывном 
режиме, то ставят обычно два (иногда боль-

5 
\ 1 

18888��t "�v 
ш 

ше двух) адсорбера полунепрерывноrо действия. Их переключают (в одном 
происходит сорбция, в другом в это время - десорбция и регенерация) так, что 
периодически действующий адсорбер с неподвижным слоем сорбента не нару­
шает непрерывности технолоmческоrо процесса в целом.  

14.4. О ТЕХН ОЛОГИЧЕСКОМ РАСЧЕТЕ 
АДСОРБЦИОННЫХ ПРОЦЕССОВ 

Расчет процессов адсорбции весьма сложен ,  поскольку сло­
жен сам процесс: здесь присуrствуют акты массообмена при­
менительно и к отдельному зерну сорбента, и к коллективу зе­
рен; на явление адсорбции накладывается еще перенос тепло­
ты. Строгие расчеты возможны лишь для самых простых тех­
нологических ситуаций,  поэтому идуr на существенное упро­
щение моделей процессов, описывающих их уравнений, усло­
вий. Но даже и в этом случае чаще всеrо необходим достаточно 
rромоздкий математический аппарат. В этой связи зачастую 
используют более простые эмпирические и полуэмпирические 
методы расчета. Отмеченные обстоятельства придется неодно­
кратно подчеркивать при изложении методов расчета различ­
ных сорбционных аппаратов. 

В учебнике рассмотрены подходы к анализу и расчету наи­
более простых случаев адсорбции. При этом в основе расче­
та - общие теоретические представления,  изложенные в 
разд . 1 0 . 1 6 .  В отдельных случаях придется прибегать к феноме­
нологическим представлениям и эмпирическим сведениям о 
значениях некоторых характеристик процесса. 

Как показано в разд . 10 . 16 ,  в случае массообмена с твер­
дыми телами (в частности, в процессах адсорбции) можно вы­
делить ряд стадий. В отсутствие химических превращений это : 
подвод вещества (ПК, адсорбтива) в рабочую зону с потоком газа 
(или жидкости) ; перенос ПК к поверхности зерна сорбента;  диф-
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фузия адсорбата внутрь зерна; отвод адсорбата (ПК) из рабочей 
зоны с сорбентом. Разумеется, такая последовательность свой­
ственна непрерывным процессам; в случае полунепрерывных про­
цессов последняя стадия не реализуется, сразу переходят к 
процессу десорбции с обратной последовательностью стадий -
от внутренней диффузии до вывода ПК из рабочей зоны.  

Если одна из  стадий протекает значительно медленнее 
остальных, то ее именуют лимитирующей. При существенно 
медленном переносе ПК из 96ъема газа (жидкости) к внешней 
поверхности зерна сорбента говорят, что массообмен (здесь -
адсорбция) протекает в условиях внешней задачи. Если внут­
ренняя диффузия ПК в зерне происходит много медленнее 
других стадий,  то говорят о внугренней задаче адсорбции. Если 
лимитирующими являются подвод адсорбтива в аппарат (с по­
током сплошной среды) или отвод адсорбата из него (с сорбен­
том),  то задачу массообмена (здесь - адсорбции) называют 
потоковой, соответственно по сплошной среде или по сорбенту. 
При сопоставимости скоростей переноса на нескольких (хотя 
бы на двух) стадиях говорят о сорбции в условиях смешанной 
задачи. 

Расчет процесса при наличии лимитирующей стадии проще: 
достаточно математического описания этой отдельной стадии 
переноса; в учете сложного взаимодействия нескольких стадий, 
характерного для смешанных задач, нет необходимости. Ниже 
последовательно рассматриваются подходы к расчету отдель­
ньхх процессов адсорбции при наличии лимитирующей стадии. 
Эти подходы излагаются в упрощенных вариантах. 

14.5. РАСЧЕТ НЕПРЕРЫВНЫХ ПРОЦЕССОВ АДСОРБЦИИ 
В ПСЕВДООЖИЖЕННОМ СЛОЕ СОРБЕНТА 

Для псевдоожиженного слоя характерно использование мел­
ких частиц сорбента (как правило , доли миллиметра, редко -
более 1 мм). Поэтому даже внешняя поверхность контакта F, а 
с ней и пропускная способность стадии внешнего массопере­
носа pF (или ppF) весьма велики. При этом и коэффициент 
массоотдачи р характеризуется достаточно большими величи­
нами: он получается на основе числа Шервуда Sh = pd/Dд 
(причем Sh � 2),  а диаметр частиц сорбента d очень мал. По 
этим причинам в псевдоожиженном слое внешняя стадия мас­
сопереноса практичесЮf никогда не является лимитирующей -
надо рассматривать адсорбцию лишь в условиях потоковой или 
внутренней задачи. Именно эти технологические ситуации 
анализируются ниже. 
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14.5. 1 .  Односекционный адсорбер с псевдоожиженным слоем 

Аппарат для сорбции псевдоожиженным слоем сорбента 
изображен на рис. 14 .3 ,  расчетная схема - на рис. 14 .9 .  В связи 
с тем .  что сорбент движется через адсорбционную зону 
(псевдоожиженный слой) в режиме идеального перемешива­
ния, направление потоков сорбента и газа (или жидкости) на 
расчетной схеме безразлично. 

Адсорбция в условиях потоковой задачи 
Ацсорбция, не осложненная внутренним диффузионным со­

противлением, может быть отнесена к процессам класса 3 (2-2) 1 
по КФ-классификации .  Поэтому ее расчет в общем базируется 
на положениях, рассмотренных в гл . 1 0  для систем данного 
класса. Это касается способов выражения концентраций 
(относительные величины; примем: массовые концентрации у и 
х, инерты - сплошная среда без ПК и чистый сорбент) , диа­
грамм у-х (с рабочей областью над линией равновесия) ,  урав­
нений материальных балансов. Ниже используется подход к 
расчету, изложенный в разд. 1 0 . 1 6 .4. 

Запишем материальн ый баланс по ПК для контуров К1 и 
Къ проходящих (рис. 14.9) через границу раздела фаз и 
входное и выходное сечения адсорбера; наЙдем М - количе­
ство П К, передаваемого от газа к сорбенту в единицу времени: 

Dy1 - М - Dy2 = О  и М = D(y1 - .У2), ( 14 . ly) 

( 14 .  lx) 
Объединяя эти выражения или составляя баланс по ПК от­

дельно для адсорбера в целом (контур · К  ), получим анало­
гично ( 10 .79): 

( 14 . 1 )  
В условиях потоковой задачи это выражение дополняется 

уравнением линии равновесия, поскольку потоки газа 
(жидкости) и сорбента покидают адсорбер с равновесными кон­
центрациями У2 и х2 - точка с координатами (.У2, х2) лежит на 
равновесной кривой. 

Сформулированные положения позволяют весьма просто 
решать задачи эксплуатации и проектирования. Пусть целевым 
является газовый (жидкостной) поток; это означает, что задана 
его величина D и исходная (входная) концентрация адсорбтива 
у1 . Кроме того , известн ы равновесная зависимость у = f (х) и 
входная концентрация адсорбата х1 (вполне возможно,  что ис­
ходный сорбент - чистый, не содержит ПК; тогда х1 = О) .  
Цель процесса - извлечение ПК из газового потока. 
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Рис. 14. 9. К расчету непрерьшной адсорбции в односекционном псевдоожи­
женном слое (К, К1, К2 - контуры) 

Рис. 14. 10. К решению задач эксплуатации и проекrирования при адсорбции в 
односекционном псевдоожиженном слое 

В задаче эксплуатации известен еще поток сорбента G; необ­
ходимо найти выходные концентрации адсорбтива (v.i) и адсор­
бата (х2) .  Уравнения ( 14 . 1 )  и равновесной зависимости доста­
точно для решения задачи по канве, изложенной в разд. 10 .9 .  
Перепишем уравнение ( 14. 1 ) : 

У1 - У2 G 
Х2 - Х1 = D . 

( 14 . la) 

Зафиксируем теперь в диаграмме у-х (рис . 14. 10) точку со­
пряженных (входных) концентраций (у1 ,  х1) и проведем из нее 
до линии равновесия (так как задача - потоковая) прямую под 
углом а. так, чтобы tga. = G/D. Точка с координатами (v.i, х2) на 
равновесной кривой будет искомой - она отвечает обоим по­
ставленным условиям: находится на линии равновесия; соот­
ветствует выражению ( 14. la) , так как tga. равен отношению 
разностей концентраций . 

В процессах типа адсорбции нередко оперируют понятием 
степени извлечения 11извл, представляющей собой долю извле­
ченного адсорбтива от первоначально содержавшегося в потоке 
сплошной среды: 

1lизвл = М = 
D(Y1 - У2 ) = l _ У2 . 

Dy1 Dy1 У1 
(а) 

Однозначная связь Т)извл и у2 позволяет в ходе расчетов пе­
реходить от выходной концентрации к степени извлечения и 
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обратно.  В задачах эксплуатации по найденной величине У2 
легко отыскать Тlиэвл· 

В задаче проектирования не задан поток G, но обусловлена 
выходная концентрация У2 или степень извлечения Тlиэвл· Здесь 
алгоритм расчета еще проще: по заданному (или найденному 
по Тlиэвл) значению у2 в диаграмме у-х определяется равновес­
ная (она же - выходная) концентрация х2, а далее по уравне­
нию ( 14. 1 )  отыскивается необходимый поток сорбента G. 

Подчеркнем, что количество сорбента в псевдоожиженном 
слое Gт (оно в ходе процесса не изменяется), определяющее 
величину поверхности межфазного контакта F, в потоковых 
задачах не существенно.  Важно лишь, чтобы Gт не оказалось 
чрезмерно малым, иначе задача массопереноса просто переста­
нет быть потоковой - станет смешанной или внешней . 

Из приведенного анализа и построения ясно:  чтобы умень­
шить У2 (повысить Тlиэнл), нужно увеличить угол а (штрих­
пунктирная прямая на рис. 14. 1 0) .  При заданной производи­
тельности D это означает повышение потока сорбента G; до­
биться достаточно низкой выходной концентрации У2 (в этом 
цель процесса) можно лишь при существенном увеличении G. 
Но за понижение У2 путем повышения G приходится платить 
снижением степени насыщения сорбента, т.е. уменьшением х2 . 
Это сопровождается возрастанием энергетических затрат при 
десорбции (да и пылеобразование с ростом G увеличивается, а 
это затраты на восполнение утраченного сорбента) . 

В случае прямой линии равновесия у =  тх (это реально ,  если 
адсорбция проводится в узком диапазоне низких концентра­
ций) возможен аналитический расчет задач эксплуатации и 
проектирования (см . разд. 1 0 . 1 6 .4) . 

Адсорбция в усл_овиях внутренней задачи 
Несмотря на малый размер частиц сорбента (малую протя­

женность пуги адсорбата внуrри зерна) , внутренний перенос 
вполне может оказаться лимитирующей стадией при сорбции в 
псевдоожиженном слое из-за крайне низких значений коэф­
фициента внутренней диффузии Dм (нередко - менее 10- 1 0-
10-1 2 м2/с) . 

Основные вехи расчета внутренней диффузии в зерне даны 
в разд . 10 . 16 . 3 .  Применительно к процессу адсорбции расчет во 
многих случаях облегчен примерным постоянством Dм, по­
скольку рабочий диапа.зон концентраций достаточно узок и 
приходится на область весьма малых значений х и у. 

Для единичного сферического зерна радиусом R уравнение 
Фика для симметричного массопереноса удобно записать в 
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сферических координатах (см . разд. 1 .6 .2) : 

дх ( д2 х 2 дх) 
- = Dм -- + - - , "t > О, О < r < R , 
д"t дr 2 r дr 

( 14.2) 

где � - время, отсчитываемое от момеJПа внесения зерна в зону адсорбции; r -
радиальная координата. 

Решение этого уравнения х = х (r, -i:) дает локальную (на 
координате r) и мгновенную (в момент времени -i:) концентра­
цию адсорбата. Конкретный вид решения определяется усло­
виями однозначности ; сформулируем их в наиболее простом 
варианте: 

- начальное условие: по всему объему зерна одинаковая на­
чальная концентрация адсорбата Хн = х1 ; возможно Хн = О: 

't = О,  Хн = х (r, О) = х1 = const; О s: r s: R; (14 .3а) 

- граничное условие J рода (внутренняя задача) : во всех 
точках поверхности зерна в ходе процесса адсорбции поддер­
живается постоянная концентрация адсорбата хя, равновесная 
с концентрацией адсорбтива у в потоке сплошной среды: 

r = R, х (R, 't) = хя = »> = const; 't � О; ( 14 .3б) 

граничное условие симметрии массопереноса (од­
новременно оно выражает и ограниченность в изменении кон­
центрации адсорбата) : 

r = О ,  
дх(О, 't) - О· О --- - ' 't ;::: . 

дr 
( 14.3в) 

Решение уравнения ( 14.2) с условиями (14.3) приводит к вы­
ражению• типа х = х (r, 't) , которое удобно представить в фор­
ме зависимости обобщенных переменных. Для процесса ад­
сорбции это безразмерное время критерий Фика 

(диффузионный критерий Фурье) Fод = Dм't/R2, безразмерная 

координата r/R и безразмерная концентрация адсорбата 

х •  хР - x(r 't) = ' . В общем виде решение 
хР - хн 

х ·  = Ji (Foд, r/R) ( 14.4) 

получается в виде бесконечного ряда, весьма быстро сходяще­
гося при не очень малых значениях Fод. 

• Решения уравнения Фика в сходных начальных и граничных условиях с 
более подробными преобразованиями, включающими операции усреднения, 
приведены в разд. 1 5 .8.4 применительно к десорбционному процессу сушки 
влажных материалов. 
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Технолога в большинстве случаев интересуют не локальные, 
а средние (по объему зерна) концентрации адсорбата - имен­
но они фигурируют в исходных условиях процесса и в его ре­
зультатах, в материальных балансах, являются показателями 
эффективности процесса. Поэтому концентрация x(r, 't) или 
Х 0(Fод, r/R) должна быть усреднена по объему зерна. Операция 
усреднения температуры применительно к переносу теплоты в 
сферическом зерне показана в разд. 7 . 1 0 .3 [выражение (7 .35)) ; 
аналогичным способом в рассматриваемом случае усредняется 
концентрация. Средняя концентрация адсорбата: 

3 R 
.X('t) = -3 J x(r, 't)r2dr 

R о 
- •  хР - X('t) 3 R • (  r ) 2 и Х (Fод ) = = - J Х Fод ,- r dr = h(Foд) , ( 14.5) 

хР - Хн Rз о R 

причем черта над символами х и х ·  означает усреднение по 
объему зерна. 

Конкретная запись зависимости типа h(Fo) для теплоперено­
са приведена в разд. 7 . 10 . 3 .  В терминах и символах массоперено­

* са для Dм = const имеем : 

- •  6 00 1 -n2n2Fo Х = - � - е д .  

7t2 n = l  п2 ( 14.5а) 

Различные частицы сорбента находятся в адсорбционной 
псевдоожиженной зоне разное время, так что выходят из нее с 
разной концентрацией адсорбата. Средняя его концентрация в 
покидающих адсорбер частицах рассчитывается с учетом плот­
ности распределения их по времени пребывания q>('t) , как это по­
казано в разд . 8 .3 .2 .  Поскольку в псевдоожиженном слое части­
цы сорбента движуrся в режиме, близком к идеальному пере-

мешиванию, то cp('t) = ( 1/'tср) е-т. / т.ср ,  где среднее время пребы­

вания 'tcp = Gт/G. Тогда, в соответствии с формулой (8 .8) ,  вы­
ходная концентрация адсорбата (результирующий эффект про­
цесса) 

ОС> 

Х2 = J X('t)q>('t)d't 
о 

- •  х Р - х2 оо _• 
И Х 2 = ---"-- = J Х (Foд )q>('t)d't = /з(Fоср), 

хР - Х н о 
где . ' Focp � Dмт.с/R2. 

• См. сноску на стр. 1 1 80.  

( 14.6) 

1 18 1  



Конкретная запись зависимости fз(Focp) в случае постоянно­
го коэффициента диффузии Dм представляет собой• медленно 
сходящийся бесконечный ряд: 

- ·  6 со 1 1 
X2 = 2 L 2 ( 2 2  ) .  

7t n= l п 7t п Focp + l 
( 14.6а) 

Разумеется, если частицы сорбента имеют разные размеры R, 
то придется вводить еще операцию усреднения по R с учетом 
функции распределения частиц по размерам cp(R) . 

Соотношения ( 14.6) , ( 14.6а) являются расчетными, пригод­
ными для решения задач эксплуатации и проектирования. 

Решение задачи эксплуатации, когда заданы потоки D и G и 
начальные концентрации адсорбтива у1 и адсорбата х1 = Хн, 
ведется в следующем порядке: 

а) рассчитывают среднее время пребывания зерен сорбента 
в рабочей зоне 'tcp = Gт/ G; 

б) по ( 14�• ( 14.6а) вычисляют значение концентрационного 
комплекса Х 2 , беря определенное количество членов ряда, 
отвечающее приемлемой точности расчета; 

в) задаются усредненной концентрацией адсорбтива в псев­
доожиженном слое Уср (практически она обычно близка к вы­
ходной концентрации у2) ;  по кривой равновесия находят рав-
новесную концентрацию адсорбата хР; --:-. 

r) по найденной безразмерной концентрации Х 2 рассчиты­
вают натуральную концентрацию х2 . 

После этого необходимо проверить правильность принятых 
величин Усе ::::: У2 и »'. Здесь исполъзуюr итерационный путь: по 
( 14 . 1 )  с наиденным значением х2 вычисляют У2; при несовпа­
дении с принятым в пункrе (в) значением У2 расчет, начиная с 
этого пункта, повторяют до совпадения . 

Решение задачи проектирования не требует итерационных 
процедур, но имеет свои трудности (о них - далее). Здесь 
обычно задана выходная концентрация У2, поэтому определе­
ние »' по кривой равновесия и х2 по уравнению материально­
го баланса ( 14 . 1 )  затруднений не вызывает. Последовательность 
дальнейшего расчета: --:-. 

а) по х1 , х2 и хР находят комплекс Х2 ; 
б) по уравнению ( 14.6), (14 .6а) вычисляют значение Focp и по 

нему - среднее время пребывания частиц сорбента в слое 'tcp; 
в) по 'tc = G;/G и известной производительности (потоку 

сорбента &) рассчитывают массу сорбента Gт, необходимую для 
обеспечения процесса; 

• См. сноску на стр. 1 180. 
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г) выражают Gт = py(l - e)faH и при найденном отдельно 
поперечном сечении слоя !а (см. ниже) рассчитывают рабочую 
высоту псевдоожиженного слоя Н или высоту насыпного слоя 
Но, связанную с Н известным из гидравлики (разд. 2.7 .4) соот­
ношением: H(l - е) = Ho(l - ео) . 

При решении задачи возникают технические осложнения на 
этапе (б) - это обратная задача, требующая определения числа 
Focp• входящего в каждое слагаемое ряда ( 14.6а) . Затруднение 
преодолевается либо табулированием этой функции в ее пря­
мом решении по канве эксплуатационной задачи ( е2П!f необхо­
димо, то с построением графической зависимости Х 2 - Focp), 
либо расчетом на ЭВМ, или же просто подбором. 

Заметим: при решении задачи прое1сrирования поток сор­
бента G выбирают с учетом экономических соображений. 

Поперечное сечение адсорбера определяют по уравнению 
расхода, причем объемный поток V сплошной среды при из­
вестной ее плотности р рассчитывается по величине массового 
потока: V = D/p. Рабочая скорость газа (ЖИдкости) w имеет 
нижнее ограничение - скорость начала псевдоо:ж:ижения: 
w > wo. На пра1сrике во избежание застойных зон рекомендуют 
w � 2wo. Верхнее значение w при адсорбции из газовых смесей 
ограничено не столько уносом, сколько интенсивным истира­
нием частиц сорбента при их бурном перемешивании в случае 
высоких w. Поэтому при работе с адсорбентами рекомендуют 
рабочий диапазон скоростей газа Зw0 � w � 7w0. При адсорбции 
из ЖИдКИХ смесей, когда истирание сорбента невелико, рабо­
чий диапазон скоростей может быть расширен . Определив по­
перечное сечение !а = V /w, находят его габаритные размеры -
диаметр, если сечение круглое; длину и ширину, если оно 
прямоугольное. 

При адсорбции в условиях внутренней задачи конечный ре­
зультат, естественно, получается хуже, чем в случае потоковой: 
фазы уходят из адсорбера, не достигая равновесия (в состоя­
нии, отвечаюшем некоей точке N на рис. 14. 10  - с большим У2 
и меньшим х2) .  В целом односекционный псевдоожиженный 
слой обладает плохим защитным действием, он не пригоден для 
глубокой очистки газа (ЖИдкости) .  Такую систему для адсорб­
ции целесообразно применять только в особых случаях, напри­
мер: 

- не требуется тонкой очистки сплошной среды от адсорбти­
ва (т.е. допустимы относительно высокие выходные концент­
рации У2) ; 

- приемлемы большие расходы сорбента при низкой степени 
его насыщения; 

- очень благоприятная линия равновесия, она расположена 
близко к оси абсцисс: тогда равновесная концентрация уР, а в 
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случае потоковой задачи - и совпадающая с нею выходная У2, 
будуг весьма низкими. 

Односекционный псевдоожиженный слой может оказаться 
полезным при осуществлении десорбции, когда за счет повыше­
ния температуры (если это допустимо) линия равновесия рас­
полагается близко к ординате, что обусловит высокую движу­
щую силу и достаточную эффективность десорбционного про­
цесса. 

Итак, для большинства адсорбционных процессов односек­
ционный псевдоожиженный слой не эффективен с точки зре­
ния глубины очистки, несмотря на благоприятные условия 
массопереноса (прежде всего - высокие значения �F). Для 
сохранения этих достоинств псевдоожиженных систем, приме­
нительно к адсорбционным процессам, необходимо использо­
вать другие схемы движения потоков. К их числу относится 
ступенчатый противоток. 

14.5.2. Ступенчато-противоточный адсорбер 
с псевдоожиженным слоем 

В случае многосекционных аппаратов процесс адсорбции в 
псевдоожиженном слое сорбента также протекает в условиях 
потоковой или внугренней задачи,  поскольку поверхность мас­
сообмена в каждой отдельной секции (ступени) достаточно ве­
лика и условия внешнего массопереноса весьма благопрИЯ'Пiы. 

Многоступенчатый адсорбер с псевдоожиженным слоем по­
казан на рис . 14.4. Ступенчатый противоток фаз при достаточ­
ном числе секций может обеспечить тонкую очистку и высо­
кую степень извлечения, а также хорошее насыщение сорбента. 

Адсорбция в условиях потоковой задачи 
Для потоковой задачи, не осложненной внугридиффузион­

ным сопротивлением переносу, вполне применимы методы 
расчета, подробно рассмотренные в разд. 10 .12 для процессов 
IOiacca 3(2-2) 1 .  Поэтому здесь не воспроизводятся в деталях изло­
женные ранее под:ходы и методы. Напомним JПШIЬ, 'ПО в случае 
линейности математического описания (в первую очередь для 
прямой линии равновесия - это условие нарушается чаще всего) 
задачи эксплуата.J..ОШ и проектирования решаюrся аналитически; в 
противном случае прибегаюг к графическим методам. В качестве 
примера в данном разделе рассматривается только проектная за­
дача адсорбции в . случае кривой JШНИИ равновесия. 

Расчетная схема аппарата с потоками и концентрациями ра­
бочих тел показана на рис.  14. 1 1 , а. Уравнение рабочей линии 
получается из материального баланса по ПК для простран­
ственного контура ·К  · , проходящего через промежугочное се-
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Puc. 14. Jl. К расчету ступенчато-противоточной адсорбции с псевдоожи:ж:енным 
слоем сорбента (К - контур):  

а - расче111ая схема, б - диаrрамма у-х 

чение с текущими концентрациями у и х, а также через то гра­
ничное сечение, в котором известны обе концентрации ПК. 
Технологи в начале расчета знают входные концентрации у1 и 
х1 . Чаще всего ставится проектная задача в расчете на обеспе­
чение определенной степени извлечения или конечной кон­
центрации у2 . Поэтому в качестве граничного выберем сечение 
с известными концентрациями У2, х1 • Производительность по 
газовому (жидкостному) потоку D известна; поток сорбента G 
определяется на основе технико-экономического расчета (разд. 
10 .7, 10 .8) .  

Для вьщеленного пространственного контура: 

Dy + Gx1 - DY2 - Gx = О  и у =  Dy2 - Gxi + G х ( 14.7) D D . 

При постоянных D и G это уравнение описывает прямую, 
проходящую через точку (У2, х1) под углом а., таким, что 
tga. = G/D. Удобно по уравнению (14. 1 )  определить пока неиз­
вестную концентрацию х2 и провести рабочую линию по двум 
точкам: (У2, х1 ) и (у1 , х2) - см. рис . 14 . 1 1 ,б. Располагая рабочей 
и равновесной линиями, нетрудно построить теоретические 
ступени и зафиксировать их число l'lт; на рисунке их более 3 ,  
поэтому с некоторым запасом принимаем 1'1т = 4 .  Далее пола­
гается установить КПД ступени Т'lст и найти число реальных 
ступеней п: 

п = п/т�ст· (б) 
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Однако рассмотрение массообмена в условиях потоковой 
задачи (�F � оо) принципиально означает Т\ст = 1, так что здесь 
п = п,.. На практике , дабы учесть возможные негативные эф­
фекты типа байпаса, застойных зон , рециркуляции между сту­
пенями (иначе - отклонения от ступенчатоrо противотока) , 
обычно принимают Т\ст = 0 ,8  +- 0 ,9 .  Тогда с некоторым запасом 
получают согласно (б) п > п,.. 

Об адсорбции в условиях внутренней задачи 
Точное решение задачи в данном случае требует чрезвычай­

но rромоздкоrо математическоrо аппарата. Дело в том, что 
решения типа ( 14.6) должны быть получены для каждой секции 
в отдельности с учетом следующих элементов: 

- материальноrо баланса в каждой секции, базирующеrося 
на средней концентрации адсорбата; 

- уравнений массопереноса (в обшем случае - в rраничных 
условиях 1 1 1  рода, где требуется знание поверхностной кон­
центрации xR; в случае rраничных условий 1 рода - XR = хР), 
связанных с распределением концентраций адсорбата в зерне и 
по секциям; 

- скачкообразного изменения концентраций адсорбтива 
при переходе сплошной среды из секции в секцию. 

Эrи решения (они получаются в виде бесконечных рядов с 
двойными и тройными суммами) - за пределами учебноrо 
курса. В учебнике приведен формальный подход, базирующийся 
на уже известных понятиях: определение числа теоретических 
ступеней в диаrрамме у-х. Таюtм образом, вся сложность пе­
рехода от теоретических ступеней к реальным переносится на 
КПД Т\ст· Эта величина в условиях внуrренней задачи может 
заметно отличаться от 1 .  Будем считать, что Т\ст берется по экс­
периментальным данным или на основе эмпирических реко­
мендаций; приближенную оценку можно получить пуrем тео­
ретическоrо расчета отдельной секции в неЮIХ усредненных 
условиях. При известной величине Т\ст число реальных ступе­
ней п определяется выражением (б) . 

Поперечное сечение мноrосекционного адсорбера с псевдо­
ожиженным слоем определяется на тех же основаниях, что и 
для односекционноrо. 

Общим недостатком всех адсорберов с псевдоожиженным 
слоем является значительное истирание сорбента и ero потери 
(вывод из процесса адсорбции) в виде пыли. Эrо является наи­
более сушественной причиной стремления перехода к более 
"спокойному" противоточному процессу адсорбции - в дви­
жущемся слое сорбента. 
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14.6. РАСЧЕТ НЕПРЕРЫВНОГО ПРОЦЕССА 
ПРОТИВОТОЧНОЙ АДСОРБЦИИ 

В ДВИЖУЩЕМСЯ СЛОЕ СОРБЕНТА 

Аппарат с движущимся слоем показан на рис . 14 .6 .  В таком 
аппарате исполъзуюrся зерна сорбента на 1 ,0-1 , 5  порядка 
крупнее, чем в псевдоожиженном слое. В результате контапи­
рующие фазы из-за ограниченной внешней поверхности кон­
тапа F и меньшего коэффициента массоотдачи р не успевают 
прийти в равновесие. Поэтому в движущемся слое не реализу­
ется потоковая задача массопереноса, он протекает в условиях 
внешней либо внугренней задачи, или же массообмен проис­
ходит в условиях смешанной задачи. Ниже рассмотрены подхо­
ды к приближенному расчету адсорбции при наличии одной из 
упомянуrых лимитирующих стадий. 

Адсорбция в условиях внешней задачи 
Расчет адсорберов с движущимся слоем удобно вести по 

аналоmи с расчетом массообменных процессов в насадочных 
аппаратах. Принципиальное отличие в том, что переме­
щающаяся вниз насадка - зерна сорбента - не инертна к ПК, 
а апивно участвует в массообменном процессе в качестве од­
ной из фаз. 

В основе расчета лежат уравнения внешнего массопереноса 
и способы их применения, приведенные в гл. 10 ,  в частности в 
разд. 10 . 16 .2 : 

- на основе поверхности контапа фаз 

М = ррFЛУср1 
- на основе рабочего объема 

М = PvpVЛYcp·  

( 14.8}) 

( 14 .8V) 
Такое написание предполаrает, что поток переносимого 

компонента М выражается в кг П К/с, коэффициенты массоот­
дачи определяются (теоретически или по эмпирическим фор­
мулам) из безразмерных чисел Шервуда Sh = pd/Dд и 
Shv = Pvd2/Dд, а средняя движущая сила ЛУср базируется на 
относительных концентрациях адсорбтива в кг ПК / кг rаза 
или жидкости . Согласование размерностей левой и правой 
частей равенств ( 14.8) потребовало ввода плотности сплошной 
среды р в уравнения массообмена. 

Для определения ЛУс.v. необходимо располаrать линией равнове­
сия и рабочей линией. Уравнение последней получается из тех же 
соображений, что и для многосекционного аппарата с псеJЩо­
ожиженным слоем (разд. 14.5.2) и n<лому совпадает с ( 14.7). 
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Задачи эксплуатации требуют определения выходных кон­
центраций У2 и х2 при известных потоках фаз D, G и начальных 
концентрациях адсорбтива у1 и адсорбата Х1 - на основе из­
вестных F либо V. Здесь положение рабочей линии заранее не 
определено (нет значений у2 и х2) ,  так что среднюю разность 
концентраций ЛУср рассчитать нельзя. Количество переда­
ваемого в единицу времени вещества (М), а далее по (14 . 1 )  -
выходные концентрации У2 и х2 в этом случае (см .  разд. 10 .9 .3) 
определяются двумя способами: 

- аналитически - при линейном описании составляющих 
переноса (в том числе - при линейной равновесной зависи­
мости) - ер . с ( 10 .35) :  

ехр[ � ( 1 - �) ] - 1 · 

Р . 

М 
= 

_!_ exp[ PyF (1 - mD) ] - _1_ 
(У1 - У1 } ' 

D D G G / m 

(14 .9) 

- методом подбора положения рабочей линии в области ее 
существования, ограниченной значениями концентраций у1 и 
х1 ,- в случае кривой линии равновесия. 

Задачи проектиро�ания, требующие расчета основных разме­
ров адсорбера, решаются на базе уравнений ( 14 .8) .  При этом 
выходная концентрация целевого потока У2 задана, а поток 
сорбента G устанавливается технико-экономическим расчетом. 
Определив предварительно по формулам типа ( 14. 1 )  количество 
ПК, переносимого из сплошной среды в фазу сорбента в еди­
ницу времени (М), и рассчитав (см. разд. 10 . 8 .3) среднюю дви­
жущую силу ЛУср. получают: 

м м F = , V = ----
ррЛуср Рv РЛУср 

(14. 1 0) 

причем коэффициент массоотдачи р или Pv находят отдельно 
(см. разд. 10 . 1 6 .2) . 

Далее определяют требуемую высоту зоны адсорбции с дви­
жущимся слоем сорбента Н: 

F = F. V =  6( l - в о ) J;Н и Н = F - d · ( 14. l lF) уд d а 6(1 - в о )/3 ' 
V = fаН и  Н = V/fa, ( 14. l lV) 

причем порозность движущегося слоя е0 (она близка к 0,45) и 
размер зерен сорбента d - известны. 

Необходимое (само по себе; для нахождения 11) поперечное 
сечение адсорбера fa рассчитывается по уравнению расхода: 
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/а = V/w; при этом определение объемного расхода газа 
(жидкости) V по известному массовому потоку D и плотности р 
затруднений не вызывает. Основная проблема - в выборе ра­
бочей скорости сплошной среды w. Эта скорость в противо­
точном процессе имеет два верхних оrраничения . Во-первых, 
она не может превышать скорость начала псевдоожижения wo, 
чтобы движушийся слой не перешел в псевдоожиженное со­
стояние .  Во-вторых, она должна быть ниже скорости зависания 
w3, иначе слой прекратит свое нисходящее движение (см . разд. 
2 .7 .3) .  Определив значения w0 и w3, ориентируются на более 
жесткое оrраничение , выбирая рабочую скорость газа 
(жидкости) из условия iv < min {w0, w3} .  

Адсорбция в условиях внутренней задачи 
В основе строгого решения задачи должны лежать уравне­

ния внутренней диффузии для единичного зерна типа (14.2). В 
этом уравнении переменную 't целесообразно заменить: 't = z/ v, 
где z - расстояние от входа зерна сорбента в адсорбционную 
зону (О s z $ Н), v - скорость нисходящего движения этого 
зерна. Начальное условие при 't = О, z = О и условие симметрии 
(при r = О) формулируются аналогично ( 14.3а) и (14 .3в) соот­
ветственно. Однако в формулировке rраничного условия 1 рода 
(14 .3б) появляются принципиальные изменения, существенно 
осложняющие решение задачи: значение х (R, 't) или заменяю­
щее его х (R, z) - величина переменная во времени 't движения 
зерна или по мере его перемещения сверху вниз вдоль коорди­
наты z. Это обусловлено изменением концентрации адсорбтива 
у по высоте z адсорбционной зоны с движущимся слоем, сле­
довательно и равновесной с ней концентрацией адсорбата 
х:Р = XR = х (R, z) . Закономерность изменения XR по z весьма 
сложна, она устанавливается с учетом связи XR со средней по 
объему концентрацией х ;  на эту закономерность, кроме того, 
влияет характер равновесной зависимости у = f (х) . Чаще всего 
аналитически: решить задачу не удается, привлекают численные 
методы. В результате приходят к выражениям типа 

х • 
= 

хР - x(r, z) 
= /. (Fo �) (14 . 12) 

-р 4 д ' R ' 
Х - Хн 

причем х Р  - равновесная концентрация, каким-то обуслов­
ленным способом усредненная по высоте рабочей зоны Н 
(возможно, равновесная с У1) ,  Fод = Dм't/ R2 = Dмz!vR2 - крите­
рий Фика (диффузионный критерий Фурье), Хн =  х1 - входная 
концентрация адсорбата. 

Усреднение концентрации адсорбата по объему зерна 
(способ усреднения продемонстрирован в разд . 14 .5 . 1 )  приво-
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дит к выражению 

х- ·  
= 

_х Р - x(z) - f (с ) - - 5 год ' 
_хР - Хн 

а на выходе из адсорбционной зоны (z = 1/) 

( 14. 1 3) 

х; = х Р - х(Н) = /s (Fo н ) , ( 14 . 14) 
_хР - Хн 

где Fон • D"H/vR2, х(Н) = х2. 

Поскольку все зерна сорбента в движущемся слое имеюг прак­
тически одинаковые скорости v (т.е. твердая фаза движется в ре­
жиме ИВ), то дальнейшего усреднения по времени пребывания не 
требуется, так 'ПО выражение (14. 14) является расчетным. 

Решение задач эксплуатации и проектирования ведется по 
той же канве, что и для односекционного аппарата с псевдо­
ожиженным слоем (см. разд. 14.5 . 1 ) .  

В задаче эксплуатации по времени пребывания 'tив = 
= Gт/G = H/v вычисляюг значение Fон и далее по ( 14. 14) -

концентрационный комплекс 1'; ,  а по нему и выходную кон­
центрацию адсорбата х2 = .Х(Н) . Поток поглощаемого компонен­
та М и выходную концентрацию адсорбrива Yl находят из уравне­
ния материального баланса ( 14. 1) .  При возникновении затрудне­
ний с определением х Р прибегают к иrераi.щонньrм процедурам. 

В задаче проектирования по производительности D и гранич­
ным концентрациям адсорбтива у1 и У2 находят М а далее - х2 
и безразмерный концентрационный комплекс � . Затем по 
( 14. 14) вычисляюг Fон = DмH/vR2 , откуда рассчитываКУГ необ­
ходимую высоту адсорбционной зоны Н 

Об адсорбции в условиях смешанной задачи 
Для движущегося слоя речь идет о сопоставимости стадий 

внешнего и внугреннего массопереноса. Строгий расчет пред­
полагает решение уравнения ( 14.2) с заменой граничных усло­
вий - 1 рода на 111  рода (см.  разд. 10 . 1 6 .5) :  

рр(у - р>) = -Dм дx(R, z) .  ( 10 . 80) ,  ( 14 . 1 5) дr 
Решение получается еще более сложным, нежели для внуг­

ренней задачи : в число аргументов наряду с Fод и r/R входит 
еще диффузионный критерий Био Вiд = pRm/Dм. 

В связи со сложностью С'Jl!ОГОГО решения нередко используются различные 
полуэмпирические методы расчета. Чаще всего• идуr на подмену задачи, решая 

• См" например, (6, 7 ) . 
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ее в терминах конвекrивного массопереноса, как это сделано в разд. 10.4.9 для 
систем класса 3 (2-2) 1 .  При этом оперируют эквивалентным коэффициентом 
массопередачи kэ, учитывающим интенсивность как внешнего, так и внутренне­
го массопереноса. В этом случае формально получаются известные из гл. 10  
сооrnошения и решения, а всн трудность расчета переносится на kэ - с введе­
нием понятий (и расчеrnых сооrnошений) о глубине насьпценных слоев в зерне 
сорбента, степени обработки зерна и т.п.  

14.7. РАСЧЕТ ПОЛУНЕПРЕРЫВНОГО 
ПРОЦЕССА АДСОРБЦИИ 

В НЕПОДВИЖНОМ СЛОЕ СОРБЕНТА 

Строгий расчет требует совместного решения уравнений ти­
па ( 14.2) для единичного зерна и уравнений Фика типа ( 1 .22а, 
б) для слоя, причем последнее записывается применительно к 
однонаправленному перемещению ПК (1Щоль неподвижного 
слоя - по координате [) :  

ас + w ас = D а2с 
т i az э az2 ( 14. 1 6) 

Уравнение ( 14. 1 6) должно быть записано (с учетом е0 - по­
розности неподвижного слоя) отдельно для фазы сорбента 
(тогда под С подразумевается х) и сплошной среды - газа или 
жидкости (тогда в роли С выступает у) .  Решения в самом об­
щем плане должны получиться в виде у = у (/, Ь, 't) и х = х (r, /, 
Ь, 't) , где Ь - поперечная, перпендикулярная направлению /, 
координата в неподвижном слое. Для отыскания решений не­
обходимы дополнительные уравнения: равновесная зависи­
мость, начальное и граничные условия (по отдельному зерну и 
по слою сорбента) . 

Без существенных упрощений такая задача не решается. Ряд упрощений 
вполне оправдан и очевиден. Так, из ( 14 . 16) для твердой фазы вьmадает слагае­
мое с WJ. Для потока сплошной среды поС'J)'лируется поперечная равномерность 
потока, поэтому игнорируется изменение у и х по поперечной координате Ь. 
Эффекr продольного перемешивания учитывается: множитель перед cfl C/дfl 
выступает как эффекrивный коэффициент диффузии (аналог Е).  

Объединяя уравнения ( 1 4 . 1 6) д л я  обеих фаз, с перечисленными допущениями 
и при игнорировании продольного перемешивания газового (жидкостного) 
потока, приходим к выражению: 

в0 ду + т(1 - во) дх 
+ w1 ду = D 

82У . ( 14 . lба) 
Ut t7t д/ е д/2 

Здесь т - коэффициент распределения;  член De отражает эквивалентную 
диффузию ПК вдоль слоя сорбента, обусловленную продольным . градиентом 
концентраций .  

Далее - эффекты в отдельном зерне рассматриваются лишь косвенно: вво­
дятся различные коэффициенты, отражающие степень насьпцения зерна адсор­
батом. Массообмен межлу зернами сорбента и сплошной фазой описывается 
целиком в терминах внешней задачи - с помощью эмпирически наЙденных 
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коэффициеmов массопереноса . С этими и некоторыми другими допущениями 
(например, D0 = О) удается получить зависимости изменения концеmраций 
адсорбтива и адсорбата по Д11И11е адсорбера 1 и во времени t - в виде хоюtекrра­
циоииой JIOJlllW .  Такие решения приводятся в литературе• для наиболее просrых 
технологических сmуаций. 

В учебнике эти сложные методы решения не приводятся . 
Здесь используюrся феноменологические подходы, базирую­
щиеся на достаточно обоснованных уравнениях. Подчеркнем, 
что эти подходы для большинства практических задач приводят 
к тем же решениям, что и более строгий анализ . Ниже рас­
смотрены модели процессов, называемых идеальной адсорбцией 
и (условно,  в целях отличия от уже упомянутой Идеализации) 
реальной адсорбцией. 

14.7 .1 .  Качественные представления 
о по.iJувепрерывной адсорбции. Задачи расчета 

Некоторые общие понятия 
Будем рассматривать неподвижный слой сорбента высотой 

L, поперечным сечением /, в который сверху поступает поток 
(например, газовый) с расчетной (на полное поперечное сече­
ние слоя) скоростью w при исходной концентрации адсорбтива 
УО· Начальная концентрация адсорбата Хн равна нулю (свежий 
сорбент) либо несколько больше нуля (сорбент после регенера­
ции) . В ходе адсорбции слой сорбента постепенно (начиная с 
верхних участков) насыщается поглощаемым компонентом, 
очищая газовый поток. При этом на выходе из слоя сорбента 
концентрация адсорбтива (ПК в потоке) Ук не должна превы­
шать некоторой предельно допустимой величины Упр. назы­
ваемой "проскоковой концентрацией" .  Считают: пока Ук � Упр• 

слой защищает потребителя от проскока П К; как только на 
выходе из слоя Ук превысит Упр, наступает проскок. Продолжи­
тельность работы слоя сорбента до проскока называют време­
нем проскока или временем защитного действия 'tпр· ОчевИдно, 
что 'tпр - предельная продолжительность .стадии адсорбции. 

Пусть линия равновесия задана, т.е. для любой концентра­
ции адсорбтива можно определить равновесную ей концентра­
цию адсорбата (и наоборот); например, для Уо равновесная 
концентрация равна х<}' (см.  рис. 14.2,а) .  

Идеальная адсорбция 
Если поток с П К  движется в режиме Идеального вытеснения 

и (это главное!) массообмен в ходе сорбции происходит мгно­
венно, то говорят об идеальной адсорбции . Проследим качест-

• См., например, (5 - 7 ) ,  литературу по хроматографии. 
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Рис. 14. 12. К анализу идеальной адсорбции: 
а - слой сорбенrа и хонrур (К) материальноrо баланса; б, 11 - изменение хо�щенrрации 

ПК во времени по высаrе слоя в сорбенrс и в потоке соотвстствснно 

венно изменения в системе поток газа - слой сорбента для 
такой модели адсорбции. Изобразим (рис. 14. 12) слой сорбента 
и отвечающие ему профили концентраций х и у в разные мо­
менты времени, причем под J будем понимать текущую верти­
кальную координату, отсчитанную от верхнего (входного) сече­
ния слоя. 

Примем, что в начальный момент 't = О слой сорбента не со­
держит П К  (это упрощающее допущение - не обязательно; 
можно рассматривать ситуацию, когда при 't = О концентрация 
адсорбата мала и равна Хн по всей высоте слоя L) . Концентра­
ция адсорбтива на входе в слой равна у0; во всех более низких 
участках слоя в промежугках между зернами сорбента ПК еще 
отсуrствует: с момента -r = О только начнется подача в систему 
газа, содержащего ПК. 

В условиях идеальной сорбции (массоперенос ПК из потока 
инерта к сорбенту здесь протекает бесконечно быстро , т.е . за­
вершается мгновенно) спустя некоторое время 'tJ > О первые 
(верхние) участки сорбента окажутся насыщенными погло­
щаемым компонентом - в соответствии с условиями равнове­
сия до концентрации X{)J> (см. рис. 14.2,а) .  Иными словами, эти 
участки к моменту 'tt не пропускают ПК, пока не насытятся до 
концентрации Х{/'. Ниже участка слоя, насыщенного к этому 
моменту, находится исходный (свежий) сорбент с концентра­
цией адсорбата Хн = О (рис . 14. 12 ,б). Поток проходит насыщен­
ные участки сорбента, не отдавая ему П К, т.е. минует их без 
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изменения концентрации у0 (рис. 14 .12 ,в) .  Процесс сорбции 
происходит на rранице насыщенных и ненасыщенных уча­
стков; на этой rранице концентрация П К  в сорбенте падает от 
.хоР до О, а в потоке - от у0 до О (рис . 14. 12 ,б, в) . 

Упомянуrая rраница со скачками концентраций ПК в слое 
сорбента и в потоке называется фронтом сорбции. В случае иде­
альной сорбции фронт плоский, четкий. 

Спустя промежуrок времени 't2 > 'tJ (время отсчитывается от 
начала адсорбции) фронт окажется ниже (ПК насытит еще 
некоторый участок слоя) - рис. 14. 12,б, в. С течением времени 
фронт будет перемещаться вниз с постоянной скоростью и 
(поскольку условия сорбции на всех участках слоя одинаковы) . 
В некоторый промежуточный момент 't фронт окажется на те­
кущем расстоянии / от входа в слой (см. рис. 14. 12, а - в) . К 
этому моменту концентрация адсорбата выше сечения / равна 
Х()Р, т.е. равновесна с Уо (см. рис. 14.2,а) ; _ иначе говоря, сорбент 
здесь насыщен (заштрихованная область на рис .  14. 12,а) .  Ниже 
сечения / сорбент свободен от ПК, т.е. там х = Хн = О (Хн > О 
при более общем подходе); это незаштрихованная область на 
рис . 14. 12, а. 

При продолжении подачи газа с адсорбтивом фронт будет 
перемещаться к нижней rранице слоя сорбента (/ __,. L). Пере­
мещение плоского фронта ццолъ слоя сорбента в случае идеальной 
сорбции представляет собой концентрационную волну. До тех пор, 
пока фронт будет еще оставаться выше этой rрающы (т.е. в пре­
делах слоя сорбента), концентрация ПК в потоке, выходящем из 
слоя, допустима (в рассматриваемом примере равна О), и стадия 
адсорбции может продолжаться. Однако как только фронт до­
стшнет нижней rрающы слоя (момент 'tпр), весь сорбент будет 
насьпцен (соответственно условиям равновесия с Уо), его защиг­
ное действие будет исчерпано, так что ПК больше не может сор­
бироваться из потока. Наступит проскок, при идеальной адсорб­
ции - полhЫй проскок: в выходящем потоке концентрация ПК 
будет равна Уо· Далее сорбция невозможна. 

Подчеркнем, что фронт сорбции перемещается по слою 
медленно, его скорость и, как правило, значительно ниже w 
(см .  разд. 14.7 .3) .  

Понятие об идеальной адсорбции дает весьма упрощенное 
представление о процессе; оно оправдано тем,  что позволяет 
ввести и осмыслить некоторые понятия: постепенная отрабаrка 
участков слоя сорбента; фронт сорбции; ковцевтрациоввая волна; 
проскок; время защиrного действия; скорость движения фронта. 

Реальная адсорбция 
В реальных условиях адсорбция происходит сложнее: воз­

можно продольное перемешивание потока при движении через 
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Рис. 14. 13. К анализу реальной адсорбции (смысл фрагментов а - в - см. 
рис. 14. 12) .  

Учасrхи с.поя сорбеиrа в моменr 't :  (1) - ПOJUIOC насыщение; (2) - часrичное насыщение 
(зова массопередачи, фроиr сорбции); (J) - отсутсrвие ПК в спое (х - х,,, у s У11р) 

слой сорбента (хотя в неподвижном слое оно, как правило, 
невелико), но главное - массообмен при сорбции протекает во 
времени, не мгновенно. Эrо означает, что в слое не существует 
четкой границы отработанного и свежего сорбента, фронт 
сорбции размыт, так что массообмен происходит (начинается 
и заканчивается) на некотором участке протяженностью /о, на­
зываемом зоной массопередачи. 

Аналогично идеальной адсорбции представим графическое 
изменение концентрации П К  (в сорбенте и потоке) во времени 
(рис. 14. 13 )  для реального полунепрерывиоrо процесса адсорбции. 
В начальный момент • = О состояние системы (слой - поток) 
полностью соответствует рассмотренному ранее для идеальной 
адсорбции. С этого момента станем подавать в слой поток с 
постоянными скоростью w (в расчете на сечение пустого ад­
сорбера) и исходной концентрацией адсорбтива Уо - начинает­
ся сорбция, т.е. постепенное насыщение сорбента и падение 
концентрации ПК в потоке. 

Сначала в наибольшей мере насыщаются первые (верхние) 
участки слоя сорбента: здесь выше концентрация ПК в потоке, 
а значит, и движущая сила процесса (у - р>, .хР - х) . Степень 
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насыщения этих лобовых участков слоя сорбента постепенно 
(моменты времени • i , •2) нарастает, концентрация адсорбата х 
с течением времени становится ближе к равновесной X{f; по 
ходу потока (с ростом l) она закономерно понижается . Кон­
центрация адсорбтива у по  мере прохождения этих слоев сор­
бента, естественно,  пон ижается; но с течением времени в опре­
деленном сечении она растет, сопутствуя возрастанию х. 

В некоторый момент времени 'tф первый слой зерен сорбента 
в верхнем сечении слоя можно считать полностью насыщен­
ным адсорбатом - до концентрации X{f, соответственно рав­
новесию с концентрацией адсорбтива у0 в этом сечении. Одна­
ко в нижележащих сечениях сорбент насыщен еще не полнос­
тью, концентрация адсорбтива здесь ниже Уо· Итак, в момент 'Ф 
образовался начальный участок. слоя протяженностью /0 с харак­
терным постепенным понижением (сверху вниз) кон центрации 
адсорбата от .хоР до О (в общем случае - до хн) . Поскольку зер­
на сорбента в лобовом (самом верхнем) сечении слоя насыще­
ны, поток минует их (только их!) без снижения концентрации 
П К, которая далее (сверху вниз) постепенно понижается от у0 
до О (или до некоторой малой величины - см. ниже) . 

При увеличении времени сверх 'Ф зона с этим характерным 
понижением концентрации ПК станет перемещаться вниз по 
слою. Будем считать, что участок протяженностью /0 переме­
щается с неизменным распределением в нем концентраций П К  
(в слое сорбента; в потоке) и с постоянной скоростью и, по­
скольку условия массообмена на разных участках слоя сорбента 
одинаковы. Характерное время 'Ф называется временем форми­
рования фронта сорбци11, а перемещение концентрационных 
кривых представляет собой концентрационную волну в условиях 
реальной сорбции. Движущийся вниз участок длиной /0 пред­
ставляет собой размьпый фронт сорбции, иными словами -
зону массопередачи. 

Теоретический анализ показывает, 'ПО в действительности скорость переме­
щения ра:щ:ичных участков концентрационной кривой не одинакова, она зависит 
от уровня концентрации. Если кривая равновесия вьшукла по отношению к оси 
у, р (см . ,  например, рис. 1 4 . 2 , а, в) , то участки с большей концентрацией движуr­
ся быстрее (рис. 1 4 . 14 ,а) ,  и по мере перемещения вдоль слоя фронт становится 
более крутьrм, т.е. менее размьпъrм: его протяженность /о уменьшается. При 
линейной изотерме сорбции все точки концентрационной кривой движутся с 
одинаковой скоростью (рис. 1 4 . 14 ,6),  сама кривая не деформируется; именно 
этот случай отвечает принятому выше постулату /о = const. Наконец, при вогну­
той к оси у линии равновесин быстрее перемещаются участки кривой с мень­
шими концентрациями (рис. 14 . 1 4 ,в) ,  фронт по мере его движения по r.Jюю 
сорбента все более размывается . 

Ниже будем рассматривап. перемещение фронта сорбции с постоянной ско­
ростью и для всех участков концентрационной кривой, при этом /о = const. 
Такое допущение обусловлено следующими обстоятельствами:  

- встречаются системы с прямыми линиями равновесия; 
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Рис. 14. 14. Деформация концентрационной волны в зависимости от вида кон­
цекrрационной кривой: 

а - m.myicлaя (к оси у) равновесная кривая, б - прямОJD1Нейная равновесная зависи­
мосrь (постоJIННЬIЙ коэффициею расnределеЮ1я), в - воmуrая (к оси у) равновесная кривая 

- очень часто процессы адсорбции ведуrся в области малых концекrраций,  
r:де равновесие вполне может считаться линейным; 

- в случае вьmуклой линии равновесия сжатию фронта сорбции противо­
стоит обратный эффекr - его расширение за счет продольного перемешивания; 
в конечном итоге оба эффекrа уравновешивают друг друга, и далее форма кон­
цекrрационной кривой пракrически не изменяется. 

Перечисленные случаи охватывают большинство реальных адсорбционных 
процессов; случай с воmуrой линией равновесия, таким образом, из рассмотре­
ния исключается. 

К некоторому промежуточному моменту врем_ени 't > 'tф 
фронт (зона массопередачи) займет какое-то текущее положе­
ние в слое (см. рис . 14 . 13) .  Выше этой зоны мы условились 
считать слой сорбента (на рис. 14 . 1 3 ,а  он заштрихован) насы­
щенным до концентраuии XQP, массообмен здесь практичесЮf 
завершен . Поэтому сплошная фаза проходит этот слой без из­
менения исходной концентрации адсорбтива Уо· Ниже рассмат­
риваемой зоны (на рис . 14 . 1 3 ,а  здесь нет штриховки), где сор­
бент не содержиr ПК (в общем случае - содерЖJП в малых кон­
центрациях Хн), массообмен еще не начинался. Концентрация ПК 
в потоке, омывающем зерна сорбента, здесь близка к нулю (по 
крайней мере, она не выше предельно допустимой, т.е. проскоко­
вой концентрации Упр) , так как массообмен практически закон­
ЧWIСЯ вьпuе. Таким образом, можно счиrать, 'ПО массообмен про­
исходиr и завершается в зоне массопередачи, постепенно движу­
щейся сверху вниз с постоянной скоростью и. Время, за кcrropoe 
фронт сорбции проходит со скоростью и путь, равный протяжен­
ности зоны массопередачи /о, называется временем массопередачи и 
обозначается -см. Очевидно: 'tм = 1</и. 

С течением времени фронт сорбции перемещается к нижней 
границе слоя. Стадия адсорбции может продолжаться лишь до 
тех пор, пока на . выходе из слоя концентрация адсорбтива 
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останется менее Упр· Время, соответствующее поямению на 
выходе из слоя потока с концентрацией Ук = Упр. называется 
временем заш,итноrо действия tпр в случае реальной адсорбции, 
так что 'tпр - предельная продолжительность стадии адсорбции. 
Фронт сорбции в этот момент занимает крайнее нижнее поло­
жение (см . рис . 14. 1 3 ) .  Продолжение стадии адсорбции за пре­
делы 'tпр привело бы к превышению проскоковой концентра­
ции Упр в выходящем из слоя потоке (см. пуюсrирный профиль 
на рис. 14. 1 3 , в) ,  что, конечно, недопустимо. 

В самой зоне массопередачи протяженностью /0 в промежу­
точный момент времени 't (он лежит в интервале между 'tф и 
'tпр) первые по движению потока (на рис . 14. 1 3  - верхние) 
слои сорбента близки к насыщению, т.е. концентрация адсор­
бата близка к Х(}'. Далее (вниз по координате /) концентрация 
адсорбата, а значит, и степень насыщения сорбента понижают­
ся. На выходе потока из зоны массопередачи (на рисунке - в 
нижних ее участках) концентрация адсорбата близка к нулю 
(если исходный сорбент не содержал ПК) или к начальной Хн· 
Такой характер уменьшения концентрации адсорбата отражен 
на рис. 14. 1 3 , а  переменной плотностью штриховки в пределах 
зоны массопередачи. 

Средняя концентрация адсорбата в rраницах зоны массопе­
редачи, промежуточная между Х(}' и Хн, остается постоянной в 
процессе перемещения зоны вниз по слою во всем диапазоне 
времени от 'tф до 'tпр· Эта средняя по зоне концентрация адсор­
бата записывается в виде произведения 'VX#, причем '1' име­
нуется средней степенью насыщения зоны массопередачи (по 
отношению к полному насыщению, т.е. к концентрации Х(}', 
равновесной с у0) . Разумеется, '1' < 1 .  

Заметим: в момент tпр участки сорбента, расположенные 
выше фронта сорбции, насыщены полностью (до Х(}'); однако 
нижний участок (т.е. сама зона массопередачи) протяжен­
ностью /о насыщен лишь частично (см.  рис. 14. 13 ,б, момент 
проскока 'tпр) ·  

Статическая и динамическая емкости сорбента 
Предельную концентрацию П К  в сорбенте (насыщение, со­

ответствующее равновесию с потоком исходной концентрации) 
называют его статической емкостью хст; в принятых обозначе­
ниях Хст = Хор. Эта емкость реализуется к концу стадии адсорб­
ции в случае идеального процесса; в реальных условиях эта 
емкость достижима, если процесс сорбции продолжать сверх 
'tпр (не обращая внимания на проскок) , чтобы зона массопере­
дачи целиком переместилась за пределы слоя сорбента. Однако 
на пракгике стадия адсорбции должна быть прервана в момент 
'tпр, когда последние участки сорбента (по схеме рис. 14 . 1 3  -
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нижние) насыщены лишь частично. Поэтому средняя емкость 
всего слоя сорбента (включая не полностью насыщенную зону 
массопередачи) будет меньше Хст· Эта средняя концентрация 
П К  во всем слое сорбента, соответствующая моменту 'tпр• на­
зывается динамической емкостью сорбента хдин. Очевидно, 
практически Хдин < Хст· 

Понятие динамической емкости используется при сравни­
тельной оценке характеристик слоя сорбента в различных ап­
паратах. В расчетном плане она необходима, например, при 
сведении материального баланса процесса по П К, при расчете 
стадии десорбции (определение количества десорбированного 
П К) и т.д . 

Задачи технологического расчета 
Основная цель анализа и расчета полунепрерывной адсорб­

ции состоит в установлении связи между высотой слоя сорбен­
та L и временем защитного действия 'tпр· Располагая такой 
связью, можно при известных параметрах процесса решать за­
дачи: 

а) эксплуатации (прежде всего, определять 'tпр для слоя из­
вестной высоты L); 

б) проектирования (прежде всего, определять высоту слоя 
сорбента L, обеспечивающую заданное 'tпр) . 

Разумеется , наличие связи 'tпр и L позволяет решать и ряд 
других эксплуатационных и проектных задач: определение при 
заданных 'tпр и L некоторых условий (параметров) процесса -
максимально допустимой производигельности (скорости потока 
w); максимальной исходной концентрации адсорбrива у0; выход­
ной его концентрации в некоторый момент времени и др. 

К числу практически важных задач относится также нахо­
ждение динамической емкости сорбента Хдин (статическая ем­
кость определяется по равновесной зависимости и известной 
концентрации Уо) . 

14. 7 .2. Расчет процесса идеальной адсорбции 

Связь 'tпр и L устанавливается здесь весьма просто : за время 
'tпр фронт сорбции, перемещаясь с постоянной скоростью и, 
проходит путь L. Отсюда 

L = и'tпр; 'tпр = L/и. ( 14. 1 7) 
В уравнении ( 14. 1 7) необходимо знать единственный пара­

метр, представляющий собой динамическую характеристику 
системы, - скорость движения фронта сорбции и. Теоретиче­
ский анализ позволяет найти скорость и достаточно точно - с 
помощью материального баланса. Запишем такой баланс для 
контура К (рис . 14. 1 2 , а), ограниченного входным сечением 
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слоя сорбента и текущим сечением l фронта сорбции в произ­
вольный момент времени 't. Материальный баланс по ад­
со�бтиву для промежутка времени от О до 't представим в фор­
ме : сколько ПК потерял газ за это время, столько приобрел 
сорбент. 

Обозначим:  D - массовый поток газа, y.f - концентрация 
адсорбтива, равновесная с начальной концентрацией адсорбата 
.хн; определяется она по равновесной зависимости у - х (в слу­
чае свежего сорбента Хн = О, очевидно, y.f = О; практически в 
процессах адсорбции УнР < < Уо , и этой малой концентрацией 
обычно можно пренебречь) . Тогда газ к моменту 't потерял сле­
дующее количество ПК (кг) : 

Dt(yo - y.f) = wfp't(yo - y.f) . (а) 

Слой сорбента (его лорозность в0) за время 't получШI ПК в 
сорбированном виде (в зернах сорбента) и в газовой фазе (в 
просветах между зернами сорбента) : 

fl(l - во)Рr(.х# - Хн) + flвop(yo - у.;>), (б) 

где Pr и р - шюrnости сорбента (здесь - кажущаяся) и потока; заметим: как 
правило, Хн << x;f. 

Кажущейс11 пл011tосn.ю твердого материала называют его плоrnостъ с учетом 
пористости е: Pr = р"( 1 - е), где р" - плоrnостъ монолитного твердого материа­
ла ("матрицы") . 

Приравнивая выражения (а) и (б) и решая полученное ра­
венство относительно l/'t = и, найдем искомое значение ско­
рости движения фронта. Проделаем эту процедуру, пренебре­
гая в целях упрощения значениями Ур

" в сравнении с Уо и Хн в 
сравнении с X{f: 

откуда 
pwftyo = /l(l - во)Рr.х# + flвoPYo , 

l РУо и = - = w ----'-__.:;_ ___ _ 

't (1 - Ео )РтХб + Е оРУо 
( 14. 1 8) 

Подчеркнем, что в случае идеальной адсорбции найденное 
значение и остается неизменным в ходе всей стадии сорбции -
ОТ 't = 0 ДО 't = 'tпр · 

Из полученного выражения следует, что скорость движения 
фронта и растет пропорционально скорости потока w, посколь­
ку количество П К, внесенного в адсорбер с потоком инерта, 
при прочих равных условиях пропорционально w. По этим же 

• Разумеется. материальныii баланс можно записать и в общей форме (в от­
суrствие здесь Источников и Стоков) : +  Приход - Уход = Накопление, причем 
для 't � 'tпр Уход = О. 
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причинам и возрастает с ростом Уо· Если бы твердый материал 
не обладал сорбционными свойствами (.xol' = О) , то и =  w/Eo -
скорость фронта была бы равна вертикальной составляющей 
истинной скорости потока (wи8 = w/Eo) в просветах зерен.  Прак­
тически же - первое слагаемое в знаменателе значительно 
больше второго ; поэтому и обычно существенно меньше, неже­
ли w или w/E0. Чем больше емкость сорбента X(f, тем меньше и 
и тем дольше слой может работать без проскока (будет больше 
'tпр) или тем меньшая высота слоя L потребуется для обеспече­
ния заданного 'tпр· 

Проблема определения Х.шш для идеальной адсорбции при­
менительно к моменту 'tпр не возникает, поскольку к этому 
моменту весь слой насыщен (в смысле равновесия адсорбата с 
концентрацией .хоР и адсорбтива с концентрацией у0) , так что 
здесь можно говорить только о статической емкости сорбента 
Хст = X(f. 

14.7.З.  Уравнение связи 'tпр и L 
Д11J1 процесса реальной адсорбции 

Принятая (см.  разд . 14.7 . 1 )  модель реальной адсорбции 
предполагает, что фронт сорбции протяженностью /о переме­
щается вдоль слоя сорбента с постоянной скоростью и, начи­
ная с момента формирования фронта 'tф (само формирование 
фронта происходит по специфическим законам,  учитывающим 
свойства рабочих тел и интенсивность массообмена) . Поэтому 
расчетное уравнение, связывающее 'tпр и L с помощью скорос­
ти и [аналогично уравнению ( 14. 17) для идеальной сорбции] ,  
может быть здесь записано только для 't > 'tф, т.е . для участков 
слоя (см .  рис. 14 . 1 3 ) ,  находящихся ниже изначально сформиро­
вавшегося фронта (/ > fo) . Иными словами, уравнение связи 'tпр и 
L, аналогичное формуле ( 14. 17) ,  можно записать, есJШ исключить 
из рассмотрения начальный промежугок времени 'tф и соответ­
ствующий ему начальный участок слоя протяженностью fo: 

L - 10 'tпр - 'tф = -- ( 14 . 1 9) 
и 

Это соотношение удобно преобразовать, решив его относи-
тельно 'tпр: 

'tnp = � - ('� - 't ф) . (в) 

Величина 1/ и = К называется коэффициеJПом защитного дей­
ствия слоя сорбента. Дробь lr/и представляет собой время 'tм, за 
которое фронт сорбции проходит со скоростью и участок слоя 
протяженностью /0. Выражение в скобках (lr/и) - 'tф = 'tO пред­
ставляет собой потерю времени защитного действия [в сравне-
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Tnp 
tgo. = 4- = к  

L 

Рис. 14. 15. Графическая инrерпретация 
связи 1np и L: 

1 - кривая по эксперименrальным точкам 
при оnределеюm связи 1пр и L (к расчету 
параметров уравнения Шилова - см. разд. 
14.7.5) , 2 - линия идеальной сорбЦЮI - урав­
нение (14. 17) 

нии с идеальной адсорбцией -
см. уравнение ( 14. 17)] и называет­
ся пслерявным временем. 

Наиболее часто соотношение 
(в) представляют в форме урав­
нения Шилова: 

-спр = КL - -со . ( 14 .20) 
Заметим, что чаще всего 

процесс адсорбции ведуг при 
достаточно больших 'tпр и L, так что роль второго слагаемого в 
правой части уравнения ( 14.20) не очень велика. Однако пре­
небрегать вычитаемым 'to не следует: ошибка может оказаться 
заметной (и кстати - это ошибка не "в запас") .  

На рис.  14 . 1 5  представлена графическая интерпретация за­
висимости L и 'tпр· Линейный участок кривой отвечает уравне­
нию Шилова. Отклонение от линейности в областях малых 'tпр и 
L соответствует формированию фронта на начальных стадиях 
адсорбции, завершающемуся в момент 'tф, коrда протяженность 
фронта на участках, примыкающих к верхней границе слоя, 
равна /0 . Тангенс угла наклона прямой (разумеется, с учетом 
масштабов по осям координат) равен К; отрезок, отсекаемый 
на оси ординат продолжением прямой в области 'tпр < О, дает 
'to. Очевидно, 'tO + 'tф = К/о = 1</и = 'tм· 

14. 7 .4. Об экспериментальном определении 
параметров уравнения Шилова 

Параметры уравнения ( 14.20) : К и -с0 мoryr быть найдены 
эмпирически. При этом эксперимент должен быть поставлен с 
реальными рабочими телами (сорбент, поток с ПК) и в реальных 
условиях (рабочие значения w, у0 и др .) .  Измеряя для слоев 
сорбента различной высоты L время проскока 'tпр• на график 
'tпр - L наносят точки сопряженных экспериментальных зна­
чений "tпр и L (см. рис . 1 4. 1 5) .  Прямая,  проведенная наилучшим 
образом (например, по методу наименьших квадратов) через 
точки на линейном участке зависимости -Спр - L, соответствует 
уравнению ( 14.20) . Расположение прямой позволяет определить 
К = 1/и и -со (см. разд. 14.7.3) . 
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Особо следует подчеркнуть, что при изменении рабочих 
условий эксперимент необходимо провести заново, так как из­
менившимся условиям будут соответствовать иные значения 
параметров. Это обстоятельство приводит к необходимости 
разработки расчетных методов определения параметров К и •о 
со следующими целями: 

- установление влияния условий процесса адсорбции на 
параметры уравнения Шилова; 

- корректировка параметров применительно к изменив­
шимся рабочим условиям процесса; 

- независимое (без эксперимента) определение (или хотя 
бы приближенная оценка) параметров уравнения . 

14. 7 . 5 . Расчетное определение параметров формулы Шилова 

Расчет скорости движения фронта и 
и коэффициента защитного действия К 

Определение динамических характеристик системы (и, К) 
возможно с помощью материальных балансов. Такого рода 
балансы просты для массообменных аппаратов, функциони­
рую�их в непрерывном режиме . Если в первой фазе (поток ее -
D кг/ с) концентрация переносимого вещества понижается от У1 

до .У2, то во второй ( G кг/с) - повышается от х1 до х2. Матери­
альный баланс для аппарата в целом по потоку вещества в 
единицу времени из одной фазы в другую можно записать в 
виде ( 14. 1 ) :  

(г) 

В рассматриваемом случае мы имеем дело с полунепрерывным 
процессом; сведем его умозрительно к непрерывному. С этой 
целью рассмотрим положение зоны массопередачи (фронта 
сорбции) в произвольный момент времени •, отвечающий 
оrраничению 'Ф ::;; • ::;;•np · Динамический характер полунепре­
рывного процесса отражается перемещением зоны сверху вниз 
со скоростью и. Закрепим систему координат в переме­
щающейся зоне массопередачи . Тогда относительно этой си­
стемы координат зона (фронт) неподвижна, а "поток сорбента" 
будет "двигаться" вверх через эту "неподвижную" зону со 
скоростью и (рис . 14 . 1 6) .  Поток газа, содержащего П К, физи­
чески движется через слой сорбента сверху вниз с расчетной 
скоростью w или с истинной (точнее - с ее вертикальной со­
ставляющей) wи

8 = w/i::0 .  Однако зона массопередачи "убегает" 
от потока со скоростью и. Поэтому относительно принятой 
системы координат в зону массопередачи поток будет входить 
со скоростью wи

8 - и (в подавляющем большинстве практичес-
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и ,  х., 

Рис. 14. 16. К расчету скорости движения 
фронта сорбции. 

Фраrменr с.лоя сорбенrа с зоной массопере­
дачи (З. М) в промежуrочный моменr времени � ;  
К - конrур материального баланса 

ких случаев и << wив) .  Концент­
рация адсорбтива на входе в зону 
массопередачи равна Уо, на выхо­
де - Упр· На "входе" сорбента в 
зону (в нижнем ее сечении) кон­
центрация адсорбата близка к 
нулю (реально может быть равна 

хн) ; на "выходе" (в верхнем сечении зоны) сорбент насыщен (в 
соответствии с условиями равновесия с Уо), концентрация П К  
в нем принимается равной x<f. 

В таком представлении в любой момент времени (но обяза­
тельно в промежутке от •ф до •пр) зона массопередачи анало­
гична противоточному аппарату непрерывного действия, для 
которого несложно составить уравнение материального баланса 
типа (г) . Здесь для выделенного контура (см . рис . 14. 1 6) вместо 
У1 следует подставить Уо, вместо У2 - концентрацию Упр; исход­
ная концентрация в "потоке" сорбента - Хн вместо х1 , конеч­
ная - x<f вместо х2. Поток сплошной фазы D = (wив - и)./Еор, 
поток сорбента G = uf{ 1 - s0)rr. Тогда, соответственно выраже­
нию (г) ,  масса П К, отдаваемая потоком газа (или жидкости) и 
воспринимаемая "движущимся" сорбентом в зоне массопере­
дачи в единицу времени ,  составляет 

Мо' = (wив - и)/sор(уо - Упр) = и.1{ 1 - so)Pr(x<f - Хн). (д) 

Это уравнение нетрудно решить относительно и. Сделаем 
это , как и в случае идеальной адсорбции, в упрощенном вари­
анте, учитывая, что, как правило, Упр << Уо и Хн << Х</', и имея 
в виду, что Wивьо = w: 

и = w----Y_o"""P ___ _ 

xg (l - sо )Рт + Yosop 
( 14.2 1 )  

Разумеется, НИ'По н е  мешает решать уравнение (д) с учетом величин Хн и Упр; 
в этом случае в выражении ( 14.2 1 )  и далее - в ( 14 .22) вместо х{}' и Уо будут 
фИiурировать разности (;х{}' - Хн) и (уо - Упр) соответственно. 

Выражение ( 14.2 1 )  формально совпадает с формулой ( 14 . 1 8) 
для случая идеальной адсорбции. Различие в том, что формула 
( 14. 1 8) справедлива для всего временного диапазона от • = О до 
•пр (причем •пр отвечает полному насыщению всего слоя по­
глощаемым компонентом); выражение же ( 14.2 1 )  справедливо в 
интервале времени от тФ до •пр (пр�чем здесь •l!P устанавли­
вается значением Упр• так как нижнии участок сорЬента - про­
тяженностью 10 - насыщен не полностью). 
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Коэффициент защитноrо действия определяется по найден­
ному значению и; возможна и непосредственная ero запись: 

1 1 [ Рт х8 ] 
К = -

= 
- е0 + (1 - е0) - -- . и w Р Уо 

( 14.22) 

Из анализа выражений (14.2 1 )  и ( 14.22) следует ряд выводов 
[частично они повторяют результаты анализа формулы (14 . 1 8)] , 
позволяющих корректировать значения и и К при изменении 
условий процесса адсорбции. 

Скорость движения фронта и прямо пропорциональна (а 
коэффициент защитного действия К обратно пропорционален) 
скорости потока w (объемному ero расходу w/), т.е. количеству 
П К, подаваемому с газовым потоком в единицу времени. Ско­
рость и возрастает с увеличением исходной концентрации П К  
в потоке Уо, причем практически тоже прямо пропорциональ­
но, поскольку в знаменателе выражения (14.2 1 )  второе слагае­
мое (оно пропорционально количеству П К  в просветах между 
зернами сорбента) обычно мноrо меньше первоrо (про­
порциональноrо количеству сорбированноrо ПК) .  Физическое 
влияние Уо аналогично влиянию w: увеличение у0 означает воз­
растание количества П К, подаваемоrо в систему за единицу 
времени с потоком. Вместе с тем скорость движения фронта 
закономерно снижается (коэффициент К повышается) при уве­
личении сорбционной емкости сорбента x{f. 

Оценка времени массопередачи 'tм 
Потерянное время 'tQ, входящее в уравнение Шилова ( 14.20), 

формируется на основе /о, 'tф и является кинетической характе­
ристикой, связанной с условиями (в том числе интенсив­
ностью) массообмена в зоне массопередачи. Поэтому оно 
должно рассчитываться с использованием уравнения массооб­
мена, включающеrо время массопередачи 'tм. Как указано вы­
ше,  строгий расчет требует весьма громоздкоrо математическо­
rо аппарата (в настоящее время такие попытки еще не нашли 
достаточно точной реализации) . Поэтому будем базироваться 
на упрощенном подходе к определению 'to на основе 'tм, при­
влекая известные подходы к описанию массообмена в условиях 
внешней задачи . Отмеченные обстоятельства предопределяют: 

- эмпирический характер некоторых величин, необходимых 
для нахождения 'tм и 'to; 

- приближенность получаемых значений 'tм и 'to . 
Запишем количество адсорбата, поrлощаемоrо зоной массо­

передачи при ее насыщении от Хн до x{f: 

Мо" = flo( l - ео)Рт(х<f - Хн), (е) 

причем flo - объем зоны массопередачи, flo( l - ео) - объем 
сорбента в ней, fl0(1  - ео)Рт - масса сорбента в этой зоне. 
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Поскольку дальнейший анализ ведется в понятиях 
(терминах) внешней задачи, удобно представить Мо" на основе 
концентрации не адсорбата, а адсорбтива. Сделать это нетруд­
но с помощью соотношения (д): 

W 8 
- U 

f{l - Eo)Pr(XoP - Хн) = /еор(уо - Упр) ___;;.;_
и 

-и 
И тогда из (е) 

в м. "  l'-r. '" ) 
Wи - и 

(ж) о = UtPEovo - Упр ---и 
То же количество перенесенного ПК можно выразить на 

основе уравнения массообмена (см . разд. 10 .4.4, 1 0 . 16 .2, 14.6) , 
записанного для зоны массопередачи с учетом продолжитель­
ности процесса в ней •м: 

Мо" = kvp/ofЛYcp•м· (з) 
Здесь kvP - объемный коэффициент массопередачи, учиты­
вающий реальную интенсивность массопереноса ПК из потока 
газа в сорбент, т.е. подмену смешанной задачи массопередачи 
внешнею (необходимость введения множителя р обоснована в 
разд. 1 0 .4.4) ; ЛУср - средняя движущая сила процесса в зоне 
массопередачи ;  •м - время массообмена (он происходит только 
в зоне массопередачи) ,  за которое фронт сорбции минует учас­
ток протяженностью /0, где концентрация П К  в сорбенте изме­
няется от О (или от Хн) до насыщения (практически до XQP). 

Поскольку принято , что на границах зоны массопередачи 
концентрация адсорбтива изменяется от Уо до Упр. то в общем 
случае (см .  разд. 10 .8 .З) для этой зоны 

Уо - Упр ЛУср = S ' 
у 

(и) 

где в знаменателе стоиr число единиц переноса Sy по фазе у (т.е. по потоку 
сплошной среды). 

Подставляя это значение ЛУср в выражение (з) ,  имеем 

Уо - у 
Мо" = kvplof S пр •м . (к) 

у 

Приравнивая выражения (ж) и (к), получаем после сокра­
щений и подстановки Wи8Ео = w: 

'С 
= 

W - E Q U 
S м 

k У ·  v U 
( 14.23) 

Из этой формулы следует, что •м определенным образом 
связана с другими параметрами процесса: 
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Рис. 14. 1 7. К определению числа единиц переноса: 

х 

б 

а - слой сорбе�па бесконечной высоты (З.М - зона массопередачи) ,  б - равновесная 
кривая ( !) и рабочая линия процесса (2) 

- уменьшается при увеличении интенсивности массообмена 
(при kv � оо будет 'tм �о, что соответствует идеальной адсорб­
ции); 

- не зависит от скорости w в плане влияния фрагмента 
формулы (w - &ои)/и, поскольку с изменением w пропорцио­
нально изменяется и (см. разд. 14.7 .2); однако увеличение w 
может приводить к возрастанию kv, и в этом плане w влияет на 
'tм (с ростом w возможно уменьшение 'tм) ; 

- зависит от Sy, и здесь требуется специальный анализ. 
Число единиц переноса YI dy Sy = f --Р , У2 у-у 

входящее в выражение ДТIЯ движущей силы в процессах массообмена типа сорб­
ции, содержит у и у(> - сопряженную (рабочую) и равновесную (с х) концентра­
ции адсорбтива, У2 и У1 - рабочие концентрации адсорбтива на выходе газа из 
слоя и на входе в него. Для установления пределов интеrрирования У2 и у1 при­
менительно к зоне массопередаrtи рассмотрим слой сорбента бесконеrtной протя­
женности с мmовенным расположением фронта сорбции (зоны массопередачи) 
где-то в положении, доступном наблюдению (рис. 14. 17). Для данных сорбеита 
(будем Д11Я простоты считать его первоначально свежим) и газового потока с ПК 
располагаем линией равновесия 1, показанной на  рис. 14 . 17,б. Рабочая линия 2 
на этом рисунке построена из следующих соображений. На бесконечно удален­
ных нижних участках слоя сорбеит не содержит ПК, газовый поток - тоже 
(поскольку весь ПК сорбируется на более верхних участках); поэтому точка 
сопряженных концентраций для бесконечно удаленных нижних сечений слоя 
имеет координаты у = О, х = О (т.е. рабочая линия проходит через начало коор­
динат). На бесконечно удаленных верхних участках слоя сорбеит полностью 
насьпцен соответственно условиям равновесия (не только практически, но и 
теоретически: пока фроит сорбции дошел до рассматриваемого положения зоны 
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массопередачи, сорбция на бесконечно удаленных верхних участках продолжа­
лась бесконечно долrо); поэтому точка сопряженных концентраций для беско­
нечно удаленных верхних сечений слоя имеет равновесные координаты у = Уо; 
x= x<f. Рабочая линия представляет собой отрезок, лежащий на прямой (поток 
сплошной среды D и "поток" сорбента через зону массопередачи G - постоян­
ны),  проходящей через указанные точки сопряженных концентраций.  

Возвращаясь теперь к рассмотрению зоны массопередачи, установим ниж­
ний предел интеrрирования, соответствующий выходу потока из зоны: согласно 
разд. 14 .7 .6, это - проскоковая концентрация У2 = Упр; при этом пределе инте­
rрирования движущая сила имеет определенное конечное значение, равное 
вертикальному отрезку между рабочей и равновесной линиями. 

Сложнее ситуация с верхним пределом интеrрирования У1,  соответствующим 
входу потока в зону массопередачи. Во всех предьщущих рассуJ1<Цениях мы при­
нимали у1 = Уо; такое представление, строго говоря, неоправданно: 

- eCJDI бы во входном сечении зоны массопередачи концентрация П К  в сор­
бенте соответствовала полному насьпцению x<f, а в потоке - Уо, то движущая 
сила в этом сечении у - ?' бьиа бы равна нулю (знаменатель в Sy - тоже), так 
что Sy � оо; это делало бы бессмысленным вычисление tм по ( 14.23) и после­
дующие операции с tм; 

- равенство концентрации адсорбтива на входе в зону массопередачи исход­
ной величине Уо означало бы, чrо все предьщущие (лежащие вьШJе) слои сорбен­
та поJШостью насыщены. Между тем реально сорбция происходит во времени, 
и для полноrо насыщения (для достижения R сорбенте концентрации Х{/', равно­
весной с Уо) требуются бесконечно большие время или поверхность контакта; 
такое можно представить для гипотетического слоя сорбента бесконечно боль­
шой высоты, но не для реального слоя оrраниченной протяженности L. По этим 
причинам физически концентрация адсорбата на входе в зону массопередачи 
будет несколько ниже X{f, так что сорбция на входном участке в зону хотя и 
весьма медленно (из-за близости х к X{f), но все же продолжается; значит, У! < 
< Уо и разность у - Ур тоже не равна нулю. 

Способ задания У! в известной мере субъективен (произволен), фактически 
он определяется требуемой точностью представления о завершенности процесса 
сорбции на участках сорбента, расположенных вьШ1е зоны массопередачи. На 
практике иногда задают у1 = (О,95 + О,97)уо, т.е .  считают, что массообмен вьШJе 
зоны массопередачи завершился на 95-97% .  Резонно также, исходя из симмет­
рии расчета (одинаковое отличие от предельных ситуаций на rраницах зон), 
принять У! = Уо - Упр· С этим допущением величина 

УО -Упр 
J -°L_ 

Упр у - уР Sy = 

может бьrrь определена обычными rрафоаналитическими или численными 
методами. Далее по ( 14.23) рассчитывается tм. 

Определение потерянного времени •о 

Потерянное время •о найдем на основе •м из следующих со­
ображений. В слой сорбента поступает неизменное количество 
ПК в единицу времени,  поскольку скорость газового потока w 
и исходная концентрация адсорбтива в нем в ходе сорбции не 
изменяются . Пока время сорбции • ::;;;; •пр• весь ПК (с погреш­
ностью, не превышающей малой величины Упр) улавливается 
слоем сорбента. Поэтому количество адсорбированного П К  
пропорционально времени рабоmы слоя сорбента. 
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Рис. 14. 18. К определению потерянного времени. 
Профили ко1Щешраций адсорбата в моме1ПЫ времеЮ1 "tф (а) и "tф + <tw (б) 

Для определения 'to рассмотрим два момента времени, от­
считанных от начала процесса адсорбции и относящихся к на­
чальным его стадиям: 'tф и 'tф + 'tм (рис . 14. 18) .  

К моменту 'tф завершено формирование фронта, и зона мас­
сопередачи протяженностью /0 занимает верхнее положение 
(рис . 14 . 1 8 ,а) .  Количество ПК в слое сорбента (поперечное 
сечение адсорбера - /) пропорционально 'tф и равно произве­
дению массы сорбента в зоне массопередачи lof (1 - &o)Pr на 
концентрацию ПК в нем 'VXpo (напомним: 'V - степень насы­
щения зоны массопередачи) . 

Спустя время 'tм после завершения формирования фронта 
зона массопередачи переместится вниз на расстояние /0 и зай­
мет положение, показанное на рис. 14. 18 ,б: верхний и нижний 
участки протяженностью по 1о каждый. Количество П К  в слое 
сорбента к этому моменту будет пропорционально ('tФ + 'tм) и 
равно сумме количеств П К  в верхнем (полностью насыщенном 
по условиям равновесия) участке и в следующем за ним ниж­
нем (частично насыщенном - соответственно степени насы­
щения), т.е. в зоне массопередачи: lof (l - &o)PJXp0 + 
+ lof ( 1 - &o)PrЧJXp0. 

Запишем теперь сформулированное выше положение про­
порциональности в форме соотношения масс сорбированного 
ПК за время 'tф и 'tф + 'tм; сократив числитель и знаменатель 
правой части на /of(l - Eo)Pr, имеем: 

'tф - ЧJXg 
't ф + 't м - xg + ЧJXg 

. (л) 

Оrсюда 'tф = 'tмЧJ· Поскольку 'tм = 'to + 'tф [см .  разд. 14.7 .З,  
формулу (в) и рис. 14. 1 5 ) ,  то 

"СО = 'tм(l - ЧJ) . (14.24) 

Величина 'V уменьшается с ростом отношения У<IУпр· По­
этому на практике не следует стремиться к чрезмерно малым 
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величинам Упр. выходящим за пределы экономичесюtх или эко­
лоrичесюtХ требований . 

Физичесюt 'V < 1 ,  практичесюt 'V < 0 ,5 .  Из опыта эксплуата­
ции адсорберов известно,  что чаще всего 'V находится в преде­
лах 0, 1-0,4. Оценить значение 'V можно с помощью полуэмпи­
ричесюtХ соотношений 

'V • l/S,; 'V • (1п[;:J , (м) 

дающих неплохое согласие с экспериментом при У</Упр � 10 
(такое соотношение характерно для подавляющего боль­
шинства реальных процессов полунепрерывной адсорбции) . 
Первое из этих выражений точнее; оно, кроме того , удобно, 
так как значение Sy уже найдено в ходе оценюt -rм. Сдержи­
вающим моментом в его использовании является отчасти про­
извольное установление верхнего предела интегрирования при 
вычислении Sy. Второе выражение проще, оно наглядно высве­
чивает влияние Упр на величину IJ.I · 

Итак, при известных значениях и(К) и -r0, найденных для 
конкретных условий процесса, можно пользоваться уравнением 
Шилова для решения задач эксплуатации и проектирования в 
случае полунепрерывной адсорбции. Подчеркнем, что неточ­
ности (результат упрощающих допущений) при вычислении -r0 
практичесюt не приводят к существенным погрешностям в 
расчетах 'tпр (при известных L) или L (при заданных 'tпр) ;  ведь 
реально процесс проводится при достаточно больших -Спр• так 
что -со в уравнении ( 14.20) обычно заметно меньше КL. 

14.7 .6 .  Определение динамической емкости сорбента 

Располагая приближенным значением -rм, можно с той же 
погрешностью оценить протяжен ность зоны массопередачи 
lo = и-см, причем скорость движения фронта и рассчитана до­
статочно точно.  Заметим,  что уменьшение значения Упр и при­
ближение У1 к Уо повышает -rм, а с ним и /о . 

Динамическую емкость сорбента хдин при известной стати­
ческой (хст = X{f) можно найти следующим образом .  В завер­
шающий момент процесса адсорбции (-с = -rпl!) слой сорбента 
можно разделить на два участка (рис . 14. 1 �) :  на  основной 
(верхний) протяженностью L - /0, где концентрация адсорбата 
.хоР соответствует практичесюt полному насыщению (равновесию 
с потоком исходной концентрации у0) , и на нижний (зона мас­
сопередачи) протяженностью /0, где насыщение неполное (на 
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Рис. 14. 19. К расче"!)' динамической емкости сорбен-
та. 

На рисунке для наrлядности прочерчен профиль кон­
цеиrра.ций адсорбтива в момент 'пр 

верхней границе зоны концентрация Х{!; 
на нижней - Хн, не исключено Хн = О) . 
При этом степень насыщения нижнеrо 
участка поглощаемым компонентом рав­
на IV· Тогда средняя концентрация ад­
сорбата на нижнем участке (в зоне мас­
сопередачи) составляет \VXfl· 

Среднюю концентрацию адсорбата во 
всем слое сорбента (т.е.  хдин) найдем по 
аддитивности: 

х = 
(L - l0 )xg + 10\Vxg 

дин 
L 

или после очевидных преобразований: 

Хдин = xg [1 - (l - 1V) �] . 

(н) 

( 1 4.25) 

Из этой формулы следует, что хдин возрастает с увеличением 
статической емкости: при прочих равных условиях предпочти­
тельнее выбирать сорбент с большей Х{!. Важно, что Хдин растет 
(приближается к Xf?) при повышении интенсивности массооб­
мена (т.е. при уменьшении /0) .  В наиболее благоприятном слу­
чае /о = О имеем Хдин = Х{!, что отвечает идеальной полунепре­
рывной адсорбции. В неблагоприятных случаях, когда fo при­
ближается к L, имеем: Хдин � IVX{)P . В реальных ситуациях О < 

< lo/ L < 1 ; оценка /0 позволяет найти отношение k/L и далее 
Хдин по формуле ( 14.25) . Наконец, хдин возрастает при увеличе­
нии IV· В наиболее неблаrоприятном случае IV = О получается 

хдин = х8 ( 1  - lc/L); при неизвестной величине IV такая оценка 

дает хдин с погрешностью в сторону преуменьшения (т.е. с 
ошибкой "в запас") .  Случай IV � 1 практически невозможен в 
реальном процессе адсорбции; он отвечал бы идеальному про­
цессу (здесь хдин = Х{)Р) . 

14. 7 .  7. Расчет количества 
десорбируемого поглощенного компонента 

На стадии десорбции выделяют П К, поглощенный сорбен­
том в ходе адсорбции. Применительно к одному циклу 
(адсорбция-десорбция) количество М десорбированноrо П К  
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нетрудно рассчитать, располагая значением Хдин и зная, до ка­
кой остаточной концентрации адсорбата (это начальная кон­
центрация хн для стадии адсорбции) ведется процесс десорб­
ции. Из материального баланса по П К  в слое сорбента (способ 
его составления - очевиден) имеем: 

М = Lf(l - Ео)Рт(Хдин - .хн). ( 14.26) 

Входящее в ( 14.26) поперечное сечение адсорбе,Ра / опреде­
ляют из уравнения расхода V = /w, причем V = D/p. Расчетная 
скорость w, фигурирующая также в выражениях ( 14.2 1 ) ,  ( 14.22) , 
( 14.23), при подаче газового потока в адсорбер сверху не огра­
ничивается никакими физическими пределами, при подаче 
снизу - ограничена скоростью начала псевдоожижения (при 
б6льших скоростях слой должен бьпъ зажат сверху какой-нибудь 
сеткой) . Однако из экономических соображений скорость w 
выбирают небольшой, дабы не бьmо высокого гидравлического 
сопротивления слоя, а с ним и значительных затрат на дутье 
(или на подачу жидкости) . Обычно скорость потока составляет 
десятые доли метра в секунду при адсорбции из rазовых смесей 
и на 1 - 2 порядка ниже - при адсорбции из жидкостей. 
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Глава 15 

СУШКА ТВЕРДЫХ МАТЕРИАЛОВ 

Сушка (высушивание) твердых материалов (сокращенно 
ТМ) состоит в удалении влаги (более или менее полном) из 
влажных материалов путем ее диффузии из твердого материала 
и испарения . Необходимость удаления влаги из материала мо­
жет быть обусловлена разными причинами, например: 

- влажный продукт может портиться при хранении, так как 
влага вредно воздействует на товарные свойства некоторых 
материалов: слеживание;  смерзание в зимнее время; образова­
ние плесени (на поверхности пищевых и других продуктов); 

- влажность полупродуктов может быть вредна на после­
дующих стадиях их переработки: действовать как каталитиче­
ский яд; ухудшать качество конечных продуктов (например, 
влага в волокнообразующих полимерах существенно снижает 
качество нити при продавливании расплавов полимеров через 
отверстия фильеры); 

- перевозки высушенного материала потребителю, особен­
но на дальние расстояния, обходятся дешевле, нежели влажно­
го - более тяжелого. 

Сушке подвергают не только твердые влажные материалы; в 
химической и ряде смежных отраслей промышленности влаrу 
нередко удаляют также из суспензий и растворов. 

При большом содержании влаги в исходном материале час­
тичное ее удаление возможно механическими методами -
осаждением, фильтрацией, центрифугированием (см. начало 
гл. 5); экономически (по затратам энергии) они значительно 
выгоднее сушки и, где возможно, их следует применять. Одна­
ко достаточно полного удаления влаги с их помощью добиться 
не удается, более глубокое удаление влаги требует использова­
ния сушки с большими затратами теплоты на испарение влаги. 

Сушка влажных материалов - энергоемкий процесс : на 
удаление 1 кг влаги требуется затратить по крайней мере теп­
лоту ее испарения (далее увидим, что обычно в 1 , 5-2,0 раза 
больше). В стране 12-1 3%  топлива расходуется на высушива­
ние твердых материалов. Чтобы осуществить процесс сушки с 
максимальной эффективностью, в том числе - с приемлемыми 
затратами и получением конечного продукта заданной влаж­
ности, необходимо знать физико-химические основы процесса, 
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представлять себе принципы работы сушильных аппаратов ,  
владеть методами технологического расчета. 

В химической технологии наиболее широко распространено 
высушивание материалов от воды. Поэтому в дальнейшем рас­
смотрение сушильных процессов строится на примере обезво­
живания твердых материалов; переход к построению схемы 
процесса и к расчету удаления какой-либо иной влаги принци­
пиальных затруднений не вызывает. Объектом последующего 
изложения являются в основном непрерывные процессы сушки : 
они более производительны, проще в управлении,  позволяют 
получать стабильный конечный продукт. 

Сушка твердых материалов - один из наиболее распростра­
ненных десорбционных процессов .  Разработка методики ее 
расчета первоначально велась вне связи с технологическими 
расчетами других массообменных процессов. И по настоящее 
время материальные и тепловые расчеты, определение расход­
ных показателей (то , что традиционно именуется статикой 
сушки) базируется на специфической основе, не используемой 
при рассмотрении других процессов переноса вещества, неред­
ко даже с символикой ,  отличающейся от общепринятой в мас­
сообменных процессах . Такой подход сохраняется в известной 
степени потому, что в большинстве сушильных процессов речь 
идет о переносе одного и того же вещества - воды и сушиль­
ный агент один и тот же - воздух. Расчет кинетических харак­
теристик процесса (здесь проблемы, связанные со скоростью и 
продолжительностью сушки) ведется на общей основе, изло­
женной в разд . 1 0 . 1 6 . 

Различают две группы методов сушки. Первая - конвек­
тивные методы - основана на контакте высушиваемого мате­
риала с потоком газа - сушильного агента (СА) и переносе 
теплоты от СА к ТМ , испарении влаги и переходе ее из ТМ в 
СА. При этом в качестве сушильного агента чаще всего ис­
пользуется нагретый воздух или топочные газы,  реже - другие 
СА. На долю конвективных методов приходится свыше 90% 
промышленных сушильных процессов .  В некоторых случаях 
материал не допускает длительного контакта с горячим СА -

тогда используют иные методы сушки, объединяемые общим 
термином - специальные. Они отличаются от конвективных 
способами подвода теплоты на испарение влаги и характеризу­
ются обычно повышенными энергетическими затратами и 
(или) сложностью аппаратурного оформления .  Применяются 
специальные методы сушки, как правило , в малотоннажных 
производствах для высушивания дорогостоящих ТМ, чаще 
всего - как вынужденная мера при неприемлемости конвек­
тивных методов (напри мер, для термолабильных материалов) . 
Специальные методы сушки нередко используют в пищевой и 
фармацевтической пром ышленности , вообще в биотехнологии .  
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Ниже рассмотрены устройство и принцип действия типовых 
сушильных аппаратов для конвективных и специальных мето­
дов сушЮf. Рассмотрение физико-химичесЮIХ основ и методов 
технологического расчета представлено в учебнике для конвек­
тивной сушЮf - наиболее распространенной в химической 
технологии и смежных с ней отраслях промышленности. Для 
знакомства с методами расчета специальной сушЮI следует об­
ратиться к литературе• по сушильным процессам . 

15. 1 .  УСТРОЙСТВО И ПРИНЦИП РАБОТЫ 
СУШИЛЬНЫХ АППАРАТОВ 

Конструкции сушильных аппаратов (сушилок) крайне раз­
нообразны. Можно назвать две основные причины такого раз­
нообразия: различие в свойствах высушиваемых материалов и в 
постановке технологической задачи; недостаточные успехи 
проектировщиков в разработке единой оптимальной конструк­
ции . В случае сушильных аппаратов определенно преобладает 
первая причина. Это является следствием широкого разнообра­
зия определяющих факторов: 

- консистенция высушиваемого исходного сырья (изделия ; 
ленты; пленЮt; нити ; зернистые материалы, хорошо и плохо 
сыпучие; пасты; суспензии и даже растворы); 

- размер и форма ТМ (крупные и мелЮfе; сферические и 
близЮfе к ним либо сильно отличающиеся от шарообразных; 
дробленые,  игольчатые , чешуйчатые и т.п . ) ; 

- устойчивость к высоким температурам: стабильность к 
очень высоким (на уровне топочных газов) или достаточно 
высоЮfм температурам либо , наоборот, термолабильность и 
потому ограниченность температур при сушке; 

- виды связи влаги с материалом и необходимая глубина вы­
сушивания; 

- скорость сушки (существуют материалы, портящиеся при 
быстрой сушке); 

- механическая прочность (устойчивость к сжатию и истира­
нию) и т.п. 

Ниже приведены отдельные•• (наиболее распространенные и 
интересные в методическом отношении) сушильные аппараты 
и рассмотрены принципы их работы . Изложение ведется в со­
ответствии с градацией методов сушки: конвективные сушил­
ки; специальные сушилки. 

• См. ,  например, (9 , 1 0 ) ,  менее детально (2 1 ) .  
"Ряд других сушильных аппаратов рассмотрен в учебниках и монографиях 

( 1 ,  2, 4, 6, 10,  1 5 , 1 6, 19, 22 ) .  
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15 . 1 . 1 .  Конвективные сушильные аппараты 

На рис . 1 5 . 1  показан фрагмент полочной (камерной) сушилки 
полунепрерывного действия. 

Высушиваемый ТМ (например, зернистый) размещают на полках 2, распо­
ложенных в камерах 4. Ниже и вьпuе камер находятся воздушные короба J: по 
нижнему подается rорячий СА ([), по верхнему отводится СА (/[) с парами 
влаrи, вьщелившимися из ТМ . Равномерное распределение СА ме:жду полками в 
камере обеспечивается косыми переrородками 3, выравнивающими гидравличе­
ское сопротивление движению сушильноrо агента; распределение потока СА 
между камерами обеспечиваетсн поворотными заслонками 5. 

Достоинство полочной сушилки - простота. Среди недо­
статков: 

- периодичность действия и как следствие - невысокая 
производиrельность, в частности из-за затрат времени на извле­
чение полок из камер , выгрузку высушенного материала и за­
грузку новых порций влажного, возврат полок в камеру; этот 
недостаток частично устраняется в вагонеточном варианте : 
полки размещаются в вагонетках, и непроизводительная стадия 
разгрузки-загрузки заметно ускоряется - вагонетки с высу­
шенным материалом вывозятся из камер, а туда ввозятся ваго­
нетки с заблаговременно подготовленным влажным ТМ; 

- неравномерность сушки: лучше высушиваюrся области ТМ 
(зерна, слои и т.п.) ,  непосредственно соприкасающиеся с СА, 
хуже - внутренние зоны ТМ (скажем, зерна в глубине засып­
ки), не контактирующие или плохо контактирующие с потоком 
СА; это ухудшает качество продукта либо заставляет увеличи­
вать продолжительность сушки (снижает производительность); 

- затраты теплоты на наrрев транспортных устройств: полки, 
вагонетки вводятся в процесс холодными, а выводятся горячи­
ми; в технологических расчетах они будут трактоваться как 
потери теплоты с транспортными приспособлениями Qтр · 

На рис . 1 5 .2 показана туннельная сушилка. 
В туннеле 4 находятся ваrонетки 2 с полками 3, на которых размещается 

высушиваемый ТМ . Ваrонетки медленно перемещаются по рельсам 6 (иногда -
непрерывно, чаще - толчками) , на рисунке - слева направо (стрелка с попе­
речной чертой на конце) . Высушиваемый материал контактирует с потоком СА, 
подаваемым преимущественно противотоком к движению ваrонеток (см . потоки 
СА 1 и /[), чтобы повысить глубину сушки ТМ и степень насыщения сушильно­
rо агента влаrой.  По мере сушки температура rорячеrо ([) СА понижается; не­
редко по ходу движения СА ставят дополнительные нагреватели, повьпuающие 
ero температуру. Ваrонетки с ТМ вводятся в туннель и выводятся из неrо через 
шлюзы 1, ограниченные периодически открывающимися дверьми 5. Протяжен­
ность туннеля достиrает десятков метров, в туннеле может одновременно нахо­
диться несколько десятков вагонеток. 

Туннельные сушилки достаточно производительны, но 
весьма громоздки, занимают большие производственные пло­
щади.  Для них, как и для полочных сушилок, характерны перав-
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Рис. 15. 1. Камерная (полочная) сушилка: 
1 - rазоходы, 2 - пoJIICJI с ТМ, З - косые переrородхи, 4 - камеры, 5 - поворотные 

ЗЗСJIОНJСИ; 
/ - rорячий СА, /1 - отходящ11й СА 

н.омерн.ость .  сушки и значительные потери теплоты с тран.­
спортн.ы.ми приспособлениями. 

На рис . 1 5 . 3 ,а  представлена конструкция одной из конвейер­
ных сушилок, применительно к сушке зернистых материалов ее 
чаще называют ленточной. 

В сушильной камере 1 находится транспортирующее устройство - два вра­
щающихся барабана 2, на которых натянута "бесконечная" лента 6. Исходный 
влажный ТМ из бункера 7 питателем 3 подается на ленту и перемещается по ней 
противотоком к потоку СА. В сушильной камере расположены пластины 4 и 5, 
направляющие ТМ на ленту и СА (/) в пространство над лентой. 

Ленточная сушилка работает непрерывно, ее производи­
тельность достаточно высока. В приведенном варианте в су­
шилке нет потерь теплоты с транспортными приспособлениями 
(поскольку они целиком размещены внутри сушильной каме­
ры) . Однако н.еравн.омерпость сушки здесь н.е устранен.а. Поэто­
му используют мноrоленточвые сушилки, принцип работы кото­
рых ясен из рис . 1 5 . 3 ,6. Эти сушилЮf дороже, но "перетря­
хивание" высушиваемого материала при его переходе с ленты 
на ленту существенно повышает равномерность сушки. Число 
последовательно расположенных лент в таЮfХ сушилках дости­
гает десятка. 

5 6 6 1 6 

Рис. 15. 2. Туннельная сушилка: 
1 - шлюзы, 2 - ваrонетха, .1 - полки с ТМ, 4 - туннель, 5 - шлюзовые двери, 6 -

рельсы; 1 - rорячий СА, /1 - отходящ11й СА 
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Рис. 15.З. Ленточные сушилки: 

а - одноленrочная сушилка, /5 - мноrоленrочная сушилка; 
1 - сушильная камера, 2 - вращающиеся барабаны, З - шпатели, 4 - направляющие 

переrородки для ТМ, 5 - то же, для СА, 6 - ленты, 7 - заrрузоЧНЬIЙ бункер; 
1 - rорячий СА, 11 - отходящий СА, 111 - мажный ТМ, JV- высушенный ТМ 

Во всех рассмотренных сушильных аппаратах СА контакти­
рует с ТМ, проходя над слоем последнего . При такой органи­
зации процесса неравномерность сушки неизбежна. Движение 
СА сквозь слой высушиваемого ТМ с омыванием (в идеале) 
каждого отдельного зерна призвано существенно повысить 
равномерность, а значит и эффективность сушки. Примером 
здесь являются шахтные сушилки с неподвижным 
(полунепрерывный процесс) или с движущимся (непрерывный 
процесс) слоем высушиваемого ТМ и движением СА через 
слой. Эти сушилки просты, однако для них характерна замет­
ная поперечная неравномерность потока СА (особенно в случае 
слипающихся материалов) , так что неравномерности сушки 
избежать не удается. Для этого необходимо использовать кон­
струкции и режимы, в которых зерна (частицы) высушиваемого 
ТМ отделены одна от другой. 

На рис. 1 5 .4 изображена барабанная сушилка. 
Основной ее элемент - цилиндрический барабан 1 (с отношением длины к 

диаметру на уровне 5-10, при этом диаметр может доходить до 3 м). На барабан 
надеты бандажи 2, опирающиеся на опорные ролики 6. Барабан, наклоненный к 
горизонту на 1 -5°, приводитсн во вращение с помощью надетого на него зубча­
того венца JJ и шестерни 7, соединенной с э.лекrродвигателем через редукrор, 
так что скорость (частота) вращения барабана 3-6 мин-1 •  Чтобы барабан не 
смещался вдоль оси, около одного из бандажей установлена пара упорных роли-
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Рис. 15. 4. Барабанная сушилка: 
а - общий вид, б - сечеЮtе (no опорной станции) ;  
1 - барабан, 2 - бацnажи, З - уплотнеЮtя, 4 - приемная камера, 5 - подпорное коль­

цо, 6 - опорные ролиJСИ, 7 - шесrерня, 8 - упорные ролиJСИ, 9 - дуrьевая камера, 10 -
стояк, 11 - питатель, 12 - бункер для исходноrо ТМ, 13 - зубчатый венец; 

/ - rорячий СА, // - rазовзвесь (в nылеулааливающие устройсrва), /// - исходный ТМ , 
/V - высушеЮIЫЙ ТМ 

ков 8. Влажный ТМ (/11) подается (из бункера 12 питателем 1 1) с одного торца 
аппарата и отводится с дpyro1u в приемную камеру 4 и далее (/V) в сборник 
высушенного ТМ. Внутри барабана расположена наса.цка (на рис. 1 5 .4,б показана 
наиболее простая - лопастная), она захватывает ТМ, поднимая его по мере 
вращения барабана. Падая с одного элемента насадки на другой (или просто 
просьшаясь сверху вниз), масса частиц пронизывается потоком СА. Для поддер­
жания определенной степени заполнения барабана материалом (обычно порядка 
20% по объему) на выходном торце устанавливается подпорное кольцо 5. 

Горячий СА подается в барабан - нередко прямотоком через дутьевую каме­
ру 9. Дело в том,  что высушенный ТМ не всегда допускает контакт с горячим 
исходным воздуХом, тем более с топочными газами, - из-за опасности разложе­
ния, размягчения, стшания и т.п. Между тем. влажный исходный материал 
часто "не боится" такого контакта: при наличии свободной (см. разд. 1 5 .2) влаги 
температура материала не может подняться выше 100 °С  (при атмосферном 
давлении). Но при необходимости глубокой сушки материала (до малой оста­
точной влажности) и в случае достаточной устойчивости ТМ к высоким темпера­
турам предпочтительнее протиr10ток СА и ТМ . 

Запьтенный газ из приемной камеры 4 отводится в пьтеулааливающие уст­
ройства (циклоны, фильтры, электрофильтры, аппараты мокрой очистки - на 
рисунке не показаны) . Дутьевая и приемная камеры снабжены уплотняющими 
устройствами З, препятствующими контакту СА и окружающего барабан атмо­
сферного пространства. 

Достоинство сушильного барабана - в высокой производи­
тельности и надежности . Среди недостатков: громоздкость, 
большие производственные площади, шум, а также плохое ис­
пользование рабочего объема сушилки. 

Отличительная особенность сушилок с псевдоожиженным 
слоем состоит в широких возможностях эффективного высуши­
вания материалов с разнообразными свойствами (от хорошо 
сыпучих зерен до растворов) и условиями процессов (высокие 
и умеренные температуры ,  непрерывные и полунепрерывные 
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Рис. 15.5. Сушилки с псевдоожиженным слоем: 
а - аппарат для сушхи зернистых материалов: 

9 8 
б 

1 - сушильная хамера, 2 - сеnарациоЮfая зона, J - бункер исходноrо ТМ, 4 - IШiехо­
вый питатель, 5 - rаэораспрсделительная решетка, 6 - дуrьевые камеры, 7 - повоJКУПIЫе 
заслонхи, 8 - rаэоход (холлехтор) ,  9 - хороб для вывода высушеЮJоrо ТМ, 10 - С!DIВНОЙ 
пороr; 

l - горячий СА, 11 - отработанный запыленный СА, 111 - исходный ТМ, lV - высу­
шенный ТМ; 

б - аппарат для обезвоживания растворов или суспензий: 
1 - хамера хипяшеrо слоя, 2 - сспарациоЮfая зона, З - раэбрызrиватсль, 4 - труба 

для вывода ТМ, 5 - питатель, 6 - газораспределительное устройство," 7 - хамера смсшеНИ.11, 
8 - кольцевой ханал, 9 - топха, 10 - форсунка; 

l - топливо (rаэ, JКИДХосrь), П - воздух на сжиrание, 111 - вторичный воздух, lV -
пылеrаэовая смесь, V - раствор, суспензия, Vl - высушеЮfЫЙ ТМ 

режимы, равномерная и пулъсирующая подача СА и др.). Соот­
ветственно этим свойствам и условиям аппараты с псеJЩоожи­
женным слоем констр)'Ю"lmно оформляются по-разному. Во всех 
случаях в этих аппаратах СА служит ожижающим аrентом. 

Особенностью и достоинством сушилок с псевдоожи­
женным слоем является выравнивание температур в объеме 
слоя, поскольку псевдоожиженный ТМ движется в сушилке в 
режиме, близком к идеальному перемешиванию. Это означает, 
что в основание слоя можно подавать СА с достаточно высо­
кой температурой, но во всем его объеме температура может 
поддерживаться (если необходимо - с помощью теплообмен­
ных устройств в слое) на уровне, приемлемом для ТМ и необ­
ходимом для сушки - соответственно тепловому балансу. 

На рис . 1 5 . 5 , а показана прямоуrольная сушильная камера 1 с 
находящейся над ней расширенной сепарационной зоной 2. 

Исходный ТМ из бункера J подается (//[) питателем 4 на псевдоожиженный 
слой (существуют вариакrы с подачей ТМ под уровень слоя) . Сушильный агент 
поступает ([) в аппарат из коллектора 8 через дутьевые камеры 6; ero подачу 
можно регулировать по зонам с помощью поворотных заслонок 7: нередко в 
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зону ввода влажного ТМ целе<.:ообразно (во избежание образования там застой­
ных зон) подавать повьШiенное количество СА. Из аппарата отработанный СА 
отводится (//) к пьmеулавливающим устройствам . Материал в псевдоожиженном 
состоянии перемещается к выходу, "переливается" через порог 10 и по коробу 9 
отводится (JJI) в приемный бункер . 

Иногда приходится сушить липкие материалы, плохо поддающиеся псевдо­
ожижению, образующие каналы (через них газ проходит без достаточного кон­
такта с ТМ - байпас в терминах структуры потока). Разрушению каналов спо­
собствует повышение скорости СА, но тогда возрастает унос ТМ . Поэтому для 
разрушения каналов непосредственно над решеткой 5 размещают механический 
побудитель (на рисунке отсуrствует), например решетчатое устройство, разру­
шающее каналы и застойные зоны при своем возврапю-поступательном движе­
нии в горизонтальной плоскости и вовлекающее в псевдоожюкение весь зернис­
тый материал. 

На рис. 1 5 .5 ,б  представлен аппарат для обезвоЖ1111811Ня растворов: в нем соче­
таются процессы выпаривания и сушки. В топку 9 через форсунку 10 подается 
топливо (/) и первичный воздух (//) на его сжигание. Вторичный воздух (JI/) через 
кольцевой зазор 8 (для снижения потерь теплоты) поступает в камеру 7, где 
смешивается с ГdЗами из топки с целью понижения температуры до требуемой 
величины (обычно 500-700 • С); эта смесь служит исходным сушильным аген­
том.  Через газораспределительное устройство 6 горячий СА поступает в находя­
щийся в сушильной камере 1 псевдоожиженный слой,  образующийся при обез­
воживании капель жидкости (или суспензии), подаваемой ( JI) в аппарат через 
разбрызгиватель J. Сушественно: капельная завеса над слоем значительно пони­
жает унос мелочи с отходящи м (/JI) сушильным агентом, направляемым в си­
стему пылеулавливания. Высушенный ТМ по опускной трубе 4 питателем 5 
вьшодится ( V/) из аппарата. 

Конструкции сушилок с псевдоожиженным слоем далеко не 
исчерпываются• представленными на рис .  1 5 .5 .  Существуют 
аппараты с подвижным и  газораспределительными решетками, 
устраняющими каналы и застойные зоны,  они обеспечивают 
высокую поперечную ра вномерность потока СА. Для глубокой 
сушки применяют вертикальные последовательно секциониро­
ванные аппараты с противотоком ТМ и СА (проблема здесь в 
организации регулируемого перетока материала из секции в 
секцию). Используют конические аппараты - для них харак­
терна направленная циркуляция ТМ в объеме слоя . Существу­
ют аппараты с псевдоожиженным слоем нагретых частиц:  при 
соприкосновении с ними влажного материала последний теря­
ет влагу. Наконец, техн ика псевдоожижения применяется для 
сушки в комбинации с другими способами обезвоживания.  

При рациональной организации движения ТМ интенсив­
ность массообмена в псевдоожиженном слое в расчете на еди­
ницу рабочего объема на порядок и более выше, чем в бара­
банных и некоторых других сушилках. 

Встречаются диспер<:ные материалы, плохо поддающиеся 
псевдоожижению даже в сухом состоянии; это относится, на­
пример, к материалам с пластинчатой, игольчатой и некоторой 

• См. (2, 1 0 ,  1 2, 16 ) . 
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ТМ) - см. ниже. 

Рис. 15. 6. Виброаэросушилка: 
1 - сушильная камера, 2 - газораспредели­

тельная решетха, .1 - основание, 4 - амортизи­
рующие пружины, 5 - виброnривод, 6 - дутьевая 
камера; 

1 - rорячий СА, 11 - отходящий СА, 111 -
исходный ТМ, IV -высушеЮihlЙ Т М  

другой формой зерен (скажем, 
пшеница) . В этом случае прибега­
ют к ряду модификаций псевдо­
ожижения (кстати, они пригодны 
и для хорошо псевдоожижаемых 

На рис . 1 5 .6  изображена схема виброаэросушилки. 
Горячий СА через дуrьевую коробку 6 и решt-'ТКУ 2 пос�упает (/) в сушильную 

камеру 1 аппарата, в которой исходный мажный ТМ (/11) транспо)УП!руется (слоем) 
вдоль rазорасnределительной решетки 2 и в высушенном состоянии выводится 
(IV) из камеры. Горячий воздух (СА) подают в сушильную камеру в количестве, 
недостаточном д11Я псевдоожижения, - это позволяет существенно уменьшИТh 
унос пьmи с отработанным СА (Jf) .  Дополнительная (недостающая) энергия д11Я 
псевдоожижения ТМ подводится к слою за счет механи•1еской вибрации:  си­
стемы пружин-амортизаторов 4 (они соединяют сушильный аппарат 1 с непо­
движным основанием З) и вибратора 5. Вибронсевдоожижению (в присутствии 
rазового потока и в его отсутствие) подвержены ТМ с различной формой частиц. 

Механическое воздействие на слой способствует разруше­
нию каналов и застойных зон ,  препятствует комкованию ТМ -
все это расширяет возможный диапазон использования вибро­
сушилок. Недостатки: усложнение аппарата, небезвредные ме­
ханические воздействия на его узлы , быстрое гашение вибра­
ции в псевдоожиженном слое (т.е .  необходимость работы с 
весьма тонкими слоями) . 

На рис . 1 5 .7 ,а  показана коническая аэрофонтанная сушилка. 
Исходный ТМ подается (1 !/) из бункера З питателем 4 в трубопровод, где 

подхватывается потоком (/) сушильного аrента и пневмотранспортом вносится в 
сушильную камеру 1. В ней устанавливается направленная циркуляция ТМ: 
восходящий пневмотранспорт в относительно узком центральном канале (и 

. фонтан над ним), нисходящий движущийся слой у .стенок камеры, иногда еще 
- псевдоожиженный слой в кольцевом пространстве меЖдУ этими зонами. От­
работанный СА выводится (//) из сушилки к пьmеулавливающим устройствам , 
ТМ выводится (/V) через наююнную трубу 5 и питатель 4. В некоторых кон­
струкциях аэрофонтанных сушилок в основании конуса устанавливают rазорас­
пределительные решетки; тогда влажный ТМ подают непосредственно в сушиль­
ную камеру - в зону движущегося слоя . 

В аэрофонтанных сушилках сравнительно крупные зерна 
(размером несколько миллиметров) вовлекаются в достаточно 
интенсивное движение при умеренных расходах СА 
(псевдоожижение потребовало бы чрезмерно высоких его рас­
ходов) . Причина: площадь поперечного сечения центрального 
канала много меньше площади сечения аппарата над фонтани-
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Рис. 15. 7. Аэрофонтанные сушилки: 
а - коническая, 6 - приэмати•rеская; 
1 - суш1U1Ъная камера, 2 - воздухопровод, 3 - бункер исходноrо ТМ, 4 - питатель, 5 - опускнаи труба, 6 - щелевой ввод газа или rазоювеси; 
/ - горячий СА, 11 - отходяший СА, 111 - исходный ТМ, /V - высушенный ТМ, V -

rnt>ячий СА или 1·аэоювесь ero с исходным ТМ 

рующим слоем. Значит, для восходящего транспорта зерен в 
канале потребуются приемлемые расходы СА, так как его ско­
рость в канале значительно выше, чем над слоем. По этим же 
причинам в аэрофонтанных сушилках возможна работа с поли­
дисперсными материалами, причем - без существенного уноса 
мелочи (пыли) .  

Аэрофонтанная сушилка обычно близка к аппаратам Иде­
ального перемешивания . Дело в том,  что продолжительность 
одного оборота зерна (т .е .  цикла "восходящий пневмотранспорт 
в канале - нисходящее движение у стенок - восходящий 
пневмотранспорт в канале"), как правило , значительно меньше 
среднего времени пребывания зерна в фонтанирующем слое. 

Аэрофонтанная сушка может быть организована в цилиндро­
коническом варианте, а также в призматическом аппарате . Схе­
матически (без узлов литания и вывода ТМ) призматическая 
сушилка с щелевым вводом СА (или СА, несущего исходный 
ТМ) показана на рис . 1 5 .7 ,б. 

Для удаления свободной влаги в химической и фармацевти­
ческой промышленности широко используются пневмаrран­
спортиые сушилки (иначе - трубы-сушилки) (рис . 15 . 8 ) .  

Горячий воздух (/) ,  движущийся со скоростью, превьШiающей скорость ви­
тания твердых ч�1стиц w8, подхватывает мелкоизмельченный ТМ, опускающийся 
( VI) по наклонной трубе 9. В ысушивание происходит при движении (//) rазо­
взвеси по трубе /. Далее rазоnзвесь попадает в расширительную камеру 2, откуда 
ТМ по наклонной трубе З движется совместно с воздухом в циклон 4 и далее 
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Рис. 15. 8. Пневмотранспортная 
сушилка: 

1 - пневмотранспортная труба, 2 - распределительная камера, 3 -
наклоtn1ая труба, 4 - циклон, 5 -
бункер исходноrо ТМ, 6, 7, 9 - тран­
спортные трубы, 8 - шнековый 
питатель-транспортер; 

1 - rорячий СА, Il - rаэовзвесь, 
Ill - отходящий запЬ1ЛеННЫЙ СА, lV - исходный ТМ, V - возврат недо­
статочно высушеtn1оrо ТМ, VI -
смесь исходноrо и возвращаемоrо ТМ 

(///) - на мультициклоны и 
фильтры (на схеме не показаны) 
для отделения высушенных твер­
дых частиц. Осевшие в циклоне 4 
более крупные частицы вьmодят­
ся ( V) из него и мщуr быrь 
собраны в приемнике высушен­
ного материала. Однако часто 
(такой случай и представлен на 
рисунке) эти крупные частицы 
(или агломераты мелких частиц) 
оказываются не высушенными до 
приемлемой остаточной влаж­
ности; тоrда их по стоякам 7 и 9 
возвращают в трубу-сушилку, 
присоединяя к потоку (IV) ис­
ходного влажного материала из 
бункера 5. 

Скорость газа в пневмотранспортной сушилке обычно нахо­
дится в диапазоне 1 0-30 м/с. Почти с такой же скоростью 
(отставая на величину w8) движутся твердые частицы. Поэтому 
время их пребывания в трубе 1 (ее высота чаще всего -
несколько метров) исчисляется долями секунды (редко превы­
шает 1 с) .  За столь короткое время частица может потерять 
влагу, но не успевает "испортиться" ,  даже если температура СА 
относительно высока, а материал - термолабилен . К недостат­
кам ·пневмотранспортных сушилок относигся малая степень на­
сыщения СА влагой, а потому повышенный его расход . Кроме 
того, возникает сопутствующая проблема, связанная со стати­
ческим электричеством, возникающим при соударении частиц 
со стенками трубы (здесь необходимы меры, препятствующие 
его накоплению: заземление узлов сушилки и т.п.) . 

Рассмотрение конвективных аппаратов завершим распыли­

тельной сушилкой, используемой для обезвоживания растворов 
и суспензий (рис . 1 5 . 9 ) .  

Раствор (суспензия) под<1ется (///) п о  трубе 4 н а  быстро вращающийся диск 
З, дробящий жидкостной поток и разбрызгивающий каrmи. Они падают в ши­
рокой (иногда диаметром до дt:сятка метров) сушильной камере /, куда подается 
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Рис. 15. 9. Распылительная сушилка: 
1 - сушильная камера, 2 - коллек­

тор СА, З - вал с диском, 4 - трубка 
для подачи раствора (суспензии), 5 -

вводы СА по окружносrи аппарата, 6 -

rребковое устройство, 7 - шнек, 8 -

фильтры; 
1 - rорячий СА, 11 - ОТХОJ\ЯЩИЙ 

СА, 111 - раствор или суспензия,  JV -

высушеШ1Ый ТМ 

(/) из колле�сrора 2 по нескольким 
(по окружности камеры 1) вводам 5 
rорячий СА. Высушенный сыпучий 
ТМ транспортируется медненно 
вращающимся rребковым устрой­
ством 6 к отверстию вывода, откуда 
с помощью шнековоrо питателя 7 
выводится (/JI) из сушилки. Отра­
ботанный СА, несущий мелкую 

1-1 
1 1 
1 1 
1 1 � 
1 1 
1 1 
1 1 8 

6 

пь11IЬ ТМ, проходит через фильтры 8, расположенные в кольцевом пространстве 
аппарата, и выводится (//) из неrо. Уловленный в фильтрах материал собирается 
и присоединяется к основному потоку IV высушенноrо ТМ. 

В распылительных сушилках тоже невелико время контакта 
ТМ с горячим СА, и потому их также можно использовать для 
сушки термолабильных материалов. Для распьmительных су­
шилок, как и для пневмотранспортных, характерны высокие 
расходы СА. 

15 . 1 .2. Специальные сушильные аппараты 

Использование специальных сушилок связано ,  как правило, 
со специфическими свойствами высушиваемых материалов, в 
первую очередь - с их термолабильностью либо нежелатель­
ностью контакта с кислородом воздуха. Поэтому для получения 
качественного продукта технологи вынуждены идти на повы­
шенные энергозатраты и использовать сложное оборудова­
ние - это характерно для специальных сушилок. Ниже рас­
смотрены устройство и принцип работы лишь отдельных спе­
циальных сушильных аппаратов. 

На рис. 15.lU демонстрируются к0trl'8X11lble сушилки. Теплота на 
удаление влаги здесь передается за счет непосредственного кон­
такта высушиваемых материалов с горячими поверхностями. 

На рис. 1 5 . 10 ,а  показана полочная конта�сrная сушилка (в простейшем вари­
анте - вахуум-сушнльнwй шкаф), rде ТМ лежит на противнях 2, положенных на 
поверхности J, обоrреnаемые теплоносителем 11 (паром, rорячей водой). Для 
понижения температуры процесса в сушильной камере 1 создается вакуум: смесь 
воздуха и водяных паров отво;1ится (/) через конденсатор к вакуум-насосу. Эти 
сушилки хара�сrеризуются ни �кой производительностью: необходимо немало 
времени для создания вакуума и проrрева материала (ero теплопроводность чаще 
всеrо невелика), а также на за�рузку и выrрузку ТМ. Вакуум-сушильные шкафы 
достаточно широко применяются в лабораториях и малотоннажных произ­
водствах. 
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Рис. 15. 10. Контактные сушилю 1 :  
а - вакуум-сушильный шкаф: 1 - сушильная камера, 2 - полки с ТМ, J - обоrре­

вающие поверхности; / - водяные пары, II - теплоносиrелъ; 
б - цилиццрическая сушилка (фраrмент, схема): 1 - вращающиеся обоrреваемые ци­

линдры, 2 - движущаяся лента; / -- w�ажная лента (пленка, ткань, юпь) , II - высушеШJая 
лсша; 

в - двухвальцовая сушилка: 1 - сушильная камера, 2 - обоrреваемые вращающиеся 
вальцы, J - устройство подвода и распределеЮIЯ :жидкости, 4 - ножи, 5 - наклоюше 
стеюси, 6 - шнек; / - исходный раствор (суспензия) ,  l/ - высушеЮIЬ1Й ТМ, III - вывод 
водяных паров 

На рис. 1 5 . 1 0 ,б  схематичес ки  показан фрагмент цилиндрической контактной 
сушилки, предназначенной ш �я  сушки пленок, лент, тканей, бумаги, нитей. 
Основной рабочий орган - вращающиеся цилиндрические барабаны 1, обогре­
ваемые внутри каким-либо горячим теплоносителем. Эти барабаны приводят в 
движение ленту 2, которая по переменно контактирует с горячей поверхностью 
то одной, то другой стороной - происходит ее высушивание от исходного со­
стояния (вход /) до конечного (выход //). 

На рис. 1 5 . 1 0 , в  дана схема двухвальцовой контilктной сушилки. Исходные 
раствор или суспензия (/) разбрызгиваются с помощью устройства 3 (в других 
конструкциях - просто подается по трубе в зоне устройства 3) на поверхность 
валков 2, обогреваемых изнутри. Валки медленно вращаются навстречу друг 
друту, жидкость смачивает горячую наружную поверхность валков, получает от 
нее теплоту и обезвоживается. Образовавшаяся пленка высушенного материала 
срезается ножами 4 и по наклонным стенкам 5 перемещается в нижнюю часть 
аппарата, откуда ТМ шнековым питателем 6 выводится из сушилки в приемник. 
Сушилка может работать под атмосферным давлением и под вакуумом.  В по­
следнем случае паровоздушная смесь отводится (111) через конденсатор к ваку­
ум-насосу. 

Заметим: в контактных сушилках теплота в идеале расходу­
ется только на испарение влаm (реально, конечно, и на потери 
в окружающую среду) -- в отличие от конвективных сушилок, 
где соизмеримое количество теплоты расходуется еще и на 
подогрев СА К недостаткам контактных сушилок относятся 
ограничения в температуре горячей поверхности (при сушке 
термолабильных материалов), возможная неплотность прилега­
ния высушиваемого материала к этой поверхности, длитель-
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Рис. 15. 1 1. Схема терморадиаuионной сушки:  
1 - поверхность с высуши11аемым ТМ, 2 - ТЭН'ы,  .1 - от­

ражатели 

ность прогрева малотеnлопроводных мате­
риалов, а также высокая металлоемкость 
большинства контактных сушилок. 

Рис . 1 5 . 1 1  иллюстрирует принцип работы 
терморадиационной сушилЮI. 

3 

6 
�, 

Рабочий орпш - излучатели 2, работающие в диапазоне инфракрасного 
(теплового) из.лучения. Оно наnрааляется (непосредственно от излучателей 2 и с 
помощью отражателей J) на ТМ, находящийся на поверхности 1. Применение 
лампы в качестве излучателя приводит к образованию на поверхности материала 
светового пятна с неравномерной интенсивностью теплового потока. Поэтому 
предпочтительнее использование трубчатых злектронаrревателей (ТЭН'ов): внут­
ри ЦИJDfндрических труб - <:пираль из нихрома или какого-нибудь другого 
материала с высоким злектрич�ским сопротивлением; изоляция от стенок трубы 
обеспечивается наполнителем - злектроизолятором (кварцевый песок, MgO, 
А12Оз и т.п . ) .  ТЭН 'ы  дают более равномерные полосы тепловых потоков. Су­
ществуют и другие способы организации направленного ИК-из.лучения 
(злектронаrрев керамических блоков; обоrрев излучателей газовым пламенем). 

Поверхность 1 может предстаалять собой ленту конвейера, тоrда процесс 
можно проводить как непрерывный. Возможно также движение высушиваемого 
материала по наклонным плоскостям с излучателем над ними. 

Особенность терморадиационной сушЮI - слабая проницае­
мость излучения вглубь высушиваемого материала. Поэтому их 
чаще всего применя ют для термического воздействия 
(высушивания) на поверхностную влагу и тонкие прослойки 
сыпучих материалов. Терморадиационные сушилки достаточно 
производительны и компактны, однако их энергетичесЮ1е ха­
рактеристики весьма неблагоприятны:  затраты энергии в 3-4 
раза превышают теплоту испарения жидкости. 

Сушка токами высокой частоты представлена на рис . 1 5 . 12 ,  
причем на виде (а) иллюстрируется принцип ее работы. 

Между обкладками конденсатора 2, присоединенными к злектроrенератору 
высокой частоты 3, находится зона высушиваемого материала 1. Пусть в данный 
момент времени верхняя пластина конденсатора заряжена положительно, ниж­
няя - отрицательно. Тоrда соответствующим образом ориентируются полярные 
молекулы материала и влаги. Спустя ма1D,1й промежуt"<Ж времени (порядка 10-4 с) 
заряд · .· пластин изменяется на противоположный, вслед за этим происходит 
переориеНТЗJ..QiЯ молекул. В результате многократной переориентации молекул в 
единицу времени происходит rепловьщеление, причем достаточно равномерное по 
объему твердого материала. За счет зrой теплоты влага удаляется из материала. 

На рис. 1 5 . 12 ,б  демонстрируется работа сушильной установки, сконструиро­
ванной по принuипу ленто<1ной сушилки. Отличительная особенность здесь -
отсутствие СА и наличие обкладок конденсатора. Потоки и основные узлы ясны 
из рисунка (разумеется, предусмотрен и отвод водяных паров - на рисунке не 
показан). 

В заключение - сублимационная сушилка ' (рис . 1 5 . 1 3 ) .  
Смысл процесса - в замораживании влаги и возгонке льда без 
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Рис. 15. 12. Сушка токами высокой частоты: 
а - к прющипу рабоrы: 1 - зона высушиваемого ТМ, 2 - обхладюr (JVIастины) кон­

денсатора, J - генератор высокой часrоты; 
6 - схема сушилхи: 1 - сушиnная )(аМера, 2 - лента коН1111йера и вращающиеся бара­

баны, 3 - направляющая JVIocкocтa., 4 - пластины коJЩенсатора; 1 - исходный ТМ ,  ll -
высушенный ТМ 

перевода в жидкое состояние. Метод особенно актуален для 
лекарственных препаратов и ряда пищевых проду1сr0в, отJШЧаю­
щихся высокой чувствительностью к повышению температуры. 

Чтобы обеспечить сублимацию льда без ero таяния, необходимо весrи про­
цесс сушки в весьма mубоком вакууме (остаточное давление на уровне 5-
200 Па). В сушильной камере 1 располагаются обогреваемые (часто - теплой 
водой lll-IY) полости 2, на которых размещают противни З с замороженным 
высушиваемым материалом. Температуру сублимации при указанном давлении 
удается вьщержать в пределах 1 5-50 • с  ниже нуля. Водяные пары отilодятся (/) 
через конденсатор 4, охлаждаемый ( V, VI) низкотемпературным хладоаrентом 
(например, рассолом - см.разд.21 .2.7); сконденсировавшаяся влага отводится 
(//) из аппарата. Вакуум создается и поддерживается вакуум-насосом 5; вакуу­
мируемые газы выбрасываются в атмосферу. 

Затраты теплоты в сублимационной сушилке невелики, тем бо­
лее чrо используется сравнительно дешевый теплоноситель, да 
еще низкоrо потенциала - теплая вода. Основные энергетические 

затраты приходятся на 
вакуумирование (по-

/ скольку вакуум - доста-
/ точно глубокий) и холод 

з в конденсаторе. 

2 

1 

t IlI 
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Рис. 15. 13. Сушка с заморажи­
ванием влаm и сублимацией 
льда: 

1 - сушильная камера, 2 -
обогреваемые полости, 3 - про­
ТИВЮI с высушиваемым ТМ, 4 -
коJЩенсатор, .5 - вакуум-насос; 

1 - паровоздушная смесь, 
JJ - коJЩенсат, lll, JV - теплая 
вода (теплоноситель), V, V1 -
хладоаrент 



15.2. ФИЗИ КО-ХИ МИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПРОЦЕССА 
КОНВ ЕКТИВНОЙ СУШКИ 

1 5 .2. 1 .  Условие сушки 

Рассмотрим в общем плане конвективную сушку материала, 
расположенного на некоторой поверхности (рис . 15 . 14) . Влаж­
ность ТМ будем обозначать символами ro или U (см.разд.  
1 5 .2 .3) .  Над материалом движется поток сушильного агента, 
парциальное давление nаров влаги в нем равно Рп· Он отдает 
материалу теплоту, за счет которой испаряется влага, перехо­
дящая в поток СА. Непосредственно над влажным ТМ давле­
ние паров влаги равновесно с ее концентрацией в материале 
(ro , И) и составляет

• 
рМ. Выделим в потоке СА модельный по­

граничный слой 1/1 - в нем происходит падение концентра­
ции влаги от равновесного значения рМ до величины Рю харак­
терной для ядра потока СА. Разность рМ - Рп может тракто­
ваться как одно из выражений движущей силы процесса сушки. 
В зависимости от знака этой движущей силы (или, что то же 
самое, знака равенства-неравенства рМ < Рп) перенос влаги 
может кдти от ТМ к СА или в обратном напрамении. 

Если рМ > Рп, рМ - Рп > О, то происходит высушивание маж­
ного материала - этот процесс составляет предмет рассмотре­
ния в настоящей главе, а само неравенство есть условие сушки. 

Рис. 15. 14. Условие сушки: 
1 - высушиваемый твердый материал, П -

сушильный arem, П/ - пограничная пленка в пото­
ке сушильного arema над твердым материалом 

СА 
Рп - п  

� о 
-

ппрп'>!(.пп 
/ (ТМ) И,rо 

Если рМ < Рю Рп - рМ > О, то происходит адсорбция влаги из 
СА и увлажнение ТМ. Этот процесс , обратный сушке ТМ, 
имеет вполне определе нный технологический смысл : осушка 
газов . Его основы рассмотрены в гл . 14 .  

Случай рМ = Рп, рМ - Рп = О означает динамическое равнове­
сие влаги в системе ТМ-СА, процесс межфазного переноса 
влаги в целом не Идет. 

• Индекс "м" ,  традицион но используемый при рассмотрении процессов 
сушки,  означает " непосредственно над материалом"; он абсолютно идентичен 
верхнему индексу "р", означающему "равновесный" при изучении друrих мас­
сообменных процессов. 
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Из изложенного следует, что для процесса сушки ТМ необ­
ходимо создать и поддерживать в технологическом аппарате 
условие рМ > Рп · 

В дальнейшем нам придется оперировать величинами с ука­
занием их принадлежности к определенному рабочему телу. В 
целях сокращения зап иси введем следующие обозначения : 
АСВ - абсолютно сухой воздух, вл . В  - влажный воздух, 
СМ - сухой материал , вл . М  - влажный материал ,  Вл - влаrа , 
уд . Вл - удаляемая (удаленная) влага.  

15.2.2.  Снойства влажного воздуха 

Последующее изложение ведется применительно к исполь­
зованию воздуха в качестве СА (переход к другому газу, как 
будет показано ниже, затруднений не вызывает) . 

Воздух трактуется как смесь его абсолютно сухой части и 
содержащихся в нем водяных паров .  Поэтому общее давление 
воздуха В, согласно закону Дальтона, есть сумма парциальных 
давлений сухой его части Рв и водяных паров Рп: 

В = Рв + Рп · (а) 

На практике чаще всего конвективная сушка ведется под 
атмосферным давлениеl\ 1 , так что для европейской части стра­
ны в среднем В =  750 мм рт. ст.=  i os Па = 1 б (бар) .  

Величина Рп может изменяться от нуля (абсолютно сухой 
воздух или другой СА) до максимально возможного значения 
Рн. отвечающего давлению насыщенных паров при данной тем­
пературе СА. 

При Рп > Рн (пересыщенные пары) система нестабильна; при каком-либо не­
большом возмущении избьrrок влаги выпадает в виде конденсата, а в газовой 
фазе устанавливается равенство Рп = Рн · 

Значения Рн в зависимости от температуры приводятся в 
таблицах насыщенных паров .  

Концентрация влаги в воздухе 

Концентрация влаги в воздухе может быть представлена в 
форме абсолютной влажности Рп, выражаемой количеством во­
дяных паров (ВП)  в 1 мз влажного воздуха: кг В П/м3 . Очевидно 
(это ясно и из размерности) Рп есть плотность водяных паров 
при их парциальном давлении Рп · Естественно,  в том же 1 м3 
при своем парциальноr-1 давлении Рв находится и абсолютно 
сухая часть воздуха (далее обозначено АСВ) - его плот­
ность Рв · 
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Рис. 15. 15. Влияние температуры на абсолютную 
алажность в насыщенном состС1янии 

Величина Рп может изменяться от 
нуля (когда воздух не содержит водя­
ных паров) до максимально возмож­
ного значения Рн, отвечающего насы­
щению воздуха водяными парами при 
данной температуре: 

О ::::; Рп ::::; Рн · (б) \ 
\ Состояние Рп > Рн неус1ойчиво : избы­

точная сверх Рн влага выпадает в виде 
конденсата. 

1 

Е?: - - - - - - - - , - - - t A 
1 1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

( 

Значения Рн при различных температурах приводятся в 
справочниках. Изменен ие Рн с температурой, соответственно 
уравнению Клапейрона·-Клаузиуса, носит экспоненциальный 
характер; качественно оно иллюстрируется на рис . 1 5 . 1 5 .  Для 
t" > t' характерно Рн" > Рн' · Пусть температуре t' отвечает мак­
симальная абсолютная влажность Рн' ; очевидно, что при темпе­
ратуре t" эта влага (точка А) находится в перегретом состоянии 
(относительно температуры своего насыщения t') . Пусть темпе­
ратуре t" отвечает максимальная абсолютная влажность Рн" ; 
очевидно, что эта влага (точка А) при любой температуре t < t" 
(в том числе и при t') будет находиться в ненасыщенном состоя­
нии (относительно абсолютной влажности при насыщении Рн") .  
Таким образом ,  ненасыщенные пары - перегреты. 

Использование абсолютной влажности не вполне наглядно , 
поскольку по названной цифре Рп трудно судить о близости 
системы ВП-АСВ к насыщению. Поэтому вводится понятие о 
степени насыщения q>, называемой относительной влажностью 
воздуха: 

q> == Рr/Рю О ::::; q> ::::; 1 .  (в) 

Значение q> = О отвечает отсутствию влаги в воздухе , 
q> = 1 - полному его насыщению водяными парами при дан­
ной температуре. В случае q> > 1 избыток влаги выпадает в виде 
конденсата, после чего состояние воздуха соответствует <р = 1 .  

На практике <р нередко указывают в % ;  в технологических расчетах следует 
пользоваться (это вьщержано в дальнейшем н:иожении) выражением <р в до­
лях - соответственно левому из  соотношений (в) . 

При увеличении температуры ер достаточно быстро пони­
жается - не столько из-за медленного уменьшения Рп (рост 
объема влажного воздуха) , сколько из-за существенного воз­
растания Рн· 
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Относительную влажность можно выразить через давления 
паров Рп и Рн· Воспользуемся для этого уравнением Клапейро­
на-Менделеева: 

G pV = nRyT = 
М 

Rу Т и  
п 

G рМп р = - = -- . У RyT 
(г) 

Здесь р - плотность при давлении р и абсолютной температуре 
Т, Мп - молярная масса влаги (воды для системы "вода­
воздух");  смысл остальных символов очевиден . 

Запишем правое из выражений (г) применительно к воздуху, 
не насыщенному и насыщенному водяными парами при одной 
и той же температуре: 

р = !п Мп . п R Т ' 
у 

Поделив первое выражение на второе, получим соотноше­
ния, полезные для последующего анализа: 

.!:..!!_ = 
Рп = q> И Рп = <J>Рн· Р н Рн 

(д) 

В ходе процесса сушки влага переходит из ТМ в СА; поэтому 
поток последнего не остается постоянным, он возрастает от 
входа СА в сушилку к выходу из нее. С целью перехода к по­
стоянному потоку газовой фазы (это удобно в технологических 
расчетах - см. гл. 10) следует, как показано в разд. 10 .2 ,  опе­
рировать относительны.ми концентрациями влаги в СА. Такие 
концентрации в процессах сушки именуются влагосодержавием, 

обозначаются символом х и имеют размерность кг Вл/кг АСВ 
(для СА сокращения " Вл" и "ВП" - тождественны). При та­
ком подходе в качестве потока СА в расчетах фигурирует его 

абсолютно сухая часть L (кг АСВ/с) , остающаяся неизменной в 
ходе процесса сушки. П ринятое выражение концентраций сле­
дует понимать так: 1 кг АСВ несет с собой х долей кг Вл (в виде 
паров) ; общее количество влажного воздуха в расчете на 1 кг 
АСВ составляет 1 + х. При этом поток L (кг АСВ/с) несет с 

собои поток влаги L·x . = кг Вл; с и поток v ( кг АС В кг Вл 

, / ) с кг АС В 
влажного воздуха L(l + .х) кг вл . В/с. В таком представлении кон­
центраций и потоков уравнения материальных балансов и ряд 
других расчетных выражений получаюгся достаточно простыми. 

Расчет влагосодержания х ведется на основе уравнения Кла­
пейрона-Менделеева, эаписанного для паров влаги (индекс 
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"п") и сухого СА (индекс "СА"):  

G РпV = _n_ RyТ, Рсл V = 
М н 

L 
-- RyT .  Мел 

(е) 

Поделив одно выражение на другое, после сокращения на 
V, Т и Ry (поскольку речь идет об одном и том же объеме 
(потоке) V и одинаковой температуре Т для пароrазовой смеси) 
получим 

G n Рп Мп -- = x = -- --
L Рел Мел 

( 1 5 . 1 )  

Для рассматриваемой в учебнике системы "вода-воздух" 
молярные массы М11 = I H  кг/моль, Мел = 29 кг/моль, так что при 
Рсл = Рв имеем с учетом (а) : 

х = 11{_ Рп = 0,622 Рп 
29 Рв В - Рп 

окончательно ,  используя (д) ,  получаем:  

х = О 622 
Ч'Рн 

' В - Ч'Рн 

Из последнего выражения следует: 

( 1 5 . la) 

- влагосодержание х возрастает с ростом относительной 
влажности qJ; 

- предельное (максимальное) значение х получается при 
qJ = 1 :  

Х max = О 622 Рн 

' 
В 

-

Рн 
Влагосодержание х может изменяться в пределах 

O :;;; x :;;; xmax . 

( 1 5 . l б) 

(ж) 

При этом значению х = О (при Ч' = О) отвечает абсолютно 
сухой воздух, значению х = х тах  (при Ч' = 1 )  - полностью на­
сыщенный водяными парами.  При х > х max избыток влаги вы­
падает в виде конденсата. 

Из формулы ( 1 5 . lб) ясно: х тах  повышается с ростом темпе­
ратуры благодаря возрастанию Рн · Вместе с тем х max понижает­
ся с увеличением давления сушки В. Это обстоятельство не­
часто становится актуальным при реализации сушильных про­
цессов, но важно для работы компрессоров: при сжатии влаж­
ного rаза вполне возможно при повышении В возникновение 
ситуации х > х тах, тогда необходимо предусмотреть устройство 
для отделения сконденсировавшейся влаги. 
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Обьемный поток. влажного воздуха 
Подача СА в сушильную установку осуществляется с по­

мощью вентиляторов, газодувок; это машины объемного дей­
ствия, и подбираются они по объемной производительности V 
Между тем в технологнчесюtх расчетах фигурирует массовый 
поток сушильного агента L. Связь объемного ( JI) и абсолютно­
го массового ( G) потоков устанавливается с помощью удельно­
го объема v (см . разд . 1 .2 .2) :  V =  G·v, где v выражается в мЗ на 
1 к.г смеси, т.е. влажного воздуха. Однако здесь важна связь 
объемного потока V с относительным массовым потоком L: 
V = Lvo , где v o  - относ11тельный удельный объем, выражающий 
объемное количество воздуха, приходящееся на 1 кг сухого воз­
духа,- В мЗ/кг АСВ.  

Расчетные выражения для v0 составим также на основе 
уравнения Клапейрона--Менделеева, записанного для влажно­
го воздуха, т.е .  для смеси водяных паров и сухого воздуха. С 
этой целью найдем число молей,  приходящихся на 1 кг АСВ: это 
1/М8 молей сухой части и х/Мп молей водяных паров. Сумма этих 

Рис. 15. 16. Номо11>амма для определения относительного удельного объема си­
стемы "вода - воздух" при атмосферном давлении. 

Прим�р: t = 80 ° С, х = 0,040 и Вл/и АСВ; результат: v0 = 1 ,07 мЗ/кz АСВ 
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величин есть число молей, движущихся с 1 кг АСВ, а с L кг 
АСВ/с - в L раз больше. Тогда при общем давлении В: 

В· V =
= L (-1- + �) RyT .  

Мв Мп 

Отсюда определим v0 = V/L: 

(_l + �)R Т 
Мв Мп У 

Vo = ( 1 5 .2) 
в 

По этой формуле построена номограмма (рис . 1 5 . 16) ,  позво­
ляющая по известным х и t (t = Т - 273 ,2) определить v0 для 
системы "водяные пары-воздух" в наиболее часто встре­
чающемся случае сушки под атмосферным давлением 
(В = 105 Па) . 

Отпосительная энтальпия влажного воздуха 

Технологические расчеты сушильного процесса требуют 
знания тепловых характеристик влажного воздуха. Использова­
ние энтальпии влажного воздуха (абсолютной - на 1 кг вл.В ,  

т.е. в Дж/кг вл. В) здесь неудобно по  указанным выше причи­
нам: поток влажного воздуха изменяется в ходе процесса. По­
этому в тепловых расчетах, как и в материальных, целесооб­
разно оперировать величинами, приходящимися на 1 кг АСВ.  
Эти величины называют относительными энтальпиями и обозна­
чают заглавным символом 1; соответственно физическому 

смыслу их единица измерения - Дж/кг АСВ.  Поскольку эн­
тальпия влажного воздуха iвл.в отнесена к 1 кг смеси (т.е. влаж­
ного воздуха) , а относительная энтальпия 1 - к 1 кг АСВ, то 
1 = iвл.в( l + х) . В дальнейших расчетах будем оперировать ве­
личинами 1; тогда поток тР.плоты запишется в виде Ll ( кг АС В Дж \ 

= Дж/с =  Вт 1 причем в ходе сушки L = const. 
с кг АС В J 

Расчет 1 при температуре t и маrосодержании х ведется по 
формуле, прямо следующей физическому смыслу этой величины: 

( 1 5 .З) 
где с8 - теплоемкость cyxoro воздуха, iп - энтальпия паров влаrn. 

В ( 1 5 .З)  первое слаrаемое представляет собой энтальпию су­
хого воздуха, а второе -- вклад энтальпии водяного пара в 1 с 
учетом его доли х, приходящейся на 1 кг АСВ.  
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В широком диапазоне темnера'fУР. можно (с поrрешностью не более 2-3% до 
500 • q  считать с8 = 1 , 0 1 7 1 ,02 кдЖ/<кг АСВ·К).  Энтальпию napa iп можно пред­
ставить как сумму теплоты испарения при О • с  (при этой температуре вода 
принимается в жидком состоянии) и теплоты наrрева ,водяных паров до рабочей 
температуры t: in = 2490 + l , �17t, где с0 = 1 ,97 кДж/(кг ВП·К) - теплоемкость 
водяноrо пара в весьма широком диапазоне температур. 

Диаграмма 1-х 
Определение величин х и 1 по достаточно простым форму­

лам ( 1 5 . la) и ( 1 5 .3) затруднений не вызывает. Однако в ходе 
расчета сушильного процесса ими приходится пользоваться 
многократно.  Для облегчения расчетных операций по этим 
формулам построена диа1'J)амма 1-х. В отечественной литера­
туре используется диаграмма Рамзина, изображенная на рис. 
1 5 . 1 7  в косоугольных прямолинейных координатах: вертикаль­
ная - !, наклонная (под 1 35°) - х. Диаrрамма построена для 
давления В =  750 мм рт.ст.= 105 Па. Естественно, линии посто­
янных значений координат расположены параллельно соответ­
ствующим осям: линии х = const вертикальны (параллельны оси 
ординат /, т.е. линии х = О), линии 1 = const - наклонны 
(параллельны оси абсцисс х, т.е. линии 1 = О). Значения 1 от­
ложены на вертикальной оси; значения х должны быть отло­
жены на наклонной оси, для удобства они перенесены на го­
ризонтальную линию. 

Линии постоянных температур t в диаrрамме 1-х - прямые, 
что следует из линейной связи 1 и х при t = const; это ясно из 
уравнений ( 1 5 . l a) ,  ( 1 5 .3) и выражения для iп. Эги линии прак­
тически параллельны друг другу (они были бы строго парал­
лельными при независимости Св и Сп от t) . Для более высоких 
температур линии t = const располагаются выше, отвечая более 
высоким значениям 1 при одинаковых х. 

Линии постоянных относительных влажностей <р - кривые, 
так как х, а значит, и 1 нелинейно зависят от <р. Верхней rра­
нице <р = 1 соответствует нижняя кривая <р = 1 00%, ниже этой 
линии - нерабочая область диаграммы. Для более низких зна­
чений относительной влажности линии <р = const располагают­
ся выше. 

Автор диаrраммы допустил поrрешность, воспроизведенную впоследствии в 
ряде учебных пособий и моноrрафий•: при достижении температуры кипения 
влаги для давления В (в диаграмме Рамзина - чуrь ниже 100 •с при 750 мм 
рт.ст "'  1 05 Па) линии i:p = co11�t претерпевают излом и направляются вертикаль­
но вверх (показано вертикальным пунктиром на рис. 1 5 . 17) .  Приводимые 
объяснения весьма неубедительны. В действительности излома линий <:р = const 
при t "' 1 00 • С  бьrrь не должно, эти линии остаются плавными и выше t = 1 00 • с  
при давлении сушки, асимптотически приближаясь к определенным тем-

• См.,  например, ( 1 ,  6, 1 0 , l З , 1 4 ) . 
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Рис. 15. 1 7. Диаграмма 1-х JJJ1Я влажного воздуха 

пературным прямым. Так, линия qi = 1 ( 1 00%) в бесконечности (х -+ оо, 1 -+ оо) 
стремится к линии температуры кипения воды lк "' 99,6 ° С, линия <р = 0,5  (50%) 
асимптотически приближается в бесконечности к температурной кривой, отве­
чающей удвоенному значению В (t "' 120,2 ° С) , линия <р = 0,2 (20%) - к темпе­
ратурной прямой fк "' 1 5 1 , 8  ° С.  Вообще, линия <р = const асимrтrоrnчески стре­
мится к той температуре, отвечающей давлению В/<р, при которой обращается в 
нуль знамеюпель выражения ( 1 5 .  \ а), т.е. х и / одновременно стремятся к беско­
нечности . 

Диаграмма 1-х вычерчена в косоугольных координатах с 
целью удобства ее использования . В декартовых координатах 
линии <р = coпst пошли бы гораздо круче, и вся расчетная об­
ласть расположилась бы в левой верхней части диаграммы; ее 
середина и правое н ижнее поле оказались бы пустыми. Кроме 
того, линии с различными <р сблизились бы, их стало бы трудно 
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различать, что тоже неудобно при расчетах. Косоугольная 
диаграмма лишена этих недостатков. 

В оригинальной диаграмме Рамзина из начала координат 
проведена прямая,  показывающая изменение парциального 
давления водяных паров Рп в зависимости от х. В практических 
расчетах величина Рп используется весьма редко, поэтому сво­
бодное правое нижнее поле целесообразно занять номограм­
мой для определения v0, т.е .  рисунком 1 5 . 1 6  (так и сделано 
нами в учебных диаграммах 1-х) .  

Из четырех параметров t, <р ,  х и 1 достаточно знать два, что­
бы определить положен ие точки в диаграмме 1-х и отсчитать 
по ней значения остальных двух параметров. На практике чаще 
всего задают температуру (измеряется термометром, термопа­
рой и т.п.) и относительную влажность (измеряется психромет­
ром или каким-то други м влагомером); по t и <р находят точку 
на диаграмме и определяют х (по вертикали х = const) и 1 (по 
наклонной линии 1 = coпst) . 

С помощью диаграммы 1-х весьма просто решается ряд 
технологических задач; приведем два простых примера (рис.  
1 5 . 1 8) .  

Первый: пусть имеется влажный воздух известных пара­
метров, например t0 , <ро (точка А, рис . 1 5 . 1 8 , а) .  Требуется опре­
делить точку росы, представляющую собой температуру, при 
которой влажный газ (здесь - воздух) в процессе его охлажде­
ния становится насыщенным. В ходе охлаждения воздуха при 
отсутствии конденсации влаги в нем не изменяется ни количе­
ство влаги, ни количество абсолютно сухой части; поэтому 
процесс охлаждения идет при х = const и в диаграмме 1-х 
изображается нисходящей вертикальной прямой. Для определе­
ния точки росы необходимо из исходной точки (точка А) про­
вести вертикаль до линии насыщения <р = 1 ( 1 00%) и в точке 
пересечения отсчитать температуру - это и будет точка росы 
/р . Охлаждение до более низкой температуры пойдет по линии 
<р = 100 % (воздух будет оставаться насыщенным) с понижением 
влагосодержания х - влаrа будет выпадать в виде конденсата. 

Второй пример: требуется определить количество теплоты в 
расчете на 1 кг абсолютно сухого воздуха, необходимой для 
нагрева исходного воздуха заданных параметров (точка В на 
рис .  1 5 . 1 8 , б, найденная по известным <р1 и t1 ) до температуры 
t2 . Нагрев влажного воздуха, как и его охлаждение, изображает­
ся в диаграмме 1-х вертикальной прямой (разумеется, здесь -­

восходящей) . Конечная точка получается пересечением этой 
вертикали с температурной линией t2 : точка С .  Отсчитав значе­
ния относительных энтальпий в начальной и конечной точках 
/8 и lc, найдем искомое количество теплоты: ЛJ /с - 1в 
Дж/кг АСВ (реально в диаграмме не Дж, а кДж). 
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Рис. 15. 18. Решение про..:тейших задач с помощью диаграммы /-х: 
а - <>ЛределеЮ1е T<>'II01 росы, б - <>nределеЮ1е расхода теплоты 

Диаграммы 1-х для влажного воздуха в наиболее распро­
страненных вариантах изготовлены для умеренных темпера­
тур - до 1 50,  до 200 °С или несколько выше. В ряде случаев 
сушка проводится при .значительно более высоЮfх температу­
рах - до 400 и даже до 700 ° С. В таких случаях пользуются 
диаграммами 1-х для высоких температур. Эти диаграммы 
вполне пригодны для расчетов процесса сушЮf топочными 
газами, поскольку основной составляющей как воздуха, так и 
топочных газов является азот - примерно в одинаковых коли­
чествах (70-80%),  а остальные составляющие (по крайней ме­
ре - основные) мало различаются по своим теплофизичесЮfМ 
свойствам. 

15 .2.3. Свойства влажного твердого материала 

Концентрация влаги во влажном материале может быть 
представлена в абсолютных и относительных величинах (см . 
разд. 1 0 .2 . 1 ) .  

Абсолютные концентрации ro выражают содержание влаги в 
расчете на 1 кг влажного материала (вл . М) И измеряются в (кг 
Вл)/(кг вл . М) .  Величина ro может изменяться в диапазоне 

О � ro � 1 ,  (з) 
причем значению ro = О отвечает абсолютно сухой ТМ, значе­
ние ro = 1 соответствует влаге в отсутствие твердого материала. 
Здесь база - 1 кг смеси (сухой части ТМ и влаги).  Очевидно, 
доля сухой части составляет 1 - ro .  Если поток (в периодиче­
ских процессах - количество) влажного материала обозначить 

1 239 



Gвл. то поток (либо количество) влаги с влажным материалом 
кг вл. М кг Вл . / составит Gвл·оо (по размерностям: . М - кг Вл1 с) . с кг вл. 

Поток сухой части равен Gвл(l - оо) .  
Расчеты в абсолютных концентрациях и потоках неудобны 

из-за непостоянства (уменьшения в процессе сушЮt) потока 
влажного материала Gвл · Поэтому предпочтительнее использо­
вать относительные концентрации И, выражающие содержание 
влаги в расчете на 1 кг сухой части материала (СМ) и измеряе­
мые в (кг Вл)/<кг СМ). Диапазон возможного изменения U: 

о � и � оо, (и) 

причем значение U = О отвечает абсолютно сухому ТМ, U = оо 
соответствует влаге в отсутствие ТМ. Здесь база - 1 кг сухого 
материала, он несет с собой U кг (или долей кг) влаги. 

Обозначим поток (в периодических процессах - количе-

ство) ТМ в расчете на е го сухую часть - G кг СМ/с; тогда по­
ток (либо количество) влаги с ним составит 

кг С М  кг Вл . /. G- U( . = кг Вл; с) ,  а поток влажного материала -
с кг С М  

G( l + U) .  Величина G в ходе сушильного процесса не изменяет­
ся (уменьшается лишь lf) , что существенно упрощает преобра­
зования и расчетные формулы. 

В литературе по сушке величины (J) и U "для большей наrтщности" нередко 
выражают в % (абсолютных или относительных). Это делает громоздкими рас­
четные формулы и ЯВ/IЯется одной из причин ошибок в расчетах. В учебнике 
концентрации последовательно выражаются в долях. 

Технологические расчеты удобнее вести в относительных 
потоках и влажностях ; практикам привычнее абсолютные 
влажности. Пересчет одних концентраций в другие рассмотрен 
в разд. 10 .2 . 1 .  Применительно к величинам оо и U формулы 
пересчета легко устанавливаются приравниванием потоков 
влаги : Gвлоо = GU; если теперь выразить Gвл = G( l  + U) или же 
G = Gвл(l  - ю) и подставить одно из этих выражений в форму­
лу для потоков влаги, то получается : 

(1) и U = -- оо = -- (к) 
1 - оо ' l + U 

Тепловые расчеты сушильных процессов ведутся с исполь­
зованием теплофизичесЮfх характеристик ТМ. Как и в случае 
влажного воздуха, здесь неудобно пользоваться энтальпией 
влажного материала, поскольку она отнесена к 1 кг влажного 
материала, а его поток Gвл изменяется в ходе сушЮf. Удобнее 
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оперировать относительной энтальпией материала i (в расчете 

на 1 кг сухой части ТМ). В этом понимании Т представляет 
собой "физическую теплоту'' , переносимую таким количеством 
(l+ U) влажного материала, в котором содержится 1 кг абсо­
лютно сухого. Если энтальпию отсчитывать (так условились) от 
О 0 С, то при температуре е имеем: 

Т = се , (л) 
где ё - отмосителW188 теплое1111:ост. ТМ, учитывающая теruюемкости сухой 
части (cr) и содержащейся в материале алаm (СВл) - с учетом ее дали, конечно: 

с = 1 · cr + ИсВл . (м) 

Поток теплоты с влажным ТМ в таком представлении равен 
- кг С М  Дж . /  Gi = GCe (по размерностям: К = Дж1 с = 

с (кг С М) - К 
= Вт). 

Выражение в разд. 1 5 .2.2 и 1 5 .2.3 концентраций влаги в СА 
и ТМ в относительных единицах, т.е. выделение потоков инер­
тов (АСВ и СМ), позволяет отнести процесс сушки к классу 
3(2-2) 1 по КФ-классификации и воспользоваться рЯдом подхо­
дов и соотношений, присущих процессам этого класса. 

15.2.4. Об адиабатном испарении ВJiarи 
Реальные процессы сушки протекают в условиях весьма 

сложного взаимодействия как между участвующими фазами, 
так и системы "влага-воздух" с внешней средой. Одним из 
способов упрощения (идеализации) процесса является рас­
смотрение адиабатвоrо испарения влаги, когда оно осу­
ществляется за счет теплоты сушильного агента (он при этом 
охлаждается), а тепловое взаимодействие с внешней средой 
отсутствует. 

Рассматривается ограниченный объем алаж:ного воздуха, содержащий L кг 
абсолютно сухого и достаточно большое ко.rшчество алаm - такое, 'ПО оно не 
может перейти целиком в газовую фазу. По истечении длительного отрезка 
времени (или за небольшое время, но при развитой поверхности контакта алаm 

с воздухом) воздух примет некую температуру lw и станет насыщенным при этой 
температуре - процесс испарения алаm прекратится. Установившаяся темпера­
тура lw называется температурой мокрого термометра (или те111пературоl васuще­

иu). 
Процесс адиабатного испарения (насЬШJ.ения) может бьпь посrроен в диа­

грамме /-х на основе матери�UIЬного баланса для контура, охватывающего рас­
сматриваемый ограниченный объем, и отрезка времени, достаточного для за­
вершения процесса насыщения. Обозначим количество испаренной алаm W, ее 
теплоемкость - свп. начальные алагосодержание воздуха х1 и относительную 
энтальпию /1, а в условиях насьпцения ссстветственно х,. и lw. Тогда в отсуrст-
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Рис. 15. 19. Линия мокрого термометра в диа­
грамме 1-х 
вне Источников и Стоков материальный баланс 
по влаге дru1 воздуха (периодический процесс) 
запишется: 

W = Lхм - Lx1, откуда W = Цх.. - х1), (н) 

а тепловой баланс: 

Wcвлtw = L/м - L/1, 
L откуда W = -- Uм - /1) . (о) 

свлtм 

Приравнивая левые части равенств (н) и (о) 
и сокращая L, приходим к следующему соот-
ношению: 

Хм - Х1 = / w - 11 • или /1 = Uw - свлtмхм> + СВлfмХ1 . 
Свлtw 

(п) 

Если теперь исходную точку 1 считать произвольной, но связанной с точкой 
насьпцения М(/м. х..; tw) ,  то последнее выражение превращается в урuнение 
лвввв адвабатнческоrо ucwщeнu в диаграмме /-х (иначе - линии адиабатной 
сушки при данной конечной температуре мокрого термометра tw) : 

l = (/" - СВлfмХ..) + СВлlwХ· ( 1 5 .4) 

Для построения этой прямой линии в диаграмме /-х ори любой заданной 
температуре мокроrо термометра (точке М на кривой <р = 1) достаточно принять 
произвольное значение х (Л}"Ш!е х < х,..) и по ( 1 5 .4) рассчитать сопряженное ему 
значение /. Прямая, проведенная через точки М и N(/, х), изобразит процесс 
адиабатного испарения - жирная штриховая линия с надписью (t.п) на рис. 
1 5 . 19 . В некоторых диаграммах 1-х в дополнение к линиям постоянных t и <р 
проведено семейство линий адиабатного испарения дru1 разных температур 
мокрого термометра. 

Разность рабочей температуры СА в некоторой точке А и в отвечающей ей 
точке М (точки А и М лежат на одной линии адиабатного испарения) либо 
соответствующая им разность магосодержаний, т.е. (IA - tw) или (Хм - хл) мoryr 
трактоваться как движущие силы, определяющие скорость адиабатного процесса 
сушки. 

Модель адиабатного испарения влаrn применима к сушке влажных материа­
лов при достаточно высокой их влажности, когда влага в ТМ ведет себя так же, 
как влага в отсуrствие материала (см. разд. 1 5 .2 .5) .  В этом случае ТМ вместе с 
содержащейся в нем влагой в ходе адиабатной сушки, как и сушильный агент, 
стремится приобрести температуру мокрого термометра; выше этого уровня 
температура влажного материала подняться не может. 

Специально подчеркнем: 
- в случае адиабатного испарения влаги из ТМ при достаточной продолжи­

тельности процесса (или при развитой поверхности межфазного контакта) рав­
новесная концентрация .xN не 11сеrда отвечает точке, лежащей на линии насыще­
ния ер =  1; при удалении связанной влаrn (см. следующий раздел) эта точка будет 
лежать на некоторой линии <р < 1 ;  в такой ситуации термины "адиабатное испа­
рение" и "адиабатное насыщение" не совпадают; соответственно, дви:жушая сила 
будет выражаться разностью .xN - хл � Хм - хд; 

- в случае реального (не адиабатного) процесса движущая сила также будет 
выражаться разностью .xN - хл, но линия процесса пойдет не по прямой Uwт), а 
в общем случае по иной линии реального процесса (см. разд. 1 5 . 3.4); при этом 
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конечная точка с влажностью хМ (при полном завершении массообмена: 't --. ос, 
j}F -.оо) будет лежать на линии ер = 1 при удалении свободной: влаги (тогда 
хМ = х..) и на друтой линии q> < 1 при удалении связанной: влаги (тогда хМ < Хм). 

15.2.5. Равновесие 

Равновесие по влаге в системе "сушильный агент-твердый 
материал" в общем плане характеризуется положениями, рас­
смотренными в разд. 10 .3 ,  в частности - для систем класса 
3(2-2) 1 ,  а более конкретно - положениями разд. 14.2.2. Однако 
применительно к процессам сушки выявляются особенности, 
обусловленные природой связи влаги с материалом•

. Различаюг 
свободную и связанную влагу в ТМ. 

Свободной (иногда - поверхностной) называюг влагу, удер­
живаемую материалом только в результате механического 
сцепления. По существу такая влага в ТМ ничем не отличается 
от разлитой на какой-нибудь поверхности. Равновесное давле­
ние паров рМ непосредственно над материалом со свободной 
влагой (см.  рис. 15 . 14) независимо от ее концентрации в ТМ 
таково же, как над чистой :жидкостью (если влага - вода, то 
как над чистой водой) при той же температуре; иначе говоря -
это давление насыщенных паров: рМ = Рн· Затраты энерmи при 
испарении 1 кг свободной влаm отвечаюг (при изотермическом 
испарении - равны) теплоте испарения чистой :жидкости. 

Связанной называется влага, удерживаемая материалом ка­
кими-либо дополнительными (помимо механического сцепле­
ния) силами: физической адсорбции, капиллярными, mгроско­
пическими (влага в виде кристаллогидратов) и др. Эгу влагу 
при сушке надо оторвать от материала, затратив дополнитель­
ную энерmю, так что ее затраты на испарение 1 кг связанной 
влаm превышаюг теплоту испарения. Более прочная связь та­
кой влаm с ТМ приводит к понижению давления ее паров над 
материалом: рМ < Рн, причем рМ зависит от влажности материа­
ла U, Ф. Скорость испарения связанной влаm меньше, нежели 
свободной. 

Существуют материалы, практически не содержащие свя­
занной влаm (пример - стеклянные шарики).  Но в общем 
случае ТМ может содержать свободную и связанную влагу. При 
сушке сначала удаляется свободная влага, затем связанная. 
Границу между свободной и связанной влагой называюг крити­
ческой влажностью материала ( l./kP) .  

Равновесие для системы СА-ТМ представляюг в декарто­
вых координатах, как это показано в разд. 10 .3 .2.  

На рис.  15 .20,а приведены равновесные зависимости в диа­
грамме q>'d- U. Рабочая область сушки располагается под лини-

• См" напrн чер, (9 ,  19 ) .  
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Рис. 15. 20. Равновесие при сушке: 
о - диаrрамма ч>" - U, 6 - диаrрамма Jl!I - U 

ей равновесия (символ С ); над равновесной кривой - область 
увлажнения твердого материала (т.е .  сушки газа) . Нижняя кри­
вая (например , экспериментально снятая) отвечает постоян­
ной температуре t1 - это изотерма равновесия. В области сво­
бодной влаги, т.е. при и � и кр, относительная влажность 
<р = 1 ,  что соответствует рМ = Рн· В области связанной влаги, 
т.е. при и <  CJl<P, величина <р < 1 , что отвечает р м  < Рн· Для 
другой температуры t2 > t1 изотерма равновесия располагается 
выше, поскольку давление паров влаги возрастает с температу­
рой . Это означает, что при одинаковой влажности материала и 
справедливо 'Р2 > 'Pl . С другой стороны, при одинаковых отно­
сительных влажностях воздуха <р более высокой температуре 
отвечает меньшая равновесная влажность материала и2 < и1 ; 
значит, при повышенных температурах возможна более глубокая 
сушка ТМ. Из сопоставления кривых равновесия при разных 
температурах видно, что величина икр при повышении темпе­
ратуры уменьшается. 

Поскольку последующие технологически:е расчеты ведутся с 
использованием диаграммы 1-х, представим равновесие в ко­
ординатах ri- и (рис . 1 5 .20 ,б).  В этой диаграмме при и �  икр 

соответственно ер = 1 величина х м = x max, причем для !2 > 11 
характерно x2max > x1 max . 
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15.3. ПРОСТАЯ СУШИЛКА 

Изучение процесса сушюs начнем с простой сушильной 
установюs - ее схема представлена на рис. 1 5 .2 1 .  Рассмотрение 
этого варианта сушильного процесса позволяет сформулиро­
вать основные понятия и подходы к расчету параметров работы 
аппаратов, составляющих установку. 

Пос.ледняя включает паровой или элекrрический калорифер 1 Д11Я подоrрева 
СА и сушильную камеру 2, где происходит процесс обезвоживания (сушки) ТМ. 
В качестве дутьевого устройС111а, обеспечивающего движение СА через калори­
фер и сушильную камеру, используется вентилятор .1. Исходный влажный мате­
риал подается в сушильную камеру, высушенный - выводится из нее. Сушиль­
ный агент пос.ледовательно проходит калорифер и сушильную камеру, в ней он 
забирает влаrу у ТМ - с потоком СА она выбрасывается в атмосферу. Материал 
перемещается в сушильной камере противотоком к СА (так показано на рис. 
15 .2 1 )  либо прямотоком; возможны и друmе схемы взаимного направления 
потоков фаз. 

С точки зрения процессов сушки место расположения веJПИЛЯТОра (в голове 
или на хвосте процесса либо между калорифером и сушильной камерой) безраз­
лично. Дело в том, что mдрав.ническое сопротивление системы невелико в срав­
нении с давлением процесса сушки В, и можно считать, что в любом с.лучае 
сушка ведется под давлением В (чаще всего - при атмосферном) . Но место 
размещения вентилятора важно в ином аспекте: при установке веJПИЛЯТОра в 
голове процесса в сушильной камере возникает небольшое избьпочное давление, 
соответствующее ее mдравлическому сопротивлению, при установке на хвосте -
небольшое разрежение. В пер1юм с.лучае через неплотности аппаратуры неболь­
шое- количество СА выходит из сушильной камеры в окружающую среду, во 
втором - происходит подсос воздуха в сушилку извне. Ее.ли высушиваемый 
материал пылит или пары удаляемой влаm токсичны, то при установке вентиля­
тора в голове схемы около сушилки возникает неблагоприятная санитарная 
обстановка (запыленность, вредные выбросы). При установке вентилятора на 
хвосте схемы этого не происходит. Поэтому при прочих равных ус.ловиях векrи­
лятор предпочтительно усrdнаRЛИвать на хвосте процесса, как это показано на 
рис. 15 .2 1 .  Однако если высушиваемый материал не допускает соприкосновения 
с кис.лородом воздуха и сушка ведется каким-нибудь "инертным" газом, то во 
избежание подсоса необходимо поддерживать в сушилке некоторое избьпочное 
давление. Тогда вентилятор устанавливают в голове процесса. Разумеется, его 

о Jl G И' 
0' 

3 
2 

Рис. 15. 21. Принципиаш.ная схема простой сушильной установки:  
1 - калорифер, 2 - сушильная камtра, З - вtнrилятор; 
/ -сушильный areиr, 11 - высушиваемый материал 
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размещение межцу калорифером и сушильной камерой нецелесообразно из-за 
жестких условий работы (высо кие температуры). Наконец, при больших гидрав­
лических сопротивлениях установки, когда напора одноrо веlПИЛЯТОра не хвата­
ет, устанавливают два - в rолове и на хвосте процесса. 

На схеме обозначены состояния рабочих тел. Поток СА бе­
рется в расчете на абсолютно сухую часть, поэтому во всех 
точках схемы идет одинаковый поток L. Параметры сушильно­
го агента до калорифера (точка О) отмечены индексом "О" :  t0 , 
q>o, .хо, 1о. На выходе из калорифера - точка 1 ,  параметры t1 , 
С/>1 , х1 , 11 . После сушильной камеры (точка 2) :  t2 , q>2, хъ 12 . По­
ток высушиваемого ТМ берется в расчете на его сухую часть, 
поэтому в ходе сушки его поток G = const. Параметры ТМ на 
входе в сушильную камеру отмечены верхним штрихом: U', 8 1, 
с ' ;  параметры высушенного ТМ на выходе из нее - двумя 

штрихами: U11, 8 " ,  с" . В общем приведенные обозначения (с 
некоторыми изменениями, дополнениями) сохранены и при 
рассмотрении более сложных схем сушильного процесса . 

В задачу технологического расчета статики процесса входит 
определение по заданным исходным условиям материальных и 
тепловых потоков - полных (в единицу времени) и удельных 
(они дают сравнительную характеристику процесса) . 

15.3. 1 .  Основные потоки в простой сушке 

Материальные потоки 

К числу основных определяемых материальных потоков от­
носят количество удаляемой в единицу времени влаги W и рас­
ход сушильного агента L. Поток твердого материала G, как 
правило, задан условиями задачи. Для определения W и L рас­
смотрим расчетную схему сушильной камеры (рис. 1 5 .22) , на 
которой зафиксированы зоны ТМ и СА, разделенные поверх­
ностью межфазного контакта, а также обозначены потоки L и G 
(для рассматриваемых целей их направление безразлично) . Через 
поверхность контакта от ТМ к СА идет поток влаги W. Входные и 
выходные концентрации влаги в ТМ и СА отмечены индексами, 
соответствующими принципиальной схеме на рис. 15 .2 1 .  

Для определения потока удаляемой влаги рассмотрим про­
странственный контур ТМ, проходящий через поверхность 
раздела фаз F и охватывающий зону высушиваемого материала. 
В случае непрерывного процесса в отсутствие Источников и 
Стоков материальный баланс по влаге в ТМ имеет вид: 

GU' - W - GU" = О и W = G( U'- U") . ( 1 5 .5) 
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Рис. 15. 22. К определению основных матери­
альных потоков 

Ес:.ли в условиях задачи заданы абсолют­
ные потоки ( G'м или G"u) и абсолюmые 
концекrрации (ю' и ю"), то рекомендуется• 

первоначально пересчитать по (к) абсолюmые 
величины Ф(iJ в оmосите.льные lfl) и выра­
зить заданную производительность G",/iJ 
через G по выражению, предшествующему 
(к), а затем определять W по ( 15.5). 

G U  

тм 

Для определения потока СА, обеспечивающего удаление W 
кг/с влаги, рассмотрим контур СА на рис. 15 .22 . Материальный 
баланс по влаге для СА запишется: 

w Lx1 + W - Lx1 = О  и W =  L(x2 - х1);  L = --- . ( 1 5 .6) 
Х2 - Х1 

В целях сравнения и сопоставительной оценки различных 
сушилок представляет интерес удельный - на 1 кг удаляемой 
влаги (уд. Вл) - расход сушильного аrевта l (кг АСВ)/(кг 
уд.Вл) : 

L 1 1 
l = - =  = ---

w Х2 - Xt Х2 - Хо 
( 1 5.7) 

поскольку в простой сушилке х1 = Хо· При этом разности (х2 -
- xi) = (х2 - .хо) представляют собой uаrоемв:ости СА в (кг 
уд.Вл)/(кг АСВ). 

Тепловые потоки 

К основным тепловым потокам относят расходы теплоты в 
калорифере и сушильной камере. Определяются эти потоки с 
помощью тепловых балансов. 

Расчетная схема калорифера применительно к паровому 
обогреву представлена на рис. 1 5 .23,а. Поток теПJJоты в нем Qк 
(в Дж/с или в Вт) найдем из теплового баланса для зоны су­
шильного агента (контур СА, ограниченный поверхностью теп­
лообмена Fт) :  

Llo + Qк - L/1 = О  и Qк = L(/1 - /о) . ( 1 5 .8) 

Удельный расход теПJJоты, приходящийся на 1 кг уда­
ляемой влаги, обозначим (как и другие величины, отнесен­
ные к 1 кг уд . Вл) строчной буквой Qк = Q./W (Дж/кг уд . Вл) .  

• Возможно, конечно, и непосредственно рассчитать W п о  G'м или G"м и 
концекrрациям ю' и ю", но рш:чеmые формулы в этом случае выглядят более 
rромоздко - см. ,  например, ( 1 , 6, 14) .  
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Рис. 15. 23. К определению тепловых потоков (расчетные схемы) : 
а - для калорифера, б - для сушильной камеры 

По определению 

L(l 1 ) 
qк = 1 - О ИЛИ q = 1(1 - J. ) w к 1 о ' ( 1 5 .9) 

причем 11 - lo = Лlк представляет собой затрату теплоты в ка­
лорифере в расчете на l кг абсолютно сухого воздуха. 

Расход греющего пара Д определяется из теплового баланса 
для зоны греющего пара (контур ГП). Если энтальпия пода­
ваемого греющего пара (чаще всего это водяной пар под дав­
лением) равна h, а отводимого конденсата - произведению его 
теплоемкости Ск на темnературу Т, то 

( 1 5 . 1 0) 

где rrp - теwюта конденсации rреющеrо пара. 

Расчетная схема сущильной камеры представлена на рис . 
1 5 .23 ,б  без вьщеления зон ТМ и СА. При этом здесь в целях 
большей общности обозначен ряд тепловых потоков, не пока­
занных на принципиальной схеме (рис . 1 5 .2 1 ) .  Эrо потери теп­
лоты в окружающую среду Q0 и с транспортными приспособле­
ниями Qтр. а также подвод теплоты непосредственно в сушиль­
ную камеру Qc (заметим , что в реальных условиях нередко теп­
ловые потери QTP• а еще чаще подвод теплоты Qc - отсутству­
ют) .  Тепловой баланс для контура ' К  запишется в случае не­
прерывного процесса: 

Ll1 + Gc' 8' + Q(, - Ll2 - Gc" 8" - Qo - Qтр = О . (а) 

Обозначим для сокращения записи затраты теплоты на на­
грев материала Gё 118 11 - Gё18 1  = Qм , а сумму потерь Qo + Qтр + 
+ Qм = L Q. Тогда из (а) для еди11ицы времени 
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а на 1 кг удаляемой влаги (с обозначением Q; = Q/Jt'): 
LU2 - l1 ) = Qc _ :E Q и l(l - I ) = q - :Eq (в) 

w w w 2 1 с ' 

причем "f,q = Qo + Qтр + Qм· 
Разность в правой части (в) именуется параметром сушки 

Лq· = Qc - "f,q. Тогда изменение относительных энтальпий, т.е . 
процесс в сушильной камере, окончательно выразится соотно­
шениями - на 1 кг уд .Вл и на 1 кг АСВ:  

/(/2 - /1 )  = Лq. и 12 - /1 = Лq./l. ( 1 5 . 1 1 )  
И з  ( 1 5 . 1 1 ) следует, что характер изменения относительной 

энтальпии в сушильной камере определяется знаком параметра 
сушки дq • .  

Технологический расчет начинают с определения потоков -
удаляемой влаги в сушильной установке по формуле ( 1 5 .5) и 
сушильного агента по формуле ( 1 5 .6) . В общем плане в задачу 
расчета входит идентификация (определение местоположения 
и установление значений всех параметров) трех точек: О; 1 и 2.  
Каждая из них определяется двумя параметрами, следовательно 
всего необходимо знать (по условиям или найти в ходе расчета) 
шесть параметров. Некоторые из точек моrуг быть заданы 
(любой парой параметров из t, ер, х, [), для других известен 
лишь один из параметров или не задан ни один из них - эти 
точки нужно найти в ходе расчета. Обычно в условиях задачи 
задаются четыре параметра; поэтому для определения неиз­
вестных параметров необходимы два уравнения связи. В ка­
честве первого из них выступает соотношение х = const при 
нагреве СА в калорифере, в качестве второго - выражение 
( 1 5 . 1 1) для процесса в сушильной камере. 

15 .3.2. П110стая идеальная сушилка 

Рассмотрение простой сушильной установки начнем с идеа­
лизированного варианта, позволяющего выявить основные 
принципы - построения процесса в диаграмме 1-х и техноло­
гического расчета с использованием этой диаграммы. 

Идеальной (иногда используют термин теоретическая) назы­
вается сушилка, в которой каждая составляющая параметра 
сушки равна нулю. Такое упрощенное представление не проти­
воречит физическому смыслу: 

- большинство суш илок работает без подвода теплоты в 
сушильную камеру, что соответствует Qc = О;  
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сушильной камеры, 
среду: qo = О . 

<р = 1 

х 

Рис. 15. 24. Диафамма 1-х дЛЯ простой 
Идеальной сушильной усrановки 

- во многих сушилках 
нет потерь теплоты с тран­
спортными приспособле­
ниями (нет этих приспособ­
лений либо они целиком 
размещены внугри сушиль­
ной камеры), т.е. qтр = О; 

- вполне можно предста­
вить себе ситуацию (хотя на 
практике она, как правило, 
не реализуется) ,  когда отно­
сительные энтальпии входя­
щего и выходящего материала 
одинаковы, так что qм = О; 

- предполаrается совер­
шенная тепловая изоляция 

исключающая теплопотери в окружающую 

В таких условиях "'L.q = qo + qтр + qм = О и Лq. = qc - L.q = О . 
Это означает, что теплота, отдаваемая сушильным агентом в 
сушильной камере, затрачивается только на испарение влаги из 
материала. Поскольку лq. = О , то, согласно ( 1 5 . 1 1 ) ,  для иде­
альной сушилЮ1 

( 1 5 . l la) 

т.е. процесс сушЮ1 в сушильной камере идет по линии посто­
янной относительной энтальпии 1 = const - это второе уравне­
ние связи в случае идеальной сушки. Объяснение возможности 
сушки с /1 = /2 состоит в следующем: поток СА отдает свою 
теплоту (это должно сопровождаться снижением /), но она 
здесь идет исключительно на испарение влаги, а влаrа эта в виде 
паров присоединяется к потоку СА, возвращая тем самым за­
траченную теплоту; в ре.зультате процесс идеальной сушки про­
текает с неизменной относительной энтальпией 1. 

Таким образом, для идеальной сушилки характерны уравне­
ния связи: в калорифере х = Х{) = х1 = const, в сушильной ка­
мере / = 11 = 12 = const . 

Диаграмма 1-х для простой идеальной сушильной установЮI 
представлена на рис. 1 5 .24, причем индексация точек и параметров 
процесса соответствует приведенной ранее на рис. 15 .2 1 .  

Пусть в условиях задачи заданы четыре параметра: q>o, to, t1 и 
q>2 • ТаЮ1м образом, исходное состояние влажного воздуха из­
вестно, это точка О (t0, q>o) .  В калорифере воздух нагревается по 
вертикальной линии х = Х{) = х1 до заданной температуры t1 ,  
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так что точка l определяется пересечением вертикали х1 = Хо и 
линии t1. Далее в сушильной камере процесс идеальной сушюt 
идет по линии 1 = 11 = 12 - до заданного значения <1>2; реже 
вместо q>2 задают выходную температуру t2. (Дело в том, что 
задание q>2 < 1 гарантирует построение процесса в рабочей об­
ласти - выше кривой q> = 1 ;  при задании t2 конечная точка 2 
может попасть в нерабочую область q> > 1 .) Пересечением ли­
ний 11 = 12 = 1 и q>2 (либо t2) определяется точка 2. 

Пусть теперь заданы другие четыре параметра влажного воз­
духа: наряду с исходной точкой О (to, q>o) указаны параметры t2 
и <f>2, т.е. определена точка 2. Тогда точка 1 устанавливается 
пересечением вертикали .хо = х1 (проводится из точюt О) и ли­
нии 11 = 12 (проводится из точюt 2). 

Для заданных ИJШ найценных точек О, 1 и 2 по диаграмме от­
считываюrся все необходимые параметры ti, с:р1, х1, ft, где i = О, 1 ,  2. 
При известных параметрах точек определяюrся значения l по 
( 15 .7) и fk по (15 .9) и далее L и Qк - для варианта L,q = О. 

В ходе технологической проработюt процесса (задачи эксплуа­
тащm или проектирования) может возникнуть необходимость 
понижения температуры сушки (например, из-за неустойчивости 
материала при контакте с высокотемпературным СА). В рамках 
простой сушилки это может бьrгь достигнуrо увеличением потока 
СА: то же количество теплоты будет внесено в процесс при нагре­
ве КЮIЩОГО кг воздуха до меньшей температуры (11). Разумеется, 
при этом на выходе из сушилки будет получен (см.  иприх­
пунктирную ЛШIИЮ сушки на рис. 1 5.24) отработанный СА с 
меньшим влаrосодержанием х2, поскольку возрастанию l = l/(x2 -
- .хо) при фиксированном .хо сопутствует понижение х2. 

Специально подчеркнем, что в идеальной сушилке, когда 
нет никаюtх теплопотерь и Qc = О, удельный расход теплоты в 
калорифере превышает (причем заметно) теплоту испарения 
влаги: Qк > r. Дело в том,  что в сушильной камере теплота в са­
мом деле идет лишь на испарение влаги, но для сушильной 
установки в целом надо еще учитывать затраты теплоты на на­
грев СА. Ведь в точке О его температура, как правило, заметно 
ниже, чем в точке 2, а на каждый кг удаляемой влаги обычно 
затрачивается 10-20 и более кг воздуха. По этой причине даже 
в экономичных конвективных сушилках величина Qк обычно 
примерно в 1 , 5  раза превышает теплоту испарения. 

15.3.3. Простая реальная сушилка 

В основе технологического расчета и построения в диаграм­
ме 1-х процесса в простой реальной сушилке лежит выражение 
( 1 5 . 1 1 ) .  Здесь возможны различные случаи : 

лq. > О, т.е .  Qc > l,q - подвод теплоты в сушильной камере с 
избытком компенсирует суммарные теплопотери.  Тогда про-
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цесс сушки идет с повышением относительной энтальпии: 
12 > 11; 

лq. < О, т.е .  qc < 'f,q - подвод теплоты в сушильной камере 
недостаточен (может быть, он вообще отсугствует) для компен­
сации суммы теплопотерь. Тогда процесс сушки идет с пони­
жением относительной энтальпии: 12 < 11; 

Лq. = О, т.е. qc и отдельные теплопотери q1, входящие в 'f.q, су­
ществуюr, но в точности компенсируюr друг друга (qc = L.q). Тогда 
реальный процесс идет по линии идеального 1 = const и 12 = 11. 

В последнем случае построение в диаграмме 1-х и расчет 
реального процесса ничем не отличаются от рассмотренных 
выше для идеального процесса. Поэтому далее рассматривают­
ся лишь случаи Лq. > О и Лq. < О. 

Как и для идеальной сушилки, в исходных условиях задают­
ся четыре параметра - чаще всего в одном из двух вариантов: 

- известны to и <ро, t1, <fJ2 (или t2); здесь наряду с точкой О 
(исходный воздух) легко определяется точка 1, т.е. параметры 
СА на входе в сушильную камеру; точка выхода СА (точка 2) не 
известна, задан лишь один ее параметр - <р2 (или t2); 

- известны to и <ро, t2 и <fJ2; здесь наряду с точкой О задана 
точка 2, т.е. параметры воздуха, покидающего сушилку; не из­
вестна точка 1. 

Ниже последовательно рассмотрены оба этих варианта, в 
каждом из них - случаи Лq. > О и Лq. < О. Уравнение процесса 
в калорифере - прежнее (х = const) ; процесс в сушильной ка­
мере определяется выражением ( 1 5 . 1 1 ) .  При этом значение Лq. 
считается найденным; предварительно принято qc и рассчитана 
каждая из составляющих 'f,q. 

Простая сушилка при неизвестной точке 2 

С целью получения и использования уvавнения связи 1 = 
= 1(х) для процесса в сушильной камере преобразуем выражение 
( 15 .1 1 ) ,  заменив /по (15 .7): 

(г) 
При этом 11 и х1 - известны: х1 = Х{), 11 определяется при 

нахоЖдении точки 1 пугем пересечения вертикали х1 = Х{) с тем­
пературной линией t1• Неизвестными являюrся 12 и х2, но в зада­
нии оговорено, что точка 2 (12, х2) расположена на линии <f'2· Не­
которому промежуточному значению х > х1 отвечает промежуточ­
ное значение 1 :1= 11• При этом уравнение связи для сушильной 
камеры 1 = 1(х), в соответствии с (r), принимает вид: 

1 - 11 = Лq. (х - х1) . ( 1 5 . 1 2) 
Очевидно, что прямая, описываемая уравнением (15 .12), про­
ходит через точку 1, так как при х = х1 получается 1 = 11• А при 
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Рис. 15.25. Диаrрамма /-х для про­
стой реальной сушильной установ­
ки при неизвестном состоянии 
во:щуха на выходе из нее 

х = х2 должно получаться 
1 = 12, причем точка 2 (12, 
х2) лежит на линии <f>2· Для 
нахождения точки 2 следует 
задаться произвольным зна­
чением х (лучше х > х1) и 
рассчитать по ( 1 5 . 12) отве­
чающее ему значение 1; 
далее проводится прямая 
через точки (11, х1) и (J, х) и 
отыскивается точка 2 на 
пересечении этой прямой и 
линии <1>2· 

Расположение прямой 
1(х) выше или ниже линии 

1 

=1 

х 

11 = const определяется знаком Лq• (рис. 15.25). При Лq• > О в 
соответствии с ( 15. 12) для х > х1 получается 1, 12 > 11. При 
дq.  < О для х > х1 получается 1, 12 < 11. 

В обоих рассматриваемых случаях потери теплоты "f,q долж­
ны быть чем-то скомпенсированы. При этом здесь компенсация 
невозможна за счет большего нагрева воздуха в калорифере: 
точки О и 1 фиксированы, так что в обоих случаях, как и в 
идеальной сушилке, каждый килограмм воздуха (в расчете на 
абсолюrно сухой) получает в калорифере одно и то же количе­
ство теплоты Л1к = 11 - 1о. 

Компенсация теплопотерь в случае дq. > О происходит за 
счет подвода теплоты qc в сушильную камеру. При достаточно 
больших значениях qc эта теплота с избытком компенсирует "f,q, 
так что можно даже обойтись меньшим количеством СА, неже­
ли в идеальном процессе. В самом деле, точка 2 реального 
процесса получается правее точки 2ид (см. рис. 15 .25) ,  т.е. х2 > 
> х2ид, и по ( 15.7) удельный расход воздуха / (кг АСВ/кг уд.Вл) 
будет меньше, чем для идеального процесса lн. 

В случае лq. < О теплопотери "f,q не мш:уг бьпь скомпенсиро­
ваны за счет qc, поскольку qc < "f.q (возможно, qc = О).  Как можно 
видеть из рис. 15.25, в этом случае точка 2 для реального процесса 
лежит левее, чем для идеального (точка 2IOI), т.е. х2 < х2Ю1. Эrо 
означает, что для реального процесса / должно бьпь больше, чем 
для идеального lи; иначе говоря, компенсация потерь "f.q осу­
ществляется пугем увеличения расхода СА (воздуха). 

Из (15 .11) следует, что приращение относительных энтальпий в сушильной 
камере Л/ = /2 - 11 = Лq. /1. Казалось бы: можно построить идеальный процесс, 
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определить точку 2ид, а затем при заранее найденном параметре Лq. - в зави­
симости от ero знака добавИ1-ь к значению /2ид = /1 (или отнять) величину 
лq. /1 - будет найдено искомое значение /2 для реальноrо процесса. Нахожде­
ние далее точки 2 затруднений не вызывает. Однако такое построение возможно 
лишь при известном / ( Лq. - найдено), тогда как в рассматриваемом случае 
просто (по х2"д) определяется лишь lи, а / - не известно до тех пор, пока не 
найдено влаrосодержание реальноrо процесса х2. Поэтому без использования 
уравнения ( 15. 1 2) здесь не обо йтись. 

Простая сушилк.а при неизвестной точк.е 1 
Для получения уравнения связи 1 = 1(х) в этом случае воз­

можен сходный подход, только в выражении типа (r) в ка­
честве фиксированных следует принять параметры /2 и х2, от­
вечающие заданной точке 2, а значения /1 и х1 заменить пере­
менными: 

12 - /= Лq.(х2 - х) . ( 1 5 . 1 3) 

Эта линия, очевидно, проходит через точку 2, так как при 
х = х2 получается 1 = 12. Точка 1 определяется пересечением 
прямой по уравнению ( 1 5 . 1 3) с вертикалью х = Х() = х1. Кон­
кретное расположение линии процесса в сушильной камере 
/ = /(х) - выше или ниже линии 12 = const - определяется 
знаком Лq• (рис . 1 5 .26) . 

Линию / = /(х) здесь можно построить, также задавшись произвольным зна­
чением х (лучше х < х2), рассчитав по (15.13) сопряженное с этим х значение/ и 
зафиксировав в диаrрамме промежуточную точку (/, х). Линия, проведенная 
через эту точку из точки 2, и будет JШнией реальноrо процесса; ее следует довес­
ти до вертикали Х() = х1 и наЙ11i точку 1 . 

Существенное отличие от предыдущего варианта состоит в 
том,  что при заданной точке 2 (а точка О тоже известна) мы 
располагаем значениями Х() = х1 и х2, одинаковыми для идеаль­
ного и реального процессов. Поэтому здесь по ( 1 5 .7) можно 
однозначно найти l = lи, а следовательно и отношение 
Лq. /1 = 12 - 11. Дальнейшее построение линии реального про­
цесса здесь проще, чем для предыдущего варианта, поскольку 
нет необходимости в использовании уравнения ( 1 5 . 1 3) и 
отыскании промежуточной точюt (/, х) . Надо просто провести 
очевидное построение на вертикали Х() = х1 (рис . 15 .26) : 

- величину Лq./l следует добавить к / 1ид = 12 (либо от точ­
ки )ид отложить вверх отрезок, отвечающий лq ./!) при 
Лq. <О, когда 11 > 12 - будет получена точка 1 реального про­
цесса; 

- величину Лq./l следует вычесть из J1ид = 12 (либо отло­
жить от точюt Jид вниз соответствующий отрезок) при лq. > О, 
когда 11 < 12 - также будет получена точка 1 реальной сушюt. 

Затраты теплоты в калорифере, как и в идеальной сушилке , 
на 1 к.г АСВ Лfк = 11 - 1о, а на 1 к.г уд. Вл qк = /(/1 - lo). Отли-
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Рис. 15. 26. Диаграмма /-х для про­
стой реальной сушильной установки 
при неизвестном состоянии воздуха 
на входе в нее 

чие от идеальной сушилки в 
том, что в качестве 11 берется 
относительная энтальпия 
реальной точки 1. 

В обоих случаях Лq. > О и 
Лq. < О потери теплоты L,q 
должны быть скомпенсирова­
ны. При этом компенсация 
здесь невозможна за счет 
изменения потока СА: точки 
О и 2 фиксированы, значения 
l и L (при данном W') опре­
деляются однозначно, в ре­
альном и идеальном процес­
сах они одинаковы. 

Компенсация теплопотерь 

lj> =1 

х 

в случае Лq• > О обеспечивается за счет подвода теплоты в су­
шшzьную камеру Чс· При достаточно высоких значениях Чс поте­
ри L.q компенсируются с избытком, так что каждый килоrрамм 
СА можно наrревать в калорифере до меньшей (чем в идеаль­
ном процессе) температуры: из расположения точек lид и 1 на 
рис . 1 5 .26 ясно, что /1 < t1ид. 

Потери в случае лq. < О не могут быть скомпенсированы за 
счет чс: этой теплоты недостаточно (может быть вообще 
Чс = О), поскольку Чс < L.q. В этом случае компенсировать теп­
лопотери приходится за счет нагрева СА в калорифере до более 
высокой (нежели в идеальном процессе) температуры: из рас­
положения точек lид и 1 на рисунке ясно, что здесь t1 > t1ид. 

15.3.4. О распределении в простой сушилке подводимой теплоты 
между калорифером и сушильной камерой 

В сушильную установку теплота (например, через поверх­
ность теплообмена) под1юдится как в калорифер (Qк, Чк), так и 
в сушильную камеру (Qc, Чс) · В зависимости от величины Чс, 
как показано в конце предыдущего раздела для заданных точек 
О и 2, получаются положите.IIьные или отрицательные значения 
параметра сушки Лq •. А это влияет на необходимую теплоту Чк 
подоrрева СА в калорифере и определяет линию реального 
процесса сушки в сушильной камере . В целом теплота, подво­
димая в единицу времени, равна Qr. = Qк + Qc, а в расчете на 1 
кг удаляемой влаги - Чr. = Чк + Чс· Распределение полного по-
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тока теплоты {h и удельного qz:. между калорифером и сушиль­
ной камерой является важной технологической проблемой -
как для самой простой сушилки, так и в плане связи ее с дру­
гими схемами сушки. 

Будем вести анализ для удельных потоков теплоты - на 1 кг 
АСВ или на 1 кг уд . Вл. Перепишем уравнение ( 1 5 . 1 1 ) ,  раскрыв 
смысл параметра Лq.; в расчете на 1 кг АСВ (в таком пред­
ставлении можно оперировать диаграммой 1-х): 

откуда 

12 - 11 = Лq. = !!s_ - "i. q 
l l l ' 

(д) 

Сумма,рное количество теплоты qцlz найдем, выразив по 
( 1 5 .9) qкf l = 11 - 10: 

qL. = !!.ь_ + !!s_ = (11 - 1 о) + (12 - 1 1  + L. q) = 12 - 1 0 + L. q ( е) l l l l l . 
Поскольку в случае идеальной сушки 12 = 11, то для идеаль­

ного процесса разность 12 - 10 = 11 - 10 может трактоваться как 
удельный расход теплоты в калорифере; 12 - 1о = qкил/z. Тогда 
выражение (е) принимает вид : 

qL. = !!.ь_ + qc = q� + L. q 
l l l 1 l 

или в расчете на 1 кг удаляемой влаги: 

lft = qк + qc = qкид + L.q. 

( 1 5 . 14) 

( 1 5 . 14а) 

Таким образом, полный расход теплоты, необходимой для 
проведения реального процесса сушки, складывается из тепло­
ты, затраченной на идеальный процесс и необходимой для 
восполнения всех теплопотерь - qo, qтр, qм. На диаграмме 1-х 
(рис . 1 5 .27) полное количество теплоты на 1 кг АСВ qz:. /l изоб­
ражается в соответствии с ( 1 5. 1 4) отрезком 0-1', полу­
чающимся как сумма отрезков 0-lид (отвечает величине qкид/[) 
и 1ил-1• (выражает теплопотери L.q/[). При этом величина от­
резка 0-1' не зависит от того, как суммарное количество теп­
лоты (qz:. или qz:. /[)распределено между калорифером и сушильной 
камерой. 

Если qc = О ( частый случай в технологии сушки),  то , со­
гласно ( 1 5. 14) и ( 1 5 . 1 4а) , qz:. = qк - все тепло на сушильный 
процесс должно быть подано в калорифере . Тогда отрезок 0-1' 
изображает процесс нагрева СА в калорифере, а 1 '-2 - про-

1256 



Рис. 15. 27. К распределению теплоты в 
простой сушильной установке ме�у 1 
калорифером и сушильной камерой /1 " ...... 1' 

=1 

х 

цесс сушюt в сушильной каме­
ре (линия qc = О). Если же 
часть теплоты подводится в 
сушильной камере, т.е. qc :t:- О, 
то при сохранении суммарного 
расхода теплоты (f/r,, tJrf l, от­
резок 0-1 ' ) потребуется 
меньше теплоты подавать в 
калорифере: qк = flr. - qc. При 
небольших qc, не компенси­
рующих полностью теплопоте­
ри '[.q, на диаграмме 1-х под­
вод теплоты в калорифере qJl 
изобразится отрезком 0-1", 
заканчивающимся выше точюt 
идеального процесса 1 ид; рас­
ходу теплоты в сушильной 
камере qc/l будет отве•1ать отрезок 1"-1'. Процесс сушки в 
этом случае изобразится линией 1"-2. Пусть теперь подвод 
теплоты в сушильную камеру в точности компенсирует тепло­
потери :  qc = '[.q. Тогда нагрев СА в калорифере изобразится 
отрезком 0-lид, а сушка в сушильной камере - линией иде­
ального процесса lид-2; величине qc/l будет отвечать отрезок 
1ид_1 •. В сушильную камеру может быть подведена теплота, 
превосходящая теплопотери: qc > '[.q. Тогда, в полном соот­
ветствии со сказанным в предыдущем раз.qеле, потребуется 
меньше теплоты в калорифере. Величина qкfl изобразится от­
резком 0-1"', qc/l - отрезком 1'"-1', а процесс в сушильной 
камере - линией 1'"-2; отрезок 0-1' по-прежнему будет 
изображать полное количество теплоты fft/l. Наконец, в су­
шильную камеру можно подводить всю теплоту, необходимую 
для сушильного процесса: f/r. = qc. Тогда, согласно ( 1 5. 14) и 
( 1 5 . 14а), qк = О, весь отрезок 0-1' отвечает величине qc/l, а 
процесс в сушильной камере изображается линией 0-2 (на 
рисунке - линия qк = О). 

Из приведенного анализа видно, что увеличение qc приводит 
(при фиксированной для конкретного процесса величине flr.) к 
уменьшению qк. Иначе говоря, повышение qc позволяет нагре­
вать СА (воздух) в калорифере до меньшей температуры. Сни­
жение температуры СА на входе в сушильную камеру - суще­
ственный технологический фактор, поскольку ряд материалов 
(их называют термолабильными) не выдерживает высоюtх тем-
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ператур. К числу таких ТМ относятся многие полимерные ма­
териалы, пищевые продукты, тем более лекарственные и дру­
гие биологически активные препараты - они не допускают 
контакта с горячим СА. Пусть для данного конкретного высу­
шиваемого материала известна предельно допустимая температу­
ра !пр (линия !пр обозначена на рис. 1 5 .27; на вертикали Хо =х 
ей отвечает точка А). Тогда воздух в калорифере допустимо 
нагревать только до этой температуры, и процесс нагрева в 
диаграмме 1-х изображается отрезком О-А. Остальное количе­
ство теплоты, соответствующее отрезку А-1', должно быть 
подведено в сушильную камеру. Процесс сушки в ней изобра­
зится отрезком А-2, так что ни в какой точке сушилки темпе­
ратура СА не превысит предельного значения !пр· Таким обра­
зом, распределение (перераспределение) общего количества 
теплоты Qr.. между калорифером и сушильной камерой позволя­
ет обеспечить необходимую технологическую обстановку в 
процессе сушки. 

В разд. 15.3.3 бьто показано, что в случае идеальной сушЮf 
подводимая в калорифере теплота qк не может быть меньше 
теплоты испарения влаги r. В сушилках с подводом теплоты в 
сушильную камеру (qc) вполне возможно qк < r, поскольку при 
увеличении qc величина qк понижается (в пределе до нуля) .  
Здесь необходимо говорить о безусловном неравенстве Qr.. > r, 
поскольку qхид > r, а Qr.. = qкид + '"f.q > qкид· 

15.4. МНОГОЗОНАЛЬНАЯ СУШИЛКА 

Выше показано, что в случае термолабильных материалов 
температура СА может быть понижена до необходимой вели­
чины !пр путем подвода части теплоты Qc (qc, qc /!) непосред­
ственно в сушильную камеру. Технически это не составляет 
затруднений для некоторых конструкций сушилок, например с 
псевдоожиженным слоем или пневмотранспортных. Однако 
для других сушилок (скажем, барабанных, отчасти - туннель­
ных или ленточных) подача теплоты в сушильную камеру со­
пряжена со значительными конструктивными трудностями или 
неудобствами . В этом случае распределенную подачу теплоты в 
сушильную камеру (предпочтительно - равномерно по дли­
не)  можно заменить сосредоточенной ее  подачей в отдельные 
точки камеры. По существу это означает разделение сушиль­
ной камеры на несколько зон; в эти зоны теплота не подается , 
но перед каждой зоной устанавливается калорифер, повышаю­
щий температуру СА (разумеется, не выше заданного предела 
!пр). В результате ни в какой из точек сушильной установки 
температура СА не превышает предельную. 
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Рис. 1 5.28. Принципиальная схема мноrозональной сушилки: 
1 - калориферы, 2 - сушильные камеры, 3 � венrилятор; 
/-сушильный аrеш, 1/ - высушиваемый маrериал 

3 

Принципиальная схема многозональной (иногда применяют 
термин "многозонная") установки (на примере трехзональной) 
с промежуrочным подогревом СА между зонами представлена на 
рис . 1 5 .28 .  Здесь принято противоточное движение сушильного 
агента (его поток L последовательно проходит все зоны - от 
первой до третьей) и высушиваемого материала (его поток G 
движется от третьей зоны к первой). Относительные (в кг 
АСВ/с и кг СМ/с) потоки L и G, естественно, постоянны и 
одинаковы для всех зон.  На рисунке обозначены расчетные 
точки и отвечающие им параметры СА, а также параметры ТМ 
на входе в многозональную сушильную установку и выходе из 
нее . 

Для определения основных материальных потоков W и L 
необходимо записать материальные балансы для единицы вре­
мени (рассматриваются непрерывные процессы) и простран­
ственного контура, охватывающего всю многозональную уста­
новку (разумеется, по отдельности для зон ТМ и СА, как это 
сделано в разд. 1 5 . 3 . 1 - см. рис . 1 5 .22) . Совершенно очевидно,  
что запись материальных балансов для многозональной сушил­
ки ничем не отличается от рассмотренной ранее для простой 
сушилки. Поэтому общее количество влаги W, удаляемой в 
единицу времени,  и расход сушильного агента L определяются 
для многозональной сушилки по тем же формулам ( 1 5 .5) и 
( 1 5 .6) ,  что и для простой. При одинаковых производительности 
G по высушиваемому ТМ и его влажностях U' и И" величина W 
получается такой же, что и в простой сушилке. Аналогично: при 
одинаковых входном и выходном влаrосодержаниях Хо и х2 расход 
СА (воздуха) будет таким же, что и для простой сушилки. 

Ниже рассмотрены построение процесса в диаграмме 1-х и 
технологический расчет для многозональной :идеальной су­
шильной установки и продемонстрирован подход к расчету 
реальной сушилки. 
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15.4.1. Многозональная идеальная сушилка 

Диаграмма 1-х для идеальной сушилки приведена на рис .  
1 5 .29; обозначения точек и параметров процесса соответ�;твуют 
указанным на принципиальной схеме . Вместо одной стадии 
нагрева и одной стадии сушки здесь нагрев СА в калорифере 
предшествует каждой зоне сушки, причем температура .нагрева 
ограничена предельной величиной tпр. обусловленной 
свойствами конкретного высушиваемого материала. Эrа темпе­
ратура, как видно из диаграммы, заметно ниже (t1) - темпера­
туры, до которой пришлось бы нагревать СА, чтобы обеспечить 
необходимый подвод теплоты при работе по схеме простой 
сушилки.  На диаграмме принято (выполнение этого условия не 
обязательно), что на выходе из каждой зоны относительные 
влажности СА одинаковы и равны 'Р2· 

Рассматриваемый сушильный процесс включает по три че­
редующиеся стадии нагрева и сушки. Стадии нагрева СА в ка­
лорифере изображаются в диаграмме 1-х вертикальными (х = 
= const) отрезками: 0-1' ; 2'-1" и 2"-1'". Стадии идеальной 
сушки идут по 1 = coпst, линии : 1'-2'; 1"-2" и 1"'-2. 

Количество теплоты в калорифере какой-либо зоны опреде­
ляется из теплового баланса (контур - данный калорифер) для 
сушильного агента (см . разд. 1 5 . 3 .2); получаемые расчетные 
выражения построены по типу (15 .8) .  Для единицы времени ,  в 
расчете на 1 кг АСВ и на 1 кг уд. Вл, соответственно: 

( 1 5 . 1 5) 

Тогда для отдельных зон рассматриваемой трехзональной 
сушильной установки, например в расчете на 1 кг удаляемой 
влаги, имеем (см. рис. 15.28 и 15.29) :  

qк(l) = 1(1' - 1о); qк(2) = /(1'1 - 1'); qк(З) = /(12 - 1"), ( 1 5 . 1 6) 

rде верхние индексы - номера зон, перед которыми устаноалены калориферы. 

Общий расход теплоты в калориферах сушильной установки: 

qк = qк(l) + qx(2) + qк(З) = 

= 1(1' - lo) + 1(1" - J') + /(12 - 1") = /(12 - 1о). ( 1 5 . 1 7) 

Поскольку при идеальной сушке 12 = 11 , можно констатиро­
вать, что выражение (15 .17) совпадает с ( 1 5 .9) ,  полученным 
ранее для простой идеальной сушилки. К этому же выводу 
можно прийти, рассматривая на рис . 1 5 .29 вертикальные отрез­
ки, характеризующие нагрев СА в калориферах в расчете на 1 
кг АСВ:  (0-1') +·(2'-1") + (2"-1"') = 0-(1). Напомним, что 
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Рис. 15.29. Диаграмма /-х дня 
идеальной многозональной су­
шилки 

отрезок 0-(1) отвечает, / 
как показано в разд. 
1 5 . 3 . 3 ,  нагреву СА в ка­
лорифере простой иде­
альной сушилки. 

Из изложенного сле­
дует, что переход от про­
стой сушилки к многозо­
нальной не отражается 
на расходе теплоты в 
расчете на 1 кг АСВ или 
1 кг уд. Вл (имеется в 
виду: при одних и тех же 
входных и выходных 
параметрах воздуха) . По­
скольку для простой и 
многозональной сушилок 
сравниваются процессы с 
одинаковыми значения­
ми х2 и .хо, то, согласно 

х' х" 

формуле ( 1 5 .7) ,  изменение варианта сушильного процесса не 
отражается и на удельном (в расчете на 1 кг уд. Вл) расходе воз­
духа /. 

Удельные затраты теwюты на 1 кг влаги, удаляемой в сушильной установке, 
для калорифера отдельной зоны определяются по формуле ( 1 5 . 1 5): 

1· - 1, 1 
Qк(•) = 1(1; - 11-1) = / - · (б) 

Х2 - Хо 
Представляет интерес выяснение физического смысла выражения, где в зна­

менателе стояла бы разность в.лагосодержаний СА в данной зоне: 

1; - 1,_, =? 
Х; -Х/-1 

(в) 

Здесь целесообразно сопоставить размерности числителя н знаменателя. Полная 
запись единиц измерения числителя: (Дж в i-м калорифере)/<кг АСВ); знамена­
теля: (кг уд.Вл в i-й зоне)/(кг АСВ). Тогда отношение (в) получает (после со­
кращения "кг АСВ") следующий смысл: затраты теплоты в i-м калорифере на 
1 кг влаги, удаляемой в этой i-й зоне,. но не во всей сушильной установке - в 
отличие от выражения (б) . 

1 5.4.2. Мноrозовальная реальная сушилка 

В основе расчета реальной сушилки лежит уравнение 
( 1 5 . 1 1 ) ,  учитывающее потери теплоты '2:,q и оперирующее пара­
метром сушки лq • .  Применительно к многозональным сушил-
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кам здесь есть одна особенность : они возникли как альтерна­
тива сушилкам с распределенным подводом теruюты в су­
шильную камеру. Поэтому в многозональных сушилках Qc = О ,  
так что всегда Лq. < О. 

Рассмотрению, как и для простой сушилки, подлежат два 
варианта: определены (при построении идеальной сушилки) 
либо точки (состояния СА) на входе в зоны: 1'; 1"; 1"', либо 
точки на выходе из них: 2'; 2"; 2. Далее будем рассматривать 
один из этих вариантов; примем в качестве примера последний 
из них. 

Общий путь построения реального процесса в диаграмме 1-
х такой же, как и в случае простой сушилки, только построе­
ния надо проводить длн каждой из зон .  Точный расчет здесь 
осложняется отсутствием достоверных сведений о составляю­
щих суммы теплопотерь r,<t>q по отдельным зонам. Если потери 
в окружающую среду для i-й зоны q0(i) еще можно как-то оце­
нить, то величины Qтр и Qм по зонам рассчитать трудно, по­
скольку неизвестны промежуточные температуры транспорт­
ньrх приспособлений и материала при переходе из зоны в зону. 
Поэтому обычно используют приближенный подход, дающий, 
тем не менее , хорошие результаты. Сущность подхода: 

- определяют составляющие L,q для сушильной установки в 
целом (входные и выходные параметры составляющих из­
вестны), рассчитывают общие теплопотери L,q, значит, и пара­
метр сушки лq. = -L,q; 

- распределяют Лq. (по существу - теплопотери) по зонам 
пропорционально удаляемой в них влаге; 

- строят реальный процесс по зонам, находят все необхо­
димые параметры СА и проводят технологический расчет. 

При реализации подхода необходимо найти параметры 

сушки для отдельньrх зон лq!1>, Лqр> и Лqр>, причем 

лq!1> + лq!2> + Лqр> = лq. < о и лq!;> < О. (r) 

Согласно принятому подходу, в расчете на 1 кг удаляемой 
влаги: 

лq!1> = Лq. i:;; ' лq!2> = Лq. � ' лq!3> = Лq. 7;; ' (д) 

где W1, W2, Wз - количества wiarn, удаляемой в единицу времени в отдельных 
зонах; естественно, W1 + W2 + Wз = W 

При известных в диаграмме 1-х точках на выходе из зон 
(рассматривается именно этот вариант) определение отноше­
ний W; /W не вызывает затруднений. В самом деле, имея в 
виду, что х 1  =хо, соответственно (15.6) W= L(x2 - xo), а для i-й 
зоны из материального баланса СА по влаге с очевидностью 
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1 

х' х" 

Рис. 1 5.30. Диаrрамма Z·-x для реальной мноrозональной сушилки 

получается: Wj = L(xi - х1-1) .  Следовательно, Wj /W = (х; -
- Х;-1)/(х2 - Х()). Отсюда конкретно для зон : 

х' х х" -х' 
лq!1> = лq. _ _:___о_; лq!2> = лq. ---х2 -хо х2 - хо 

Х2 -Х" 
Лqр> = Лq. ---Х2 - Хо (е) 

Чтобы воспользоваться найденными значениями Лqу> для 
построений в диаграмме. 1-х, надо представить затраты тепло­
ты в калориферах

(
п расчете на 1 кг �.бсолютно

(
. сухого воздуха, 

т.е . перейти от Лq.1> к величинам Лq�i) /1 = Лq.1> (х1 - Х;-1): 

лq!1> / / = Лq.(х' -х0); лq!2> / / = лq.(х" - х') ; 
Лqр> / / = лq.(х2 -х"). (ж) 

Отрезки, соответствующие величинам Лqу> /1 (как и в про­
стой сушилке, но

(
» пределах отдельных зон),  откладываются 

вверх (так как Лq.1> /1 < О) от точек идеального процесса (1') , 
( 1") и (1"') (рис . 15 .30) . В результате определяются точки 
реального процесса 1', 1" и 1"' . Жирные линии 1'-2', 1"-2" и 
1"'-2 изображают реал�.ный процесс сушки по зонам; эти ли­
нии расположены выше соответствующих линий

(
. \идеальной 

сушки (тонкие линии 11 = const) ,  поскольку при Лq.'' < О спра­
ведливо J1fi) > J/iJ. Иными словами,  в отсуrствие подвода теп­
лоты в зоны сушки (q/I) = О) компенсация теплопотерь по зо­
нам ''i/iJq осуществляется за счет подвода большего количества 
теплоты в калориферы: приходится нагревать в них СА 
несколько выше, чем в случае идеального процесса. 
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По рис . 15 .30 в результате построения получается, что СА в 
калориферах реально нагревается выше предельно допустимой 
температуры !пр· Это надо предусмотреть в начале расчета, 
приняв при построении идеального процесса ограничивающую 
температуру UпрР) на несколько градусов ниже !пр· Не исключе­
но, что в ходе технологического расчета придется пару раз по­
вторить построения, добиваясь, чтобы на входе в любую из зон 
температура СА не превышала максимально допустимую tпр· 

Заметим, 'ПО необходимости в этих итерационных операциях не возникает, 
ее.ли отrалкиваются от идеального процесса при заданных точках (а точнее -
уровня температур) на входе СА в зоны. Однако тогда смещаются в сравнении с 
идеальным процессом точки на выходе из зон, что сказывается на значении /, 
следовательно и на величине о трезков лq�> /1. В результате и здесь расчет может 
приобрести итерационный характер, но уже не по входным температурам, а по /. 
Итерации здесь можно избежать, если сообразовать построения с mпотети­
ческой простой сушилкой, характеризуемой тем же значением Лq •. . 

Расходы теплоты в калориферах по зонам qк(i) и в целом по 
установке qк = L.qк(t) рассчитываются на той же основе, что и в 
случае простой реальной сушилки: 

qк(l) = l(l' - lo) ; qк<2> = 1(1" - N); 

( 1 5 . 18) 

в отличие от выражений ( 1 5 . 1 7) в качестве относительных эн­
тальпий 1', 1" и 1111 здесь берутся величины, характерные для 
реального процесса сушки. 

Практически может возникнуть проектная задача об определе­
нии числа зон, необходимых для обеспечения процесса много­
зональной сушки. При этом могут быть заданы входная и вы­
ходная точки О и 2 и ограничивающие условия, например оди­
наковые температуры воздуха t 1  на входе в зоны и его относи­
тельные влажности <р2 на выходе из них. Упомянутые точки и 
ограничения показаны на рис . 15.3 1 .  В целях упрощения опре­
деление числа зон на рисунке иллюстрируется на примере иде­
альной сушилки: попере.менно строятся стадии нагрева СА в 

�� 0�=1 
калориферах и сушки в сушильных 
камерах. По рисунку получается, что в 
заданных условиях необходимо более 4 
зон ; с некоторым запасом принимаем 
к проектированию сушильную уста­
новку с 5 зонами . 

• < Рис. 15.31.  К определению числа необходимых зон ��������� 
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15.5. СУШИЛКА С ЧАСТИЧНЫМ ВОЗВРАТОМ 
ОТРАБОТАННОГО ВОЗДУХА 

Процессы сушки протекают с большей скоростью при более 
высокой движущей силе , иначе - при повышенных температу­
рах и пониженных влажностях сушильного агента. Как прави­
ло, технологи заинтересованы именно в увеличении интенсив­
ности процесса, что позволяет nри эксплуатации повысить 
производительность сушилки, а при ее проектировании на за­
данную производительность - уменьшить необходимую по­
верхность межфазного контакта, а значит, габариты и стои­
мость установЮI. Однако на практике встречаются технологи­
ческие ситуации, когда необходимо вести процесс сушки мед­
лен.но, в более мягких условиях. Так, на поверхности некоторых 
паст при быстрой их сушке образуется плотная корка, препят­
ствующая удалению влаги из внутренних зон, - сушка резко 
замедляется. В ходе быстрой сушЮ1 продукт нередко оказы­
вается высушенным неравномерно :  чрезмерно у поверхности 
контакта с сушильным ;�гентом и недостаточно во внутренних 
зонах. Отдельные гранулированные материалы при быстрой 
сушке растрескиваются, иногда просто рассыпаются. А, ска­
жем, при быстром обезвоживании древесины происходит раз­
рыв волокон, и из такой древесины не изготовить высококаче­
ственных изделий. Дерево для музыкальных инструментов, 
например, сушат очень медленно - годами и даже десятиле­
тиями. 

В целях замедления сушки возможно понизить температуру 
процесса - выше показано, что этого можно добиться увели­
чением потока СА в простой сушилке, подачей части теплоты в 
сушильную камеру либо переходом к многозональной сушилке . 
Но есть и другой путь - увеличение влажности исходного су­
шильного агента. Добавление к исходному СА некоторого коли­
чества водяного пара нсэкономично, поскольку связано с до­
полнительным расходом ценного теплоносителя - пара. Ис­
пользуется иной путь: к потоку свежего СА добавляется часть 
отработанного, покидающего сушилку с большей концентраци­
ей влаги, нежели у свежего СА. В результате на вход в сушиль­
ную камеру подается СА более влажный в сравнении со све­
жим. Такой вариант процесса называется сушкой с частичным 
возвратом (рекуперацией) отработанного воздуха. Поставленная 
цель, таЮ1м образом, достигнута: как показано в разд . 10 .7. 3 ,  
рециркуляция в самом деле сопровождается понижением дви­
жущей силы процесса. 

Принципиальная схема сушилЮ1 с частичной рециркуляцией 
представлена (в расчетном варианте) на рис . 1 5 . 32, где показа­
ны основные потоЮI и обозначены параметры СА и ТМ. 
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Рис. 1 5.32. Принципиальная схема сушилки с частичной рециркуляцией сушиль­
ного аrента: 

1 - веИП1JIЯТор, 2- задвижхи, J - калорифер, 4 - сушильная камера; 
1- сушЮJышй arem, 11- иысушиваемый материал 

Движение сушильного аrента обеспечивается вентилятором 1, распределение 
воздуха (выброс в атмосферу, 1юзврат на рециркуляцию, ввод свежего) реrулиру­
ется системой задвижек 2. Поскольку установка работает в непрерывном ре.жи­
ме, то поток свежего воздуха (конечно, в расчете на абсолютно сухой), подводи­
мого в установку извне (состояние О), должен быть равен потоку, выбрасы­
ваемому в атмосферу (состояние 2) . Возвращаемый на рециркуляцию воздух 
(то.же состояние 2) носит название обра111оrо. Пос.ле его присоединения к потоку 
свежего воздуха получается смес• (состояние С, параметры отмечены индексом 
"с"). Эта смесь наrревается в калорифере З (до состояния 1) и направляется в 
сушильную камеру 4; пос.ле контакrа с твердым материалом смесь покидает ее в 
состоянии 2. 

Количество обратного воздуха, приходящегося на 1 кг све­
жего (выбрасываемого) обозначается символом п и называется 
степенью рециркуляции (на практике чаще всего п < 1 кг/кг) . 
Таким образом, при потоке свежего воздуха L (или на 1 кг уда­
ляемой влаги - [) поток обратного воздуха составляет Ln кг 
АСВ/с (или ln кг АСВ/кг уд. Вл) .  ОчевИдно, в калорифере и 
сушильной камере движется циркулирующий СА, т.е.  смесь 
свежего и обратного воздуха - поток (кг АСВ/с): 

Lц = L + Ln = L(l + п), (а) 

а на 1 кг удаляемой влаги: 

lц == l + l·n = /( 1 + п) . (б) 

Анализ процесса удобно вести на базе 1 кг свежего (или, что 
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то же самое, выбрасываемого) сушильного агента, п кг - об­
ратного и (1 + п) кг - uиркулирующего. 

Количество удаляемой в единицу времени влаги получается 
из материального баланса по влаге для высушиваемого мате­
риала (контур ТМ, проведенный по поверхности F контакта 
ТМ и СА) . Легко видет1., что этот баланс ничем не отличается 
от рассмотренного в разд. 1 5 .3 . 1 .  Поэтому и расчетная формула 
для W повторяет выражение ( 1 5 .5) .  

Потоки воздуха L, l и Lц, l ц найдем из материальнь1х балан­
сов по влаге для сушилъного агента. Рассмотрим сначала кон­
тур СА1, охватывающий зону сушильного агента для всей уста­
новки. Потоки влаги, пересекающие границы этого контура, 
те же, что были в случае простой сушильной установки (разд . 
1 5 . 3 . 1 ) .  Поэтому и формулы для расчета потока свежего (и рав­
ного ему - выбрасываемого в атмосферу) воздуха совпадают с 
( 15 .6) для L и с ( 1 5 .7) для /. Чтобы отыскать поток uиркули­
рующего воздуха, возможно взять контур СА2 (штрих-пунктир 
на рис . 1 5 .32) ,  исключив узел смешения свежего и отработан­
ного воздуха. Баланс по влаге в зоне СА для контура СА2 за­
пишется так: 

w 
Lцхс + W-· Lцх2 = О и Lц = ( 1 5 . 1 9) 

Х2 - Хе 
Эту формулу можно было записать сразу - по аналогии с 

( 15.6) . Действительно, фрагмент сушильной установки, охва­
ченный контуром САъ есть "простая сушилка" с входным 
влагосодержанием Хе (выесто Хо в обычной простой сушилке) и 
ВЫХОДНЫМ Х2. 

Соответственно, удельный (на 1 кг удаляемой влаги) расход 
циркулирующего СА составит: 

Lц 
lц = w = 

Х2 -Хе 

1 
( 1 5 .20) 

Согласно схеме рециркуляционной сушильной установки на 
рис . 1 5 .32,  процесс, наряду с рассматриваемыми ранее стадия­
ми нагрева СА в калорифере и сушки в сушильной камере ,  
включает еще одну стадию (в  рассмотренных выше схемах она 
отсутствовала) - смешения свежего и отработанного воздуха. 

15.5.1. Смешение свежего и отработанного воздуха 

Задача заключается R определении точки смеси С при из­
вестных потоках (точнее - их соотношения) и параметрах 
смешиваемых потоков -· в состояниях О и 2. Анализ ведется по 
общей канве , изложенной в разд. 10 .2.4: точка смеси опреде­
ляется по правилу рычага, в рассматриваемом случае - не в 
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концентрационной диаграмме, а в диаграмме "состав (х) -
свойство (J)" . 

Точку смеси будем искать для 1 кг свежего и п кг обратного 
воздуха (в расчете на абсолютно сухой) . Составим материаль­
ный (по влаге) и тешювой балансы для контура, охваты­
вающего вентилятор (штриховой контур на рис . 1 5 .32): 

l·XQ + nx2 - (1 + n)Xc = О и Хе = 
l ·хо + пх2 

1 + п 

lc __ 1 · 10 + п/ 2 1 ./о + n/2 - ( 1 + п) Ic = О и 
1 + п 

(в) 

(r) 

Точка с параметрами Uc, Хе) представляет собой точку смеси 
С. Из выражений (в) и (r) видно, что ее положение зависит от 
степени рециркуляции п; таким образом, в общем плане речь 
идет не о точке смеси, а о геометрическом месте точек смеси 
(т.е. о линии смешения) в зависимости от соотношения п пото­
ков обратного и свежего воздуха. 

Практически точку смеси в ходе технологического расчета удобно определять 
с использованием диаrраммы 1-х. Пусть (рис. 15.33) заданы точки О (свежий 
воздух) и 2 (отработанный во:щух). Требуется найти mtнию их смешения и на 
ней зафиксировать точку смесн при известных количествах свежего и отработан­
ного воздуха - 1 кг и п кг соответственно. 

Чтобы найти линию смешения /с = lc(Xc), используем левые выражения ба­
лансов (в) и (r): 

1 + п = хо+ nx2 ' 1 + п = /о+ п/2 и _1_ = Ie Хе (д) 
Хе Ie l+n Io +п/2 Хо +пх2 

Из (д) следует линейность связи /с и Хе, т.е. точка С лежит на некоторой 
прямой в диаrрамме 1-х, причем ее положение при заданных точках О (/о, хо) и 
2 (/2, х2) зависит от величины п. При п = О  (отсутствие в смеси обратного возду­
ха), согласно (в) и (r), Хе = Хо и /с = /о, т.е. точка С совпадает с точкой О свежего 
воздуха. А при п ..,.. оо (в смеси отсутствует свежий воздух) получается Хе = х2 и 
/с = /2 (для этого числите.ли и знаменатели правой части равенств надо предва­
рительно поделить на п); значит,в этом случае точка С совмещается с точкой 2 
отработанного воздуха. Таким образом, линия смешения есть прямая, соеди­
няющая точки свежего и отработанного воздуха: точка С лежит на отрезке 0-2. 

Для последующего анализа полезно выразить степень рециркуляции через 
концентрации и относительные энтальпии. Раскроем скобки в левых выражени­
ях (в) и (r) и найдем п: 

п = Хе -Хо 
и п = Ie - Io. 

х2-Хе 12-Ic 

Отсюда леrко получаются также характерные удельные потоки (1 + п): 

х,, - х0 х2 - х0 12 - 10 1 + п = 1 + -� --- = --- и 1 + п = --- . 
х2-хе х2-Хс 12-Ie 

(е) 

(ж) 

Построение точки смеси демонстрируется на рис. 15.33,а. Для обоснования 
положения точки С (она нахоцится на прямой 0-2) .пl)Qведем_ горизонтальные 
линии, построив подобные треугольники на отрезках (0 -С) и (с=2)как на rи-
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Рис. 15.33. К расчеtу точюf смеси при частичной рециркуляции воздуха: 
а - диаrрамма 1-х, б, в - рычаrи 1 и 11 рода 

потенузах. Отношение горизонтальных катетов этих треугольников, согласно (е) , 
равно п, а поскольку треугольн ики подобны, то 

х -хо 0- С -- -­_с __ = 71 = = , или п (С - 2)= 1 · (0 - С) 
�-� С-2 · (з) 

- точка С определяется по правилу рычага (в данном случ�iе - 1 рода), "точка 
опоры" находится в точке С. 

Рассмgтnение сд1ных треугольников, построенных как на гипотенузах на 
отрезках (0 - 2) и - , и одновременное использование выражений (ж) анало-
гичным образом приводит к правилу рычага 11 рода: 

-

Х2 - Хо = 1 + п = О - l , ИЛИ (1 + n) (С - 2)1= 1 · (0 - 2), Х2 - Хе С-1 · · 
"точка опоры" здесь расположена в точке 2. 

(и) 

Иллюстрация правила рычага 1 и 11 рода приведена на рис. 1 5 . 33,б,в. Заме­
тим, что в практических расчетах чаще более удобным оказывается правило 
рычага 11 рода. Разумеется, правило рычага для смешения свежего и отработан­
ного воздуха может бьпъ представлено и в обобщенной форме (см. разд. 10 .2.4) .  

15.5.2. Идеальная сушилка с частичной рециркуляцией 

За стадией смешения свежего и отработанного воздуха сле­
дуют стадии нагрева смеси в калорифере и сушки в сушильной 
камере. Для идеальной сушилки все три стадии построены в 
диаграмме 1-х на рис. 1 5 .34 (для наглядности направления 
процесса на отдельных стадиях показаны стрелками) . Здесь 

стадия смешения о---. 
2 / С; 

стадия нагрева 
СА: С --+ 

1; стадия 

идеальной сушки (по ликии 11 = 12 = const) : 1 --+ 2 .  
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Рис. 15. 34. Диаrрамма 1-х Д11Я идеальной 
сушилки с частичной рециркуляцией 
воздуха 

На диаграмме в целях сопо­
ставления штрих-пунктирной 
линией намечен процесс в про­
стой идеальной сушилке. Можно 
видеть, что при сушке с частич­
ным возвратом отработанного 
воздуха исходный СА поступает в 
сушильную камеру с более высо­
кой влажностью, нежели в про­
стой сушилке : Хе > Хо· Одновре­
менно происходит и снижение 
температуры СА на входе в зону 
сушки: t1 < t( I ) ,  так что и темпе­
ратурный режим здесь мягче (это 
важно для сушки термолабиль-

н ых материалов) . Заметим ,  что понижение температуры на 
входе в сушильные камеры может быть обеспечено и в ранее 
рассмотренных схемах (в простой сушилке - путем увеличения 
потока СА; в многозональной - делением на зоны с промежу­
точным подогревом СА) ; а вот повышение исходной влажности 
СА - особенность именно сушки с рециркуляцией . 

При практической постановке задач технологического рас­
чета чаще всего задается (наряду с точками О ; 1 или 2) не сте­
пень рециркуляции п (как раз для этого случая выше рассмот­
рен путь построения диаграммы 1-х) , а влажность (хе) или 
температура (!1 )  воздуха на входе в сушильную камеру. По­
строение процесса в диаграмме 1-х и определение необходи­
мой величины п в этих случаях затруднений не вызывает. 

В начале разд . 1 5 . 5  приведены выражения (а) , (б) , а также 
( 1 5 . 19)  и ( 1 5 .20) для определения потоков циркулирующего 
воздуха (для калорифера и сушильной камеры они одинаковы 
и постоян ны) - в единицу времени Lц и на 1 кг удаляемой 
влаги lц . Используя соотношения (ж) и (и) , нетрудно показать, 
что эти выражения идентичны .  Например , для lц : 

lц = 1( 1 + п) = 1 Х2 - Х о 1 

Х2 - Хо Х2 - Хе (к) 

Эффективность идеального процесса сушки определяется 
удельными затратами теплоты в калорифере qк. Полный расход 
теплоты есть произведение ее затрат в расчете на 1 кг циркули­
рующего сухого воздуха Л1к = 11 - 1с и потока этого воздуха Lц 

( 1 5 .2 1 )  
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Удельный (на 1 кг удаляемой влаги) расход теплоты в кало­
рифере: 

( 1 5 .22) 

Сравнение этого расхода теплоты с характерным для про­
стой идеальной сушилки удобно проводить с помощью диа­
граммы 1-х. Будем сравнивать подобные тр�ьники 2-1-С 
и 2-(1)-0 на рис . 15 . 34, причем отрезок С - 1  соответствует 
затратам теплоты на 1 кг АСВ (11 - 1с) в калорифере сушилки с 
рециркуляцией, а o=(i) - в калорифере простой сушилки. 
Из подобных треугольников с учетом соотношений (и) имеем: 

1(1) - 10 0 - (1)  0 - 2 Х2 - Хо --- = = -- = = 1 + п .  (л) 
11 - 1с С - 1 С - 2 Х2 - Хе 

Теперь, преобразуя выражение ( 1 5 .22), находим: 

qк = lц(11 - lc) = /( 1 + п) (J1 - lc) = /(!( ! )  - lo) ,  (м) 

что полностью совпадает с выражением ( 1 5 .9) для простой иде­
альной сушилки (в отсуrствие qc и L,q). 

Из изложенного следует, что при переходе от простой су­
шилки к рециркуляционной (как и ранее - к многозональной) 
удельные расходы свежего сушильного агента и теплоты в рас­
чете на 1 кг удаляемой влаги не изменяются. В рассмотренных 
конкретных примерах проявляется общее правило: при одинако­
вых входных (точка О) и выходных (точка 2) параметрах сушиль­
ного агента удельные расходы свежего воздуха (/) и теплоты ( q,J 
не зависят от варианта сушильного процесса . Между тем из 
диаграммы 1-х ясно видно, что в случае сушки с частичным 
возвратом отработанного воздуха в калорифере на подогрев 
одного его килограмма теплоты затрачивается меньше, чем в 
простой сушилке: С - 1 < 0-(1) ; из сравнения подобных тре­
угольников ясно даже, во сколько раз меньше: в ( 1 + п) раз . 
Но количество циркулирующего воздуха на 1 кг удаляемой 
влаги в сушилке с рециркуляцией ровно во столько же раз 
больше: lц = ( 1  + п)/. Поэтому произведения l(lт - 10) и lц(11 -
- lc) ,  выражающие qк (на 1 кг уд . Вл), в обоих случаях одинаковы. 

15.5.3.  Реальная сушилка с частичной рециркуляцией 

В реальной сушилке процесс в сушильной камере идет с из­
меняющейся относительной энтальпией 1 = var. Для сушилки с 
рециркуляцией такой процесс может трактоваться по аналогии 
с простой сушилкой, если оперировать (см. рис. 1 5 .32) штрих­
пунктирным контуром СА2 . При этом, в отличие от простой 
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Puc. 15.35. Диаrрамма 1-х для реальной 
сушилки с частичной рециркуляцией 
воздуха 

сушилки, потоки СА составят 
не L и l (полный и удельный) , 
а Lц и lц; в остальном пути 
анализа и расчета совпадают. 

Для сушки с частичной ре­
циркуляцией, как и для про­
стой, мoryr быть проанализи­
рованы два варианта: не зада­
на точка 2 (определено со­
стояние воздуха в точке 1 на 
входе в сушильную камеру) ; не 
задана точка 1 (определено 
состояние воздуха на выходе 
из сушильной камеры, т.е . в 
точке 2) . В пределах каждого 
из этих вариантов следует рас­

смотреть два случая: Лq• > О и Лq • < О .  Подходы к анализу и 
расчету этих вариантов и случаев подробно рассмотрены для 
простой сушилки (разд . 15. 3 . 3 ) ,  поэтому здесь выберем один из 
вариантов (пусть задана точка 2) и чаще встречающийся случай 
Лq. < О (рис. 1 5 .35) :  процесс сушки в сушильной камере идет с 
понижением 1, так что 12 < 11 . 

Как и для простой сушилки, при Лq• < О компенсация тепло­
потерь производится за счет дополнительного подогрева возду­
ха в калорифере; поэтому точка 1 реального процесса после 
калорифера на диаграмме 1-х будет расположена выше точки 
1 ' идеального процесса. Отрезок 1' - 1 соответствует величине 
Лq./lц. Таким образом, стадия нагрева СА в калорифере изоб­
ражается линией С - 1 , процесс реальной сушки в сушильной 
камере - .линией: 1 - 2 . 

В целях сопоставления на рис. 1 5 .35 шrрих-пунктиром показаны идеальный 
и реальный процессы для простой сушилки. Нетрудно видеть (из подобных 

треугольников), что отрезок ( J ' ) -(1)  в (1 + 11) раз больше отрезка 1 - 1 ' ; следо-

вательно , отрезок ( 1 ' )- (1 )  равен (в масштабе) величине 

(лq• /lц ) ( 1 + 11) = лq./1 , как и в случае простой сушилки. Таким образом, при 

построении реального процесса для сушилки с частичным возвратом отработан­
ного воздуха можно действовать по-разному: 

- добавить к теплосодержанию 12 = 1'1 величину лq./lц или, что то же са­
мое, отложить на вертикали С-1'  от точки 1 '  вверх отрезок, отвечающий Лq* /lц. Линия реальной сушки изобразится отрезком 1-2; 

- добавить к теплосодержа нию 1'( 1) = /' = 12 величину лq./1 или, что то же 
самое, отложить на вертикали 0-(1 ') от точки (1 ' )  вверх отрезок, соответствую-
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щий лq. /1. Линия реальной сушки здесь на прямой ( 1 )-2: тот же отрезок 
1-2. 

В rmaнe понимания метода расчета проще первый путь; в аспекте точности 

построений - второй, поскольку больший отрезок ( 1' )- (1 )  можно отложить 

точнее, чем меньший 1 ' - 1 . 

Оценивая процесс с частичной рециркуляцией СА, необхо­
димо иметь в виду, что при равенстве (в сравнении с другими 
вариантами сушки) затрат свежего воздуха и теплоты здесь 
будуг выше затраты энергии на дугье, поскольку общий расход 
СА увеличивается в ( 1  + п) раз. 

15.6 .  О НЕКОТОРЫХ ДРУГИХ ВАРИАНТАХ 
СУШИЛЬНОГО ПРОЦЕССА 

На практике процессы конвективной сушки осуществляются 
не только в трех рассмотренных основных вариантах, их -
множество; еще больше разновидностей можно представить 
умозрительно.  Каждому варианту сушильноI'О процесса отве­
чают свои построения в диаграмме 1-х. Ниже в качестве при­
мера рассмотрены две схемы сушильных установок и соответ­
ствующие им диаграммы - рис . 1 5 .36 (вентиляторы на схемах 
не показаны).  Построения выполнены применительно к иде­
альным процессам; стрелками условно показаны направления 
процесса по стадиям (потоков СА) . 

На рис . 1 5 .36 ,а  показана схема с частичной рециркуляцией 
отработанного воздуха, где вместо подогрева смеси в калори­
фере наrревается отработанный воздух. В диаграмме 1-х эта 

стадия изображается линией 2 - 1 . Обратный воздух, нагретый 
до высокой температуры t1 , смешивается с холодным свежим 

воздухом (точка О); стадии смешения отвечает линия О - 1 с 
получением точки С. Смесь (т. С) направляется в сушильную 

камеру: стадия сушки С - 2 . Степею. рециркуляции в данном 
случае представляет собой отношение отрезков: п 
= (О - С) / (С - 1) . Типичная постановка задачи для рассматри­

ваемой схемы: при известных состояниях потоков воздуха -

свежего (точка О) и отработанного (точка 2) - и заданной сте­
пени рециркуляции п надо определить температуру t1, до кото­
рой следует нагревать воздух в калорифере. Пугь решения : 

- по выражению (в) в разд. 1 5 .5 . 1 определяем координату х.с; 
из точки 2 проводим (идеальная сушка!) линию 

12 = lc = const до пересечения с вертикалью хе; определяется 
точка С; 
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Рис. 15. 36. Некоторые схемы сушильных установок и диаграммы 1-х: 
а - сушилка с подоrревом обратноrо воздуха, б - сушилка с полной рециркуляцией 

сушильного areкra 

- из точки О через точку С проводим прямую (линия сме­
шения) до пересечения с вертикалью х2 = х1 ; определяется 
точка 1 и соответствующая ей температура t1 • 

На рис . 1 5 .36 ,б представлена схема с полной рециркуляцией 
СА Такая ситуация встречается в химической технолоmи, ког­
да высушиваемый материал не допускает соприкосновения с 
кислородом воздуха и в качестве сушильного агента должен 
использоваться газ, химически инертный к ТМ (азот, диоксид 
углерода и т .п . ) .  В этом случае экономически нецелесообразно 
выбрасывать в атмосферу дорогостоящий СА, поэтому органи­
зуется замкнутый цикл с полным возвратом отработанного СА 
Однако в рассмотренных ранее схемах выделившаяся из высу­
шиваемого материала влага выводилась из системы с отработан­
ным сушильным агентом, выбрасываемым в атмосферу. При 
полной рециркуляции влага будет с течением времени накапли­
ваться в цик.ле, станет расти влагосодержание СА, оно до­
стигнет равновесного значения , и процесс сушки прекратится . 
Чтобы этого не произошло, удаляемую влагу нужно непрерывно 
выводить из системы. С этой целью отработанный сушильный 
агент (точка 2) направляют в холодильник-конденсатор. Там он 
сначала охлаждается до насыщения (до точки росы - состоя­
ние 3) ,  а затем происходит конденсация влаm: сушильный 
агент (инерт) сохраняет насыщенное состояние ер = 1 ,  процесс 
идет с понижением тем пературы и влагосодержания по линии 
3-4. Выделяющаяся в 11иде конденсата влага W выводится из 
цикла в брызгоулавливающем устройстве (на схеме показано 
кружком) . Насыщенный влагой инерт (СА) в состоянии 4 (с 
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низким влагосодержанисм) подается в калорифер, где нагрева­
ется до состояния 1 и направляется в сушильную камеру: про­
цесс сушки 1 -2. 

Заметим : при замене воздуха на азот можно без существен­
ной погрешности пользоваться диаграммой 1-х для воздуха 
(поскольку в нем ""' 73% азота, а теплофизические свойства 
кислорода мало отличаются от таковых для азота) . При исполь­
зовании других инертов необходимо специально построить 
диаграмму 1-х для соответствующего ГdЗа. 

Некоторые другие схемы и отвечающие им построения в 
диаграмме 1-х приводятся в учебной и научной литературе

*
. 

15.7.  СУШКА ТОПОЧНЫМИ ГАЗАМИ 

15.7 . 1 .  Общие положения 

В качестве источника теплоты в калориферах чаще всего 
используется водяной пар под давлением примерно до 1 , 6-2,0 
МПа, температурный уровень - примерно до 200 ° С (пар более 
высокого давления доро г) . В этом случае нагретый СА, направ­
ляемый в сушильную камеру, получается в результате ряда по­
следовательных операций: сжигание топлива с образованием 
топочных газов; теплообмен в котельной установке с получе­
нием водяного пара высокого давления; передача теплоты от 
конденсирующегося пара к сушильному агенту в калорифере . В 
случае электрического обогрева добавляется еще одна стадия: 
подача водяного пара в турбину с выработкой электроэнергии 
и подогрев СА в электрокалорифере. На каждой из упомянутых 
операций происходят потери теплоты и снижение потенциала 
теплоносителя . Температура СА на выходе из парового кало­
рифера как правило не превышает 1 50- 180  ° С; в случае элек­
трообогрева она может быть выше, но электрическая энергия 
дороже паровой. Между тем технологически выгоднее пользо­
ваться сушильным агентом высокой температуры: больше ко­
личество теплоты, которое несет и может отдать каждый кило­
грамм СА, и выше его влагоемкость, быстрее идут процессы 
удаления влаги (как диффузия ее внугри материала, так и испаре­
ние с поверхности). По этим причинам выгодно, отказавшись от 
калорифера, исполъзоваn. в качестве сушильного агента непосред­
ственно топочные газы - либо отбросные (после их квалифици­
рованного использования в котельных установках или других тех­
нолоrичесЮfХ аппаратах), либо от топок, специально предназна­
ченных для обслуживания сушильных установок. 

• Многозональная сушка с рециркуляцией СА между зонами рассмотрена н 
( 1 ) , аналогичная схема с более сложным циркуляционным контуром - в (6 ) .  
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Vlll 
Рис. 1 5. 3 7. Сушильная установка с использованием топочных газов в качестве 
сушильного аrента: 

1 - топха, 2 - камера смешеI01я, З - сушильная камера, 4 - веНJИJJятор; 
1 - топливо, II - первичный воздух, III - топочные rазы, JV - вторичный воздух, V -

смесь rазов (сушильный areнr), VI - отработанный rаз, VII - исходный влаJJСИЫй материал, 
Vlll - высушеННЬIЙ материал 

Применение топочных газов в качестве сушильного агента 
имеет ряд 1оrраничений.. Основное из них - температурные 
пределы: топочные газы моrут быть использованы только для 
сушки материалов, усто йчивых к высоким температурам. Сле­
дует иметь в виду и термическую устойчивость конструкцион­
ных материалов сушильной камеры (даже защищенной футе­
ровкой от непосредственного контакта с топочными газами) .  
Другое ограничение св.нзано с последующим использованием 
высушенного материала. Дело в том, что топочные газы моrут 
быть загрязнены образующимися в топке частицами сажи или 
запылены (частицы золы или несrоревwего топлива) . При вы­
сушивании пищевых продуктов (например, столовой соли), тем 
более лекарственных препаратов (даже если они термически 
стабильны), это, естественно, недопустимо. 

Принципиальная схема сушки топочными газами с индиви­
дуальным топочным агрегатом представлена на рис . 1 5 .37 .  

В топку 1 подается топливо (поток [) в количестве Fт в единицу времени и 
поток ll первичною воwха L1 на сжигание топлива (здесь и далее все потоки L; 
- в расчете на абсолюnю сухой воздух). В результате образуются топочные газы 
(lll) с высокой температурой fт. (Эта температура должна обеспечить полное 
сгорание топлива; для твердого топлива она обычно не ниже 1100-1200 ° С, для 
жидкого - не менее 1000 ° С, JUIЯ газообразного обычно не ниже 900 ° С.) Далее 
топочные газы подаются в камеру смешения 2, где смешиваются с потоком /V 
холодного аторичноrо воwха L2 - в результате получается смесь ( JI), т.е. су­
шильный агент требуемой температуры t1 . Он поступает в сушильную камеру J, 
куда подается поток VJJ алажного материала G (в расчете на абсолютно сухой); 
из камеры выходят потоки отработанного сушильного аrента ( Vl) и высушенного 
материала ( Vlll) . Движение газов через систему обеспечивается вентилятором 4. 

Важно: нельзя подать в топку весь воздух L1 + �' чтобы без 
всякой камеры смешения сразу получить на выходе из топки 
газы с температурой 11 , поскольку значение 11 - ниже темпера-
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туры, необходимой для полного сгорания топлива (tr) . Именно 
поэтому в топку подается лишь холодный первичный воздух 
L1, тогда там поддерживается достаточно высокая температура 
tr- А затем в камере смешения эти горячие газы разбавляются 
холодным вторичным воздухом L2; таким образом обеспечи­
вается приемлемая температура СА на входе в сушильную ка­
меру. 

С целью интенсификации сушки высушиваемый материал 
направляют противотоком к сушильному аrенту: выше движу­
щая сила процесса, лучше используется влагоемкость газа. Ес­
ли при этом из ТМ удаляется свободная влага (см.  разд. 1 5 .2 .5) ,  
то температура материала не может подняться выше темпера­
туры кипения (при удалении воды - выше 100 °С),  так что 
материал по сушеству защищен от воздействия высоЮfХ темпе­
ратур. Однако если на конечных стадиях сушки удаляется 
связанная влага, то высушиваемый материал, контактируя с 
высокотемпературным сушильным агентом на входе его в су­
шилку,может нагреться и выше 100 ° С. Это не всегда допусти­
мо: мoryr ухудшиться товарные качества ТМ (вплоть до час­
тичного его разложения) .  В этом случае следует организовать 
прямоточное движение высушиваемого материала и смеси га­
зов - этот вариант и показан на рис . 1 5 .37. Тогда с высоко­
температурным СА контактирует материал, содержащий сво­
бодную влагу> - он сушественно перегреться не может. А мате­
риал с оставшейся в нем связанной влагой находится в контак­
те с газами, температура которых заметно понизилась в ходе 
сушки, так что порчи материала не произойдет. 

В реальной сушильной установке топка, камера смешения и 
сушильная камера непосредственно примыкают друг к другу -
это снижает гидравлическое сопротивление газовому потоку и 
потери теплоты в окружающую среду. На схеме элементы уста­
новки отделены один от другого с целью фиксации температур 
и физических свойств газов на границах этих элементов 
(аппаратов) - это нужно для анализа процесса. 

Диаграмма 1-х для сушки топочными газами представлена 
на рис. 15 . 38 .  В отличие от рассмотренных ранее сушильных 
установок, повышение температуры СА в топке (стадия О � 1) 
не идет по линии х = coпst; здесь х1 > .хо. Дело в том, что в 
состав топлива входит водород, при его сгорании образуются 
пары воды, и в сравнен ии с исходным воздухом (точка О) вла­
госодержание топочных газов (точка Т) возрастает. Далее в 
камере смешения эти газы смешиваются со свежим вторичным 

т --......... 
воздухом (точка О); стадия смешения: / 1. Наконец, 

о 
в сушильной камере происходит процесс сушки 1 � 2 - по 
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Рис. 15. 38. Диаграмма 1-х процесса сушки то­
почными газами 

линии 1 = const, если это была бы 
идеальная сушка; с изменяющимся 
(почти всегда - понижающимся) 1 в 
реальной технологической ситуации. 

В задачу технологического расчета 
входит определение (при заданной 
производительности по высуши­
ваемому материалу G и его исходной 
U' и конечной U" влажностям) расхо­
да топлива Рт, потоков первичного L1 
и вторичного L}. воздуха, а также 
установление входных, промежуточ­
ных и выходных параметров процесса 
(в частности, температур) и свойств 

рабочих тел (воздуха, топочных газов, высушиваемого материала). 
Технологический расчет может быть выполнен с использо­

ванием диаграммы 1-х для воздуха (разумеется, вычерченной 
для области высоких температур) , поскольку теплофизические 
свойства топочных газов мало отличаются от свойств воздуха: в 
обоих случаях основной компонент - азот (его концентрация 
близка к 75%) ,  а для остальных компонентов эти свойства 
близки к характерным для азота. Однако в случае сушки то­
почными газами возможен и аналитический расчет, в ходе ко­
торого определяются искомые потоки и технологические пара­
метры работы установки . Заметим: топочные газы мoiyr иметь 
разный состав (в зависимости от состава топлива и расходов 
воздуха) ; на некоторых этапах расчета возможное различие в 
составе газов игнорируют, что предопределяет приближенность 
расчета. Вносимая при этом погрешность по указанным выше 
причинам (преобладание в газах азота) - невелика. 

15 .7 .2.  Приближенный аналитический расчет 

Наметим предварительно общую схему расчета. Определить 
сразу потоки первичного L1 и вторичного L}. воздуха не пред­
ставляется возможным, так как они зависят от расхода топлива 
Рт, а он устанавливается только в результате полного расчета 
сушильной установки. Поэтому сначала определяют удель­
ные - на 1 кг топлива - потоки первичноrо Z1 .и вторичноrо 
� воздуха (в кг АСВ на кг топл.) ,  а затем после нахождения 
Рт, их полные потоки 1, 1 и L}. (в кг АСВ/с) .  Расчет ведется с 
помощью материальных и телловых балансов аппаратов, вхо­
дящих в сушильную установку. Этапы расчета охарактеризовц­
ны в табл . 1 5 . 1 .  

1 278 



Таблица 1 5. 1. Этапw расчета сушки топочными rазамн 

Показа­
тель 2 

Опреде- Удельное 
ляемая теоретичес­

Удельный 
расход пер-

величи­
на 

кое количе- вичноrо воз­
ство воздуха духа на 1 кг 
на СЖИГdНИе TOIVIИBa 
1 кг топлива Z1 , 

Zrooo, кг АС В 
кг ле в кг топл. 
кг тоrи. 

Метод Стехиомет- Теrиовой 
рас'Iета рия реакций баланс 

сгорания топки 

Э т а п  

Удельный 
расход 1rrо­
ричноrо 
воздуха на 1 кг топлива 

Z2, 
к г  АС В 
кг тоrи. 

Тепловой 
баланс.: 
камеры 
смешеню1 

1 4 1 5 
Расход топ- Полные по­
лива в еди- токи пер­
ницу време- вичноrо и 
ни F1, вторичноrо 

кг тоrи. воздуха L1, 
с 

L1, 
кг АС В 

с 

Тепловой Связь 
баланс удельных 
сушильной и полных 
камеры потоков 

Отличительная особенность рассматриваемого ниже анали­
тического расчета состоит в использовании абсолютных эн­
тальпий i газов вместо относительных /, принятых в 
предыдущих разделах главы. Иными словами, тепловые потоки 
будуг выражены произведениями абсолютных массовых пото­
ков (не кг АСВ/с, а кг нл. Г/с) на энтальпию газа c/ti, где cr -
теплоемкость газа при температуре ti. Эта теплоемкость приво­
дится в справочной литературе• ; она мало зависит от состава 
топочных газов и близка к теплоемкости воздуха, поскольку в 
составе этих газов и воздуха превалирует азот. Однако она за­
метно изменяется с температурой (напомним, что в 
предыдущих разделах влияние температуры на теплоемкость 
воздуха принималось несущественным), так как здесь речь идет 
об изменениях температуры в очень широких диапазонах 
(сотни градусов) . 

Ниже представлен расчет по этапам - соответственно 
табл. 1 5 . 1 .  

1 .  Определение удельного теоретического количества воздуха 
на сжиrание 1 кr топлива. В состав топлива входят различные 
химические элементы и компоненты; они перечислены ниже 
(перечень, разумеется, можно дополнить) . При этом под хими­
ческими и другими символами понимается не только каче­
ственное указание на присуrствие данного элемента 
(компонента) в топливе, но и его содержание в расчете на 1 кг 
топлива. Например, символ С обозначает содержание углерода 
в топливе в кг С/кг топл. Тогда сумма всех элементов и компо-

• См" например , ( 1 1 ) .  
1279 



нентов топлива равна 1 (кг топл. ) :  

С + Н + S + N + О + " . + АРб + rоРб = 1 ,  ( 1 5 .22) 
где АРб - содержание золы в тоШiиве (оно равно нулю, если тоШiиво - rаз, 
невелико - если жидкость, и может бьrrь значительным в случае твердого топ­
лива), rорб - влажность тоШiива; индекс "рб" означает "в  расчете на 1 кг рабоче­
ю топлива", т.е. включающего золу и влагу. 

Реакция сгорания углерода: С + 02 = СО2; на 12 кг С тре­
буется 32 кг Оъ значит, удельный расход кислорода на 1 кг 
углерода составляет 32/1 2  = 2,67 кг О/кг С. При концентрации 
углерода в топливе С (кг С/кг топл.) получим расход кислорода 
на сжигание всего углерода в 1 кг топлива: 

кг о 
2 ,67 -С -

кг с 
кг с 

к.г топл. 
= 2,67С кг О/кг топл . (а) 

Подобный расчет для водорода: 4Н + 02 = 2Н20;  на 4 кг Н 
требуется 32 кг 02, значит, удельный расход кислорода на 1 кг 
водорода равен 3i/4 = 8 кг О/кг Н . Тогда расход кислорода на 
сжигание всего водорода fl 1 кг топлива составляет: 

кг о кг н 
8 · Н  --· = 8 - Н  кг О/кг топл. (б) 

кг н кг топл . 

Точно так же для серы: S + 02 = S02; на 32 кг S уходит 32 
кг 02, значит, удельный расход кислорода на 1 кг серы равен 
32/32 = 1 кг О/кг S. А дл.я сжuгания всей серы, содержаЩейся в 1 
кг топлива, требуется кислорода: 

l ·S кг О/кг топл. (в) 

Аналогично могут быть записаны удельные расходы кисло­
рода для других химических элементов, если они содержатся в 
топливе и сгорают в кислороде. 

Азот топлива не горит, он переходит в топочные rазы в виде 
молекул N2 · Вода топлива дает водяные пары. Зола, если она 
присутствует в топливе,  как правило, состоит из негорючих 
соединений, так что на ее сгорание кислорода не требуется 
(если в золе есть горючие компоненты, то для них надо будет 
записать реакции горения и подсчитать потребное количество 
кислорода) . 

Полный удельный расход кислорода воздуха на сжигание 1 
кг топлива запишется : 

Ко2 = 2,67·С + 8 ·Н + l ·S  + " . - О, (г) 

причем вычитаемое О учитывает, что на связывание горючих 
элементов топлива в оксиды будет использовано и то неболь-
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шое количество свободного юtслорода, которое содержится в 
некоторых топливах; это несколько уменьшает потребность в 
юtслороде воздуха. 

В воздухе (в расчете на абсолютно сухой) содержится 23 ,2% 
(мае.) кислорода, т.е. 0,232 кг О/кг АСВ.  Следовательно, теоре­
тический удельный расход сухого воздуха (теор. В) на сжигание 
1 кг топлива составит: 

Zreop = Ко2 / 0,232 = 4,3 1 · Ко2 кг АСВ/кг топл. ( 1 5 .23) 

2. Определение уделt.вого количества первичного воздуха. Что­
бы гарантировать полное сгорание топлива, первичный воздух 
(перв.В) надо подавать в топку в количестве Z1, несколь­
ко превышающем теоретическое. Отношение Zi/Zreop = 

кг перв.в. 
= a.r называется коэффициентом избt.пка воздуха в 

кг теор.в .  
топке. 

В топках котельных усrановок, г,це в высокотемпературных ("' 1 500 ° С)  ради­
антных зонах получают переrретый пар, величина o.r обычно незначительно 
превьпnает 1 (находиrся в пределах 1,05-1, 1 5) .  В индивидуальных топках для 
сушильных усrановок нет необходимости в столь высоких температурах, Здесь 
можно подать на сгорание больше холодного первичного воздуха; важно только, 
чгобы температура tт обеСпечивала полноту сгорания топлива. Поэтому избыток 
воздуха (холодноrо!) здесь больше: o.r = 1 , 5  + 2 .  

Массовый удельный поток вл ажн ых  топочных газов на вы­
ходе из топки есть сумма первичного воздуха с учетом внесен­
ной им влаги Z1 ( 1  + .хь) и той части топлива "'' которая в ре­
зультате его сгорания пepenma в газовую фазу: '11 = С + Н + 
+ S + N + О + . . .  + rорб = 1 - Арб. Очевидно, при использова­
нии газообразного топлива '11 = 1 ,  ЖИдкого - '11 достаточно 
близко к 1 ;  в случае твердого топлива '11 может существенно 
отличаться от 1 (например, в горючих сланцах возможно 
Арб = 0,3+0, 5) .  

При составлении теплового баланса топки наряду с Прихо­
дами и Уходами теплоты будем учитывать и ее Источник -
теплотворную способвостt. топлива Qрн (она приводится в спра­
вочниках для топлив различных месторождений или подсчиты­
вается по элементарному составу топлива и теплотам сгорания 
элементов) . 

В качестве пространственного контура выбирается топка 
(контур ТК на рис. 15 . 37).  Тогда в расчете на 1 кг топлива 

cx.i-Zreop(l + .хь)соГ/о + 1 ·с,.8'т - Арбсэ8"э -

- ['1' + <X.rZreop( l + XQ))C,.Чr + Qpliriт :;::: О . (д) 
Здесь первое слагаемое - Приход теплоты с первичным возду­
хом,  второе - Приход ее с самим топливом при температуре 
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0т'· Третье слагаемое - Уход (знак "минус") теплоты с золой ,  
если она присуrствует в топливе, причем температура уходя­
щей золы 03" обычно близка к температуре в топке (и на выходе 
из нее) tr. Основная составляющая Ухода теплоты (с топочными 
газами) - величина, содержащая квадратные скобки. Символы 
с! - теплоемкости газов, нижний индекс при с! указывает, при 
какой температуре берется теплоемкость. Индекс при темпера­
туре указывает ее принадлежность к определенной точке на 
схеме (рис . 15 . 37). Наконец, последнее слагаемое - Источник 
теплоты: теплотворная способность, теплота сгорания. 

В ходе осуществления процесса в топочной камере есть по­
тери теплоты: в окружающую среду, с химическим недожогом 
(от неполноты сгорания топлива), с механическим недожогом 
(провал несrоревших частиц топлива вместе с золой при сжи­
гании твердого топлива) . Эти потери можно оценить для еди­
ницы времени, но затруднительно в расчете на 1 кг топлива. 
Поэтому величина Qрн берется с множителем 11т < 1 ,  назы­
ваемым коэффициентом полезного действия топки. Из пра:кrики 
работы топок для сушильных установок 11т i:::: 0,9070,95 .  Таким 
образом, произведение Qр�т представляет собой часть источ­
ника теплоты Qрн, полезно используемую для нагрева топоч­
ных газов. 

Выражение (д) нетрудно разрешить относительно a.r, рас­
крыв квадратные скобки: 

Q н 1 е ·  Арб е "  rt _ р 11т + · Ст т - Сз з - 'VСт т 
a.r - г г Zreop (1 + хо )(стtт - c0 to ) 

( 1 5 .24) 

Величину a.r определяют, предварительно приняв необходи­
мое значение tr, гарантирующее достаточную полноту сгорания 
топлива. Далее рассчитывают искомое удельное (на 1 кг топли­
ва) количество первичного воздуха: 

Z1 = <X-i-Zreop . ( 15.25) 
Величину Z1 можно найти и сразу, перенеся Zreop из знаменателя (15 .24) в 

левую часть эrого равенства. Тем не менее, во избежание технических ошибок 
при вычис.лениях, рекомендуется все же снача/lа определить а..- и, убедившись, что эrот коэффициент находится в указанных выше пределах, затем рассчитать 
Z1 по ( 1 5 .25). 

Для последующего анализа удобно отдельно записать удель­
ный поток теплоты, уносимой из топки топочными газами: 

Qт = ['V + Z1 ( l  + Xo)]c/tr (Дж/кг топл.) .  (е) 

3. Определение удельного количества вторичного воздуха. Со­
ставим тепловой баланс для камеры смешения (контур КС на 
рис. 1 5 .37) в расчете на 1 кг топлива, имея в виду, что из кон-
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тура уходит сумма потоков поступивших в него газа из топки 
'1' + Z1 (1 + х0) и вторичного воздуха Z1( 1 + хо) :  

QтТ\кс + �( 1  + Хо)соЧо - [\11 + (Z1 +�)(1 + Xo)]c1ft1 = О . (ж) 

Здесь КПД камеры смешения Т\кс учитывает неполноту исполь­
зования поступающего из топки теплового потока Qт в резуль­
тате потерь в окружающую среду. В камере смешения темпера­
тура ниже, чем в топке, и нет теплопотерь с недожогом; по­
этому Т\кс ближе к 1, чем Т\т: Т\кс ::::: 0,97-7-0,99.  

Раскрывая квадратные скобки и решая балансовое соотно­
шение (ж) относительно �. получаем: 

_ QтТ\ кс - [\11 + Z1 (1 + Xo )Jc[t1 
� - r r 

. ( 15 .26) 
(1 + х0 )(с1 t1 - c0 t0 ) 

Величину � определяюr, предварительно приняв (исходя из 
свойств высушиваемого материала и других технологических 
соображений) температуру t1 на входе СА в сушильную камеру. 

В последующем анализе придется оперировать удельным по­
током теплоты, вносимой с сушильным агентом в сушильную ка­
меру. Соответственно (ж) :  

Q1 = [\11 + (Z1 + �)(1 + Хо)]с1Ч1 (Дж/кг топл.) .  (з) 

4. Определение расхода топлива. Составим тепловой баланс 
для сушильной камеры (контур СК на рис. 1 5.37) - теперь 
применительно к единице времени. В этом случае Приход тепло­
ты с потоком СА запишется как произведение Fт Q1 . Итак, с 
учетом теплопотерь в окружающую среду Qo и с транспортны­
ми приспособлениями Qтр: 

FтQ1 + Gё' 0' - Gё" 0 " - Fт[\11 + (Z1 + �)(1 + Xo)]c{t2 -
- W1п - Qo - Qтр = О. (и) 

Здесь второе и третье слагаемые - Приход и Уход теплоты с 
исходным и высушенным материалом соответственно (расчет 
относительных теплоемкостей ё - см. разд. 15 .2 .3) .  Четвертое 
слагаемое - Уход теплоты с отработанным сушильным аген­
том. Важно: в это слагаемое не включен поток теплоты с водя­
ными парами, вьщелившимися из ТМ при его высушивании и 
присоединяющимися к отработанному СА. Эта теплота учтена 
пятым слагаемым, где iп - энтальпия водяных паров при тем­
пературе t2 (способ расчета iп приведен в разд. 15 .2.2). 

Из баланса (и) наЙдем расход топлива в единицу времени,  
раскрыв смысл Q1 по (з) :  

F: 
= 

Wiп + G(ё"0 " - с '0 ') + Qo + Qтр 
т r r 

( 1 5 .27) 
[\11 + (Z1 + Z2 )(1 + х0 )] (с1 t1 - c2 t2 ) 
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5. Паrоки (расходы) первичиоrо и вторичвоrо ВОЗJJУХ8. Расхо­
ды первичного и вторичного воздуха определяются очевид­
ными соотношениями: 

( 15 .28) 
Для подбора вентиляторов и расчета некоторых типов рас­

ходомеров необходимы объемные расходы газовых потоков J'f. 
Их нетрудно найти, располагая массовыми потоками L1, пред­
варительно рассчитав относительные удельные объемы v0: 

(15 .29) 
При этом определение v о; для расчета объемных поrоков пер­

вичного и вrоричноrо воздуха затруднений не вызывает (см. разд. 
15.2.2), так как Хо и � - известны. Для определения v02 на выходе 
из установки (именно там чаще всего ставят вентиляrор) необхо­
димо специально найти влаrосодержание х2 отработанноrо СА 
Для этой цели следует выразить в расчете на 1 кг топmmа: 

- количество влаги: внесенной с исходным воздухом 
(Z1 + �) .хо; образовавшейся при сгорании топлива 9Н; содер­
жащейся в исходном топливе оорб и удаленной из высуши­
ваемого материала W/Fт; 

- удельный расход абсолютно сухого воздуха (Z1 + �) и су­
хой части газов, образовавшихся из топлива, '1' - Н - оорб. 

Тогда 

_ { Z 1 + Z 2 )х0 + 9Н + оо рб + W / Рт 
� - w 

(Z1 + Z2 ) + {'1' - H - 00 Pб ) . 

Расчет v0 ведется по номоrрамме (рис. 15 . 16), а если значения х 
и t выходят за пределы шкал номоrраммы, то по формуле ( 15.2) . 

Попьrrка проведения аналитического (или фафоаналитическоrо) расчета на 
основе относительных энтальпий /; вместо абсолютных c{t; приводит на этапе 
расчета топки к получению нелинейных связей Xr, а,. и lт. Для расчета этих 
величин требуются итерационные процедуры JD16o выражение относительной 
энтальпии на выходе из топки /т по ( 15 .3), т.е. снова обращение к абсолютным 
энтальпиям. Использование в одном расчете одновременно относительных (/о и 
др .) и абсолютных с{tт энтальпий предстаRЛЯется непоследовательным в методи­
ческом отношении и потоыу здесь не приводится. 

15.8. КИНЕТИКА СУШКИ 

15.8. 1. Общие положения 

В предыдущих разделах рассмотрена статика сушки. Про­
блемы скорости и продолжительности высушивания, состав­
ляющие предмет кинетики процесса, пока не затрагивались. 
МеЖду тем владение кинетикой необходимо при решении 
практических задач. Скажем, в задаче эксплуатации необходи-
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Puc. 15.39. Кривая сушки (внуrри 
rрафика - иллюстрация проrрева 
высушиваемого материала в на­
чальные момеlПЬI времени) 

мо установить значения 
выходных влажностей х2 для 
СА и U" для ТМ - при из­
ложении статики они счи­
тались известными, тогда 
как на самом деле зависят 
от кинетических характери­
стик процесса, например от 
величины ppF. А в задачах 
проектирования для непре­
рывных процессов часто 
необходимо найти поверх-

и и 

о t 

Up · - · - · - · - · - · - · - · - · - · - · - · - · - · - · -
0 

ность контакта F, обеспечивающую проведение процесса с за­
данной производительностью до обусловленной выходной 
влажности ТМ. 

Скорость процесса сушки зависит от множества факторов: 
природы высушиваемого материала и влаги (в общем случае -
и сушильного агента) , температуры, скорости движения СА над 
поверхностью высушиваемого материала, его размеров и фор­
мы, а также внугренней структуры и диапазона влажности. Как 
указано в разд . 15 .2.5, в высушиваемом материале в общем слу­
чае содержится свободная и связанная влага. Удаление влаги 
различных форм имеет свои особенности, которые выявляются 
при построении •кинетических кривых процесса. 

Кривая сушки представляет собой зависимость изменяю­
щейся относительной влажности материала U во времени -r в 
процессе сушки (рис . 1 5 .39). Эта кривая снимается экспери­
ментально при постоянной температуре. (Заметим: ранее такой 
эксперимент был практически единственным способом опреде­
ления продолжительности сушки.) Сначала влага удаляется 
равномерно во времени, т.е. с постоянной скоростью, - гово­
рят о сушке в 1 периоде (или в периоде постоянной скорости) . На 
кривой этому периоду отвечает прямолинейный участок - от 
точки с начальной концентрацией Ин до точки с критической 
влажностью U кр. Далее влага удаляется медленнее - говорят о 
11 периоде сушки (или о периоде падающей скорости) , когда с 
течением времени влажность материала асимптотически при­
ближается к равновесной (с влагосодержанием СА) величине 
UP. Строго говоря, на небольшом начальном участке кривой 
сушки первоначально скорость удаления влаги меньше, нежели 
в 1 периоде (этот участок указан стрелкой на внугреннем гра­
фике рис. 15 .39). Это объясняется существованием непродолж:и-
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Рис. 15. 40. Кривая скорости сушки 

тельной стадии прогрева вы­
сушиваемого материала, далее 
сушка идет в типичных 1 и 1 1  
периодах. 

Эксперимент и анализ яв­
лений показывает, что в 1 пе­
риоде скорость удаления влаги 
из материала такая же, как и 
испарения со свободно разли­
той на поверхности - в тех 
же условиях (в частности, при 

одинаковых поверхностях контакта ТМ и СА). Это означает, 
что в 1 периоде удаляется свободная влаrа. На этом участке 
кривые сушки в одинаковых условиях совпадают для разных 
материалов. Во 11  периоде удаляется связанная влаrа. Форма 
кривой сушки для этого периода зависит от природы материа­
ла; общим является лишь асимптотическое стремление к UP 
при большой продолжительности процесса. 

Более наглядными являются кривые скорости сушки. Под 
скоростью сушки понимается количество влаги, удаляемой в 
единицу времени с единицы поверхности контакта: 

1 d U  
- - -- (знак "минус" обусловлен тем, что d U/d't < О) .  Кривая 

F d't 
скорости сушки, построенная при известной поверхности кон­
такта по данным кривой сушки, представлена на рис. 1 5 .40 . 
Первому периоду здесь соответствует горизонтальный участок 
в диапазоне Ин- UКР (эффект прогрева материала на начальной 
стадии сушЮf изображен жирной штриховой линией и указан 
стрелкой) . Скорость удаления влаги в этом периоде отвечает 
интенсивности теплоподвода. Температура высушиваемого ма­
териала в пределе (и в идеале) может достигать температуры 
мокрого термометра. Во 1 1  периоде кривые скорости сушЮf в 
зависимости от свойств материала (в общем случае - и влаги) 
могуг идти различно (на рисунке - различные линии при 
U < U КР) . Здесь возможны перегибы и даже изломы, отве­
чающие, например, различной степени гидратации (числу мо­
лекул кристаллизационной влаги).  Общим является устремле­
ние этих линий к абсциссе U Р при бесконечно долгой сушке, 
хотя сами значения U Р для разных систем "влага-ТМ" будут, 
естественно, разными. Скорость испарения влаги в этом пери­
оде может лимитироваться как внешней диффузией влаги от 
поверхности ТМ в СА, так и внутренней ее диффузией в мате-
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риале (разумеется, возможно и конкурирующее влияние этих 
стадий) . 

Сложность кинетических расчетов сушильных процессов об­
условлена сложностью наблюдаемых явлений: внутренняя миг­
рация влаги в материале, диффузия ее с поверхности в поток 
сушильного агента, сопутствующие физико-химические пре­
вращения (дегидратация , преодоление капиллярных сил, фазо­
вые переходы), одновременное протекание теплопереноса, по­
ведение единичного зерна в массе высушиваемых зерен . 
По этой причине до настоящего времени сохраняет свое зна­
чение экспериментальное изучение сушильных процессов. Од­
нако по мере проникновения в физическую сущность процесса 
возрастает роль теоретических построений. Они позволяют: 

- грамотно поставить эксперимент; 
- судить о механизме процесса, построить его физическую 

модель; 
- в отдельных (достаточно простых) случаях - математиче­

ски описать и рассчитать процесс сушки. 
Кинетические расчеты сушильных процессов строят и про­

водят на основе общих положений, изложенных в разд . 10 . 1 6 .  
Согласно этим положениям (они использованы при рассмотре­
нии процессов адсорбции - разд. 14.4- 14.6), в  отсутствие химиче­
ских превращений процесс конвективной сушки (десорбции 
влаги) включает четыре стадии: 

- подвод влаги в зону сушки с влажным материалом; 
- диффузия влаги внутри ТМ из его внутренних областей к 

поверхности контакта с СА; 
- диффузия влаги с поверхности ТМ в поток (в обьем) су­

шильного агента; 
- вывод влаги из рабочей (сушильной) зоны с сушильным 

агентом. 
Результирующая скорость сушки зависит от интенсивности 

каждой из этих стадий. Однако, если скорость на какой-либо 
одной из стадий значительно меньше, чем на остальных 
(иначе: продолжительность данной стадии знач ительно больше) ,  
то эта медленная стадия является лимитирующей.  В таком случае 
расчету подлежит только эта стадия процесса, так как осталь­
ные в сравнении с ней протекают практически мгновенно. 

Если в качестве лимитирующей стадии выступает диффузия 
влаги от Поверхности ТМ в поток СА, то говорят о сушке в 
условиях внешней задачи, если диффузия влаги внутри ТМ - то 
о сушке в условиях внутренней задачи. Если лимитирует подвод 
влаги в рабочую зону с твердым материалом, то речь идет о 
сушке в условиях потоковой задачи по ТМ, если отвод влаrn из 
этой зоны с сушильным агентом, - то о сушке в условиях по­
токовой задачи по СА. При сопоставимости скоростей хотя бы 
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Рис. 15. 41. Принципиальная схема су­
шильной установки с псевдоожюкенным 
слоем высушиваемого материала: 

1 - корпус аппарата, 2 - газораспредели­
тельная решетка; 

/, п - входящий и выходящий потоки су­
шильного areнra, ///, 1У - входящий и выходя­
щий потоки высушиваемого материала, V -
ПСеlЩООЖИJКеЮIЬIЙ СЛОЙ 

двух каких-либо медленных ста­
дий задача именуется смешанной, 
ее расчет усложняется. 

Далее последовательно рас­
сматриваются процессы сушки 
при наличии отдельных лимити­
рующих стадий. При этом при­
нимается, что подвод теплоты не 
лимитирует процесса, так как 

происходит быстрее переноса влаги (иначе: подвод теплоты в 
соответствии с расчетами статики процесса достаточен для 
осуществления сушки) . 

В качестве объекта последующего анализа принят непре­
рывный процесс сушки в псевдоожиженном слое высуши-• 
ваемоrо материала, поскольку эта система достаточно пока-
зательна: 

- имеет большое распространение в хймической технологии 
и ряде других отраслей промышленности; 

- очень удобна в методическом отношении своей просто­
той,  наглядностью и возможностью довести анализ до расчет­
ных выражений. 

В ходе изложения будут затронуты и некоторые общие мо­
менты, выходящие за пределы специфики псевдоожиженных 
систем. 

Принципиальная схема сушилки с псевдоожиженным слоем 
(ПС) представлена на рис . 1 5 .4 1 .  В аппарат 1 с зернистым ма­
териалом непрерывно через газораспределительную решетку 2 
подается горячий сушильный агент (его расход L) с исходным 
влаrосодержанием х1 , псевдоожижая зернистый материал. 
Увлажненный СА уходит из аппарата с влаrосодержанием х2 . 
Исходный влажный материал (его лоток G) входит в аппарат с 
влажностью И' и выходит с влажностью И". Потоки L и G 
представлены как ннерты (в кг АСВ/с и кг СМ/с) и потому в 
ходе сушки не изменяются . Высота ПС равна Н, поперечное 
сечение - Sa; масса ТМ в аппарате (в расчете на абсолютно 

• Ряд других систем интенсивной сушки рассмотрен в ( 1 9 ) .  
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сухую часть) Gт и отвечающая ей поверхность межфазного кон­
такта F - постоянны. Порозность ПС в рабочих условиях со­
ставляет &, размер твердых частиц (в целях упрощения анализа 
они приняты сферическими и одинаковыми) равен d. Сушиль­
ный аrент движется через слой в режиме идеального вытесне­
ния, так что его в.лаrосодержание изменяется в слое по верти­
кальной координате z. Псевдоожиженный ТМ находится прак­
тически в состоянии идеального перемешивания, и потому его 
влажность по объему слоя одинакова и равна влажности выхо­
дящего высушенного материала U". 

При наличии любой лимитирующей стадии и в ее отсут­
ствие остается справедливым выражение, получаемое совме­
щением соотношений ( 1 5 .5) и ( 1 5.6): 

W = L(x2 - х1) = G( U' - U'� ( 1 5 .30) 

и совпадающее с уравнениями материального баланса типа 
( 10 . 1 3) ,  ( 10 . 14) .  

15 .8.2. Сушка в условиях внешней задачи 

Сушка в условиях внешней задачи протекает при удалении 
свободной в.лаги и может происходить при удалении связанной 
в.лаги - преимущественно вблизи влажности f.JКP, если силы 
сцепления влаги с ТМ не очень велиюt, а условия ее диффузии 
с поверхности в объем СА - неблагоприятны. 

Основное уравнение внешнего массопереноса для непре­
рывного процесса имеет вид: 

( 1 0 . 72) , ( 1 5 . 3 1 )  

Применительно к сушке массовый поток переносимого ве­
щества (влаги) М = W; р - плотность инерта (сухого СА); ве­
личины коэффициента массоотдачи р и поверхности контакта 
F сохраняют свой смысл; средняя по F движущая сила выра­
жается через влаrосодержания сушильного аrента: Лер = ЛХср = 
= (хМ - х)ср ,  хм - равновесное (с U - влажностью ТМ, . в рас­
сматриваемом случае - в псевдоожиженном слое) влагосодер­
жание СА. Таким образом, для сушки в условиях внешней за­
дачи выражение ( 1 5 .3 1 )  запишется в виде: 

W =  ррFЛХср . ( 1 5 .З lа) 

Обоснование формы уравнения ( 15 . 3 1 ) ,  а с ним и ( 1 5 .3 1а), и 
подходы к расчету входящих в них величин даны в разд . 10 . 16 .2 . 
Наличие в формулах плотности СА обусловлено принятыми 
единицами измерения W кг Вл/с и х кг Вл/кг АСВ. Коэффи­
циент массоотдачи р определяется по эмпирическим соотно-
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Рис. 15.42. К анализу сушки в псевдоо.жюкенном слое 
в условиях внешней задачи: расче111ая схема процесса 
(к - контур) 

шениям (их примеры приведены в ука­
занном разделе) .  Поверхность конта�сrа F 
находят с помощью формул типа (2.64) : 

F = 
6(l - e) 

S H 
d а 

- при известных размере частиц d (он 
задан) и порозности & (ее оценивают из 

гидродинамических соотношений - см. разд.2.7 .4). Наконец, 
концентрацию х!4 определяют по диаграмме равновесия 
(рис . 1 5 .20б) как величину, равновесную с U"; поскольку 
вследствие интенсивного перемешивания ТМ его влажность 
постоянна по объему ПС ( U = U" = const) , то и х!4 = const. 

Цель последующего анализа - определение средней движу­
щей силы ЛХср и связи конечного влагосодержания х2 с высо­
той слоя Н. При достижении этой цели можно будет сформу­
лировать пути решения эксплуатационной и проектной задач. 

Расчетная схема представлена на рис . 1 5 .42 . На расстоянии z 
от входного (для СА) сечения, совпадающего с распредели­
тельной решеткой, выделим фрагмент ПС, содержащий неко­
торый объем с зонами сушильного агента (СА) и твердого ма­
териала (ТМ). Для бесконечно малого пространственного кон­
тура к ·  (поверхность контакта фаз здесь равна d/ ) в зоне дви­
жения сушильного агента запишем материальный баланс по 
влаге: 

Lx + d W - L(x + dx) = О и d W = Ldx . (а) 

Для рассматриваемой бесконечно малой поверхности кон­
та�сrа df выражение типа ( 1 5 .З lа) запишется с локальной (на dj) 
движущей силой: 

Из (а) и (6) : 
d W = j3p(x!" - x)df . 

Ldx = j3p(x!" - x)d/ .  

(б) 

(в) 

Применительно к псевдоожиженному слою это уравнение 
после разделения переменных легко интегрируется (в пределах 
соответственно от х1 до х2 и от О до F), так как для ПС х!4 = 
= const по всей поверхности контакта F: 

j2 Mdx = 
j3p f df . 

х1 х - х L o 
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С учетом знака при х в знаменателе левого интеграла имеем : 

( 1 5 .32) 

Дnя большинства других систем, где в отличие от ПС влаж­
ность материала И, а с ней и равновесное влагосодержание хм из­
меняются по объему системы (координате z, поверхности контакта 

Л. интегрирование приводит к более сложным выражениям либо 
вообще провести его аналитически не удается .  

И з  выражения ( 1 5 . 32) видно, что в случае внешней задачи зако­
номерности изменения влагосодержания сушил ьного агента опре­
деляются "числом единиц переноса", т.е. отношением пропускных 
способностей поверхностной (иначе - внешней) стадии ( ppF ) и 

потоковой стадии (L). 
Дnя нахождения средней движущей сил ы  реш и м  левое из 

уравнен и й  ( 1 5 . 3 2 )  относител ьно L и домножим обе части равен­
ства на (х2 - х 1 ) , чтобы получить слева количество передаваемой 
влаги W: 

L = PpF м 
1 х - х. n м Х - Х2 

Сравни вая последнее выражение с ( 1 5 .3 1 ,а), находим :  

_ х2 - х1 _ (х м - х1 )- (х м - х2 ) ЛХср - м ил и ЛХср - м 
1 х - х. 1 х - х. n м n м Х - Х2 Х - х2 

(г) 

( 1 5 .3 3 )  

- средняя движущая сила п р и  сушке в П С  в условиях внешней за­
дачи вычисляется как среднелогарифмическая величина. 

Соотношением ( 1 5  .32) установлена связь х2 и F. В расчетах 
удобно оперировать не поверхностью контракта F, а рабочей вы­
сотой слоя Н. Выражая для ПС поверхность контакта F через Н, 
как показано в начале раздела, получаем из ( 1 5 . 32) :  

( 1 5 .34) 
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В задачах эксплуатации известны Н, а также Sa и рЯд других 
характеристик процесса; требуется определить хъ U" и произ­
водительность по влаге W Это удобно сделать, используя вто­
рое из выражений ( 1 5 .34). По найденному х2 с помощью урав­
нения баланса ( 1 5 .30) определяются конечная влажность мате­
риала U" и поток передаваемой влаrи W Расчет осложняется 
тем, что при первоначально неизвестной конечной влажности 
U" нельзя точно взять равновесное значение �. входящее в 
( 1 5 .34) . Поэтому приходится прибегать к итерационной проце­
дуре, задаваясь "в нулевом приближении" некоторым значе­
нием U" и добиваясь в ходе итерации приемлемой сходимости 
этой величины: 

U" ----- � Х2 -----+ U" 
ур-е ( 1 5 .34) равновесие ур-е ( 1 5 .30) 

1 сопоставление 

В тех случаях, когда равновесие при сушке является (или его 
можно принять) линейным, задача эксплуатации поддается 
аналитическому решению на основании методики и соотноше­
ний, приведенных в разд. 10 .9  для процессов класса 3(2-2) 1 по 
КФ-классификации. 

В типичной задаче проектирования обычно задана произво­
дительность по высушиваемому материалу G и его влажности 
- входная U' и выходная U". По материальному балансу ( 15 .30) 
определяется выходное влагосодержание сушильного агента х2 
и далее (при других известных величинах) по первому из выра­
жений ( 1 5 .34) - искомая высота слоя Н, обеспечивающая за­
данную глубину сушки (конечную влажность U") . При этом 
рабочий поток сушильного агента L определяется из условий 
статики процесса, а при неизвестном на начальных стадиях 
расчета значении х2 - уточняется с помощью технико­
экономического анализа . 

Входящее в расчетные уравнения поперечное сечение аппа­
рата Sa рассчитывается по уравнению расхода V = Saw, где 
V = Lv0. Здесь скорость сушильного (ожижающего) агента w 
выбирается из технологических соображений - обычно во из­
бежание значительного уноса мелких частиц на уровне (3 -
7)wo, где wo - скорость начала псевдоожижения. 

Уравнение ( 1 5 .34) связывает влагосодержание уходящего СА 
х2 с высотой слоя Н Эта связь иллюстрируется на рис . 1 5 .43 . 
Частицы в ПС невелики по размерам: чаще всего d изменяется 
долями миллиметра, реже - несколькими миллиметрами. Это 
означает, что выражение под знаком экспоненты ехр в ( 1 5 .34) 
весьма велико (при не очень малых Н). Поэтому в пределах не-
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Рис. 15.43. Связь влаrосодержания сушильноrо 
areкra, покидающеrо тонкий псевдоожижен­
ный с.лой, с ero рабочей высотой 

х" · - · - · - · - · - · - · - · - · - · - ·  
больших высот слоя с увеличением 
Н разность х!" - х2 быстро умень­
шается. Кривая х2 = x2(J/), показан­
ная на рис . 1 5 .43 , хараперна для 
товкоrо псевдоожиженною слоя . 
Заметим, что эта же кривая харапе­
ризует изменение текущего влагосо­
держания х по высоте слоя z. 

15.8.З. Сушка в условиях потоковой задачи 

Н(z) 

Будем увеличивать высоту псевдоожиженного слоя Н, а с 
ней и поверхность контакrа F. Очевидно, при достаточном 
возрастании F внешний массоперенос уже не будет лимитиро­
вать процесс сушки, так как станет большой пропускная спо­
собность �pF. Тогда выходное влагосодержание х2 приблизится 
к х!" - это следует из уравнения ( 1 5 .34): при Н � оо 
(практически - при достаточно большой величине Н) х!" - х2 � 
� О, т.е. х2 � х!". Такая ситуация показана на рис . 1 5 .44 : если 
высота слоя Н превышает некоторую величину ha (ее называют 
активным участком псевдоожиженною слоя) ,  то без сколько­
нибудь заметной погрешности можно практически считать, что 
х2 :.:::: х!". При этом допустимая погрешность устанавливается 
технологом, обычно ее выбирают на уровне 1-5%; иначе гово­
ря, отношение разностей концентраций в левой части выраже­
ния ( 1 5 .34) полагают равным 0 , 0 1-0,05. Это означает, что с 
точностью 95-99% массообмен в псевдоожиженном слое на 
участке Н = ha можно считать завершенным. При увеличении 
Н сверх ha массообмен (сушка) мо-
жет считаться законченным с еще 
большим основанием (меньшей по- х2(х) 
грешностью) . 

Расчеты по уравнению ( 15 . 34) по­
казывают, что при указанных значе­
ниях концентрационною комплекса 
величины Н = ha получаются обычно 
на уровне нескольких миллиметров, 
для крупных частиц порядка 
нескольких сантиметров. При Н < ha 

Рис. 15. 44. К выро)!Щению внешней задачи 
сушки в потоковую 

Н <  ha 

1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 
1 > h : н _  а 1 1 
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псевдоожиженный слой в смысле внешнего массообмена трак­
туется как тонкий, и тогда справедливы все положения и соот­
ношения предыдущего раздела. Однако со столь тонюtми псев­
доожиженными слоями работают только в исследовательсюtх 
целях в лабораториях. На производстве используют ПС значи­
тельно большей высоты , так как тонкий слой в аппарате про­
мышленных размеров структурно неустойчив из-за образования 
в слое "свищей" ,  в которые устремляется основная доля газа 
(см . разд.7 . 1 1 .2 ,  14 .3 .2) .  Поэтому в промышленных аппаратах, 
как правило, Н >> h3• А при Н � ha независимо от кинетических 
характеристик внешнего массопереноса х2 � ХЫ; тогда можно 
утверждать, что внешняя задача сушюt выродилась в потоковую 

- чаще по СА (т.е.  по потоку L) , реже по ТМ (по потоку G).  В 
этих случаях для расчета процесса сушюt достаточно уравнения 
материального баланса ( 1 5 .30) ,  дополненного условием равно­
весия в форме равновесного соотношения .ХЫ = .ХЫ( U) или гра­
фической зависимости типа показанной на рис . 1 5 .20 ,6. И ными 
словами :  

L(x2 - х1 ) = G( U' - И") .  ( 1 5 .35)  

J равновесие J 
Задачи эксплуатации и проектирования при линейном 

описании равновесия (или при х м = х т ах  = const) решаются 
аналитически , как это показано в разд . 1 0 . 8  и 1 0 .9 для про­
цессов класса 3 (2-2) 1 .  При произвольной форме кривой рав­
новесия (именно этот случай чаще всего встречается при 
удалении связанной влаги) расчет ведется графоаналитиче­
ски (рис .  1 5 .45) . 

Для решения задачи эксплуатации, т.е. отыскания выходных 
концентраций х2 и И" при заданных входных Х1 и И' и из­
вестных потоках L и G, перепишем выражение ( 1 5 .35) :  

Х2 - Х1 G 
--=---=- = U 1 - U 11 L 

( 1 5 . 35а) 

Из точюt ( И', х1 ) под углом а. ,  так что tga. = G/L, проводим 
прямую. Точка ее пересечения с линией равновесия представ­
ляет собой точку выходных концентраций х2 и И", поскольку 
удовлетворяются оба поставленных условия: 

- уравнение ( 1 5 .35) ,  ( 1 5 .35а) - это видно из графика, так 
как отношение (х2 - х1 )/(И' - И") = tga.; 

- потоковый характер массопереноса, так как точка ( И", х2) 
лежит на линии равновесия. 
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Рис. 15. 45. Решение задач эксnлуата­
ции и проектирования при сушке в 
псевдоожиженном с.лое в ус.ловиях 
потоковой задачи 

Типичная задача проекти­
рования (чаще всего заданы 
концентрации U' и U", х1) 
решается еще проще: при 
известном значении U" по 
равновесной диаграм ме в н а­
ч ал е  о п редел я ется х м  = х2 ; 

и 

далее из материального баланса ( 1 5 .30), ( 1 5 .35) отыскивается 
неизвестный поток (обычно L, обеспечивающий заданную 
производительность по высушиваемому материалу G). 

При решении задач эксплуатации и проеюирования в усло­
виях потоковой задачи нет необходимости в определении ки­
нетических харакrеристик внешнего массопереноса типа 13 ,  F и 
др. (а также внугреннего массопереноса - Dм и др . - см. сле­
дующий раздел). Надо только быть уверенным, что процесс 
ведется при Н � ha,, т.е. при достаточно высоких значениях по­
верхности контакrа (строже: при достаточно высоких пропускных 
способностях внешнего массопереноса j3pF > > L, G). 

Сушка в условиях потоковой задачи может происходить при 
удалении как свободной, так и связанной влаm. 

15 .8 .4. Сушка в условиях внуrренней задачи 

Постановка задачи 

Суш.ка в условиях внугренней задачи может протекать толь­
ко при удалении связанной влаm. Зерна (частицы) материала в 
ПС очень невелики по размерам, поэтому протяженность пути 
диффундирующей влаги внугри зерна мала; можно было бы 
предположить, что рассматриваемая стадия - быстрая и не 
может стать лимитирующей. Однако для ряда ТМ коэффици­
ент внугренней диффузии влаm Dм крайне низок (скажем, для 
воды в полимерных материалах он находится на уровне 10-12 
- 10-1 3  м2/с) ;  поэтому внугренняя диффузия вполне может 
оказаться лимитирующей стадией несмотря на малые размеры 
частиц. . 

ПроЦесс сушки в условиях внугренней задачи сначала рас-
с м от р и м кt1 ч ествеп н о .  Буде м  о п е р и р о в ат ь с м е ш а н н о й 

с =- 1 1Р ( кг Вл кг С М  к о н це н тр а ц и е й в л а г и в м а те р и ал е u1 т 
кг см мз 
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Рис. 15.46. К анализу симметричной сушки сферического зерна в условиях внуr­
ренней задачи 

= кг Вл/м3) .  Проследим за процессом в единичном зерне, при­
няв его в целях упрощения сферичесюtм, а процесс сушюt -
симметричным (рис. 1 5 .46) . Пусть исходная влажность мате­
риала С0 постоянна по объему зерна, а равновесная (с потоком 
СА) составляет С Р. После внесения зерна в зону сушюt на его 
поверхности мгновенно (в условиях внутренней задачи внеш­
ний массообмен подразумевается бесконечно интенсивным) 
устанавливается и в ходе всего процесса поддерживается рав­
новесная концентрация С Р . Спустя небольшой промежуток 
времени -с1 приповерхностные области зерна теряют влагу 
(глубинные - еще не затронуты сушкой) . К моменту -с2 неза­
тронутыми остаются лишь центральные зоны, в остальных 
влажность заметно меньше. А к моменту -с3 концентрация влаги 
меньше исходной уже во всем объеме зерна; в момент ч обез­
воживание зерна еще глубже : влажность понижена, она стала 
ближе к равновесной. Если сушка ведется долго (теоретичесюt 
- бесконечно долго), то влажность во всем объеме зерна стре­
мится к равновесной. 
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Задача анализа применительно к единичному зерну состоит в 
определении влажности в произвольной точке внутри зерна (на 
радиальной координате r) в произвольный момент . времени •:  
С = C(r, •) . 

Задача анализа применительно к псевдоожиж:евиому слою за­
ключается в учете поведения единичного зерна . в массе зерен. 
Для ПС анализ облегчается тем, что зерна (частицы) в нем 
прапически находятся в режиме Идеального перемешивания, 
для которого распределение их по времени пребывания выра­
жается относительно просто. 

Представленная качественная картина должна быть интер­
претирована колll'Сественно. В основе анализа лежит уравнение 
Фика (см. разд. 1 .5 .3 ,  1 0 . 1 6 .3) .  Для единичного сферического 
зерна радиусом R при симметричной сушке в случае постоян­
ного коэффициента диффузии влаги в материале (Dм) в отсуr­
ствие химических превращений (Источников и Стоков) оно 
записывается в сферических координатах: 

ас ( а2с 2 ас) 
- = Dм -2- + - - ; О � r < R, 't > О  . 
а. аг r дr 

( 1 5 .36) 

Как показано в разд. 7. 10  применительно к теплопереносу, 
для анализа и решения это уравнение более удобно в форме: 

( 1 5 .36а) 

Коэффициент диффузии влаги в материале Dм нередко существенно зависит 
от ее концентрации в нем: при изменении С мoryr изменяться физическое со­
стояние влаги в материале и характеристики ее диффузии. В этом случае Dм 
нельзя считать постоянным в ходе процесса сушки (по объему зерна - тоже) . 
Тогда усложняется написание уравнения Фика - получаются выражения типа 
рассмотренных в разд. 1 .6 .З ;  даже при достаточно простых зависимостях Dw = 
= Dм( С) решение такоrо нелинейного уравнения Фика возможно, как правило, 
только численными методами.  Дополнительное затруднение - в установлении и 
математическом выражении зависимости Dw от С. 

Уравнению ( 15 .36а) должны сопуrствовать три условия од­
нозначности (поскольку в него входит первая производная по • 
и вторая - по r) : 

- начальное условие (чтобы подчеркнугь, что речь Идет о 
ситуации до начала процесса, иногда вместо 't = О пишут 
• = - О): исходная концентрация влаги в объеме зерна (на лю­
бой радиальной координате r) равна С0, так что 

't = - О; C(r, 't), = 0 = C(r, О) = С0; О � r � R; ( 1 5 .37) 

1297 



- граничное условие 1 рода (оно отвечает внуrренней зада­
че) : в любой момент времени концентрация влаги на поверх­
ности зерна есть равновесная концентрация, тогда 

r = R; C(r, 't)r=R = C(R, 't) = СР; 't � О; ( 15 .38) 

условие симметрии сушки и ограниченности изменения 
концентрации влаги (по существу это тоже rраничное условие) :  

дС(r, 't) r = О; дr r = O  
= оС(О, 't) = О; 't � О. 

дr ( 15 .39) 

Справедливость последнего условия ясна из рис. 15 .46: касательная к ЛIОбой 
кривой изменения концекrраuий C('t), проведенная в центре сферического зер­
на, горизоJrrаЛЬна, т.е. параллельна оси r; иначе: танrенс утла наклона касатель­
ной к оси абсцисс (производная) равен нулю. Это условие xapaicrepнo для сим­
метричной сушки, в противном случае экстремум пришелся бы на какую-нибудь 
точку с r " О. Одновременно это условие запрещает безrраничное (в том числе 
симметричное) возрасrание концекrрации в ходе процесса, например при 
асимптотическом приб.люкении тший C(r) к вертикали r = О  (urrриховые JПIНИИ 
на рис. 1 5 .46) . 

Зависимость С = C(r, 't) целесообразно для большей общ­
ности представить в критериальной форме. Критерии подобия 
формируются методом масштабных преобразований (см.  
разд . 1 . 8 .2, 1 . 8 .3) ;  проведем их в упрощенном варианте, сопо­
ставив величины в левой и правой частях уравнения Фика: 

С DмС 
- о - • -- .  
't r2 

(д) 

После сокращения на С и переноса всех оставшихся вели­
чин в одну часть равенства-сопоставления (д) получим безраз­
мерный комплекс Dм't/12. Эrот комплекс неудобен : он содер­
жит сразу две независимые переменные - r и 't. Поэтому его 
преобразуют: 

(е) 

Каждая из полученных безразмерных величин Dм't/R2 и r/R 
содержит по одной переменной. Комплекс Dм't/R2 = Fод = Fi 
выражает соотношение количеств вещества (влаги), переноси­
мого диффузией и аккумулированного зерном; его называют 
диффузионным критерием Фурье или критерием Фика; иногда 
его трактуют как безразмерное время. Симплекс r/R представля-
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ет собой безразмерную координату; он может изменяться от О до 
1 .  Таким образом, в результате решения уравнения Фика кон­
центрация получается в виде функции от Fод и r/R. Очевидно, 
концентрацию также резонно представить в безразмерной 
форме. Анализ (см. для сравнения разд. 7. 10 .3) приводит к об­
общенному концеmрацнонному коммексу с· ==" (С - СР)/( Со -
- СР), изменяющемуся от 1 в на•1але процесса сушки зерна 
(когда С = Со) до О, если сушка ведется бесконечно долго 
(тогда С � СР) . Итак, решение уравнения Фика для симмет­
ричной сушки сферического зерна должно привести к зависи­
мости в обобщенной форме: 

с•  = C(r> t) - СР 
= f (Fод, r/R). ( 1 5 .40) Со - СР 

Подчеркнем, что ( 1 5 .40) подлежит конкретизации. 

Решение задачи 

Единичное зерно. Подход к получению конкретной формы 
зависимости типа ( 15 .40) для сферы (зерна) в случае постоян­
ного коэффициента диффузии Dм был продемонстрирован в 
разд. 7. 10 .3 применительно к переносу теплоты. Для переноса • 
вещества (влаги) при сушке такая зависимость имеет вид бес-
конечного ряда: 

с· = ( 15 .4 1 )  

где п - индекс суммирования. 

Для наглядности выпишем первые члены рассматриваемого 
разложения: 

2 . ( ' ) SШ 1t -
c• = R 

е-112 Fод -
r 1t -
R 

• ПОJПIЫЙ вывод такого рода выражений (он весьма громоздок и в учебник 
не включен), а также модификации подхода к расче'J)' нестационарного массо­
обмена при сушке твердых тел различной формы приведены в специальной 
литературе - см. ,  например, (3, 5, 7, 8, 12, 17 - 20 и др. ) . 
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2 sin(21t �) 2 sin(37t �) 
R -22 112 Fo R -32 112 Fo 

(е) - ----- е д + е д -
21t � 31t � 

R R 

Ряд ( 15 .41 )  быстро сходится (при не очень малых значениях 
Fод), так как от слаrаемоrо к слагаемому быстро нарастает ве­
личина n2, стоящая в экспоненте. 

Технолоrов интересует не столько распределение концентра­
ции влаги по радиусу r (обьему зерна), сколько средняя влаж­
ность зерна: именно она входит в материальные балансы, опре­
деляет необходимые затраты теплоты на процесс сушки и во­
обще устанавливается с течением времени в высушенном зерне 
при ero хранении с целью последующеrо использования . 

Усреднение концентраций ведется по канве, представлен­
ной в разд.7. 1 0 .3 ,  10 . 16 . 3 .  В сферическом зерне на текушей ра­
диальной координате r выделяется (см. рис. 1 5 .46) сферический 
слой бесконечно малой толщины dr. Количество влаги в этом 
шаровом слое обьемом 47tt2dr равно C(r, 't)-47tt2dr, а в зерне в 
целом - интегралу от этой величины по объему зерна. С дру­
rой стороны, полное количество влаги в зеnне выражается как 
произведение средней ее концентрации с ('t) на объем зерна 
4/31tR3. Приравнивая количества влаги в зерне, записанные 
различным образом, получаем: 

R 2 - 4 3 J C(r, 't) · 41tr dr =C ('t) -1tR 
о 3 

- 3 R 2 и C ('t) = -3 J C(r, 't)r dr .  
R о 

( 1 5 .42) 

При этом средняя концентрация С получается как функция 
времени; зависимость от r уrрачивается при интегрировании по 
параметру r и подстановке пределов.  

Усреднение концентрации влаги в зерне удобно проводить в 
безразмерных переменных, отыскивая не С ('t) , а комплекс 
-· C ('t) - СР - - • 
С = . Эrо правомерно, поскольку С и С одно-

Со - СР 

значно и линейно связаны между собой. Таким образом, в ма­
нере (15 .42) имеем: 
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- .  3 R 
• 2 С = -3 f C (r; t)r dr .  ( 15 .42а) 

R о 
Для выполнения операции интегрирования надо под инте­

грал в ( 1 5.42а) подставить значение с· по ( 15.41): 

6 � 1 
( l)n+l  -n27C2 Fод 

Rf . ( ' ) d = - k - - е r sш rт - r 
R2 n= I mt о R (ж) 

Входящий в (ж) икгеrрал берется по частям. Обозначим и •  r, dv • sin(a7'dr, 
где а • mc/R:, тогда du = dr, v = _..!.. cos(ar) .  В целом: а 

R R R r '\IR R 1 sin(ar)IR r cos(ar)IR 
f u d v = u� - f v d u = - - cos(ar11 - / - - cos(ar) d r =  - = 
о о о а о о а а2 о а о 

поскольку sin О = О, при п - целом sin(7Cn) = О, а последнее слагаемое в фиrур­
ных скобках содержит множителем нуль. 

Подставим значение интеграла (з) в выражение (ж), внеся знак 
"минус" в (-l)n+l ; получим в нем мно.жиrель (-l)п+2 .  В целом: 

с- • _ 6 � 1 ( l)n+2 -n21C2 Fод R2 s( ) _ - - k - - е - со mt -
R2 n= t  mt mt 

= � � 1 -n21C2 Fод (- l)n+2 s( ) 2 k � со rт . 
1t n=l  п 

(и) 

При п четном (-l)n+2 = 1 и cos(n1t) = 1 ,  так что фрагмент 

(-l)n+2 cos(rт) = 1 .  При п нечетном (-l)n+2 =  -1 и cos(mt) = -1 , 
так 'ПО указанный фрагмент тоже равен 1 .  Поэтому окончательно 

-. с (t) - СР 6 00 1 2 2F 
С = = 

2 L 2 е-п 7С 0.11 ; ( 15 .43) 
Со - СР 1t n=l п 
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такого рода выражение уже приводилось в учебнике при из­
учении теплообмена с шаром в условиях внутренней задачи 
(разд. 7. 10 .3) .  

Для наглядности выпишем несколько первых членов разло­
жения ( 15 .43) :  

- • 6 ( 1 2р 1 22 2р 1 32 2р ) С = 1 2е-тr. од + 2 е- тr. од + 2 е- тr. 
од +  . . . . 

7t 1 2 3 
(к) 

Этот ряд при не очень малых значениях Fo4 быстро сходится, так как при 
увеличении номера члена ряда показатель степени быстро растет. Например, при 
Fo4 = О, 1 второе слаrаемое состаRЛЯет от первого лишь 1 ,3%, а сумма всех по­
следующих не превышает 0,005%.  Поэтому при Fo4 <: 0, 1 Д1lЯ технических расче­
тов впОJП1е можно оrраничиться первым членом ра311о:ж:ения, т.е. вместо ( 1 5 .43) 
записать: 

-· 6 2 С = -e-" Fo� . 
7r.2 

( 1 5 .43а) 

При меньших значениях Fo4 второй и последующие члены ряда ( 1 5 .43), (к) 
становятся соизмеримыми с первым, и Д1lЯ расчета приходится брать больше 
слаrаемых: их число при опрgеленном значении Fo4 < О, 1 зависит от требуемой 
точности расчета. Значения С в зависимости от Fo4 (или от Fод) табулированы 
в специальной литературе•. 

Псевдоожиженный слой. Разные зерна в непрерывно рабо­
тающем ПС (т.е. с постоянным вводом и выводом твердого 
материала) имеюг различное время пребЫВ!ЦIНЯ в зоне сушки; 
поэтому и значения средней влажности С (t) для них будуr 
разными. Чтобы определить получающуюся усредненную влаж­
ность зерен на выходе из псевдоожиженного слоя Сп с , необ­
ходимо учесть их распределение по времени пребывания - соот­
ветственно выражению (8 .8) , приведенному в разд. 8 .3 .2 :  

оо _  
Сре з = Сп с = J С (t)q>(t)d't 

о 

- . с - СР 00 - .  И Сп с  
= 

п с  = J C  ('t)q>('t)d't . 
Со - СР о 

(л) 

Поскольку перемешивание зерен (частиц) в ПС чрезвычай­
но интенсивное, то в качестве плотности распределения ис­
пользуется формула (8 .7) для систем идеального перемешива-

ния: q>('t) = -1- е- 1 1 1 0 Р ; здесь среднее время пребывания зерен 
'tc Р 

• См" например, (8) .  
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в зоне сушки 'tcp = Gт/G (смысл Gт и G определен в разд .  
15 .8 . 1 ,  он также ясен из  рис . 1 5 .41 ) . Подставив во второе из 

выражений (л) значение С • 
по ( 15 .43), имеем:  

t с •  _ aof 6 � 1 -n2112 Fод 1 -
tcp  d 

п с  - - ,L., - е --е 't = 
о n2 n : l п2 'tc p 

6 ао 1 1 оо 2 2 F / 
= - L _ __ f e-n 11 oд e - t tc p d 't 

1t2 n : l  п2 'tc р О 
(м) 

Возьмем интеграл Iпt, содержащийся в (м), раскрыв запись 
Fод = Dм't/R2 и изменив знак (и пределы интегрирования) в 
ходе преобразований: 

Int = 
2 2 D"t - � -(n2112 Dw + -1-) t 

00 -п lt - 00 2 
J e  R2 е tc p d 't = J e  R tc p d 't = 
о о 

= 

Подставив теперь значение Int в (м) и внеся множитель 'tcp в 
знаменатель, получим: 

-. 6 00 1 1 с = - I: 
- -----­

пс 7t 2 n: l  п2 2 2 Dм't c p  
п 

7t 
+ 1 

R2 

(о) 

Обозначим Dм'tcr/R2 = Focp и будем трактовать этот ком­
плекс как усредненный диффузионный критерий Фурье 
(Фика), базирующийся на среднем времени пребывания зерен 
в рабочей зоне ('tcp) ·  Тогда окончательно: 

- .  С - СР 6 00 1 с - п с ""' 
пс = С 0 - СР = � п:-1 _n_2....,(n_2_7t_2_F_o_c _p_+_l...,..) . ( 1 5 .44) 

Это решение представляет собой медленно сходящийся ряд (даже при высо­
ких значениях Focp): в самых блаrоприятных условиях второе с.лаrаемое состав­
ляет более 6% от первоrо, а третье - более 1 ,2%. Здесь даже для технических 
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расчеrов приходится брать несколько членов ряда (их число определяеrся необ­
ходимой точностью расчетов) . 

Формула ( 1 5 .44) позволяет решать задачи эксплуатации и 
прое�сrирован ия. 

В задаче эксплуатации известны массовая производитель­
ность по высушиваемому материалу G и масса материала в слое 
Gт. Эrо позволяет рассчитать •ер = Gт/ G и найти величину 
Focp· Далее по ( 1 5.44) определяют значение концентрационного 

комплекса с; с и для известных С0 и СР - искомую концент­

рацию Сп с  . Затем по материальному балансу ( 1 5 .30) при 

известных L и х1 рассчитывают выходное влагосодержание х2. 
Трудный момент здесь - в неопределенности величины СР, 
поскольку в начале расчета неизвестно х2 (концентрацию СР 
обычно без существенной погрешности можно считать равно­
весной с х2) .  Эrо затруднение разрешается пуrем применения 
итерационной процедуры - до приемлемой сходимости равно­
весных величин СР, х2• 

В задачах проектирования заданы значения G, С0 (или U') и 
Сп с (или U'�; неизвестна масса твердого материала Gт в ПС, 

обеспечивающая получение заданного значения С 0 с· Сначала 

определяют концентрационный комплекс с; с , причем 

сложностей с концентрацией СР нет, так как х2 (при 'Известном 
потоке L) отыскивается из материальною баланса ( 1 5 .30) .  Да­
лее по ( 1 5 .44) находят Focp· Здесь возможны чисто технические 
затруднения, так как Focp входит в несколько слагаемых в пра­
вой части . Эти затруднения разрешаются использованием 
ЭВМ или предварительным табулированием функции ( 1 5 .44) : 

с; с = f (Focp) ,  Focp = <р( с; с ) .  По наЙденному Focp рассчиты­

вают •ер и при известной производительности G вычисляют 
искомое Gт = G·•cp · При меньших значениях Gт не удастся по­
лучить высушенный материал с обусловленной выходной 

влажностью С 0 с (или U'') - влажность будет выше.  
На пра�сrике удобно оперировать не массой Gт, а необходи­

мой высотой псевдоожиженного слоя Н. Ее определяют на 
основе очевидного соотношения: 

Gт = Pr(l - е)SаН; (п) 

в качестве конечного результата принимают высоту ПС не ме­
нее рассчитанной по (л) : при меньших Н глубина сушки будет 
недостаточной. 

Подход к определению сечения аппарата Sa изложен в разд. 
15 . 8 .2 .  
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Проблемы разграничения задач массопереноса при сушке, 
существования той или иной лимитирующей стадии либо про­
текания процесса в условиях смешанной задачи, формирования 
разграничивающих критериев (типа диффузионного критерия 
Био и других) разрешаются на основе общих положений, из­
ложенных в разд . 10 . 10.5 . 
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rлава 16 

КРИСТАJШИЗАЦИЯ 

Кристаллизация представляет собой процесс образования 
кристаллической фазы из расплавов, растворов и газовой фазы. 
Эrот процесс используется в химической, нефтехимической, 
коксохимической, металлургической, пищевой, фармацевти­
ческой и других отраслях промышленности. С помощью кри­
сталлизации решаются следующие задачи: 

- получение твердых продуктов в виде блоков, rранул, че­
шуек и т.п. ; 

- разделение различных смесей на фракции, обогащенные 
тем или иным компонентом; 

- вьщеление различных веществ из технических и природ­
ньrх растворов; 

- глубокая очистка веществ от примесей; 
- концентрирование разбавленньrх растворов пугем вымо-

раживания растворителя;  
- выращивание монокристаллов; 
- получение веществ с определенными физико-механи-

ческими свойствами; 
- нанесение на поверхность твердых тел различньrх покры­

тий и др.• 
Кристаллизация отличается чрезвычайно большим коли­

чеством методов и приемов ее реализации, которые можно 
разделить на пять ОСНОВНЬIХ rрупп: 

- кристаллизация из расплава; 
- кристаллизация из раствора; 
- кристаллизация из паровой (газовой) фазы** ; 
- кристаллизация в твердом состоянии; 
- кристаллизация при химическом взаимодействии веществ. 
Закономерности процесса кристаллизации зависят от целого 

ряда фаlСЮров, важнейшими из которых являются: состав ис­
ходного вещества (с_меси, раствора), его физико-химические 
свойства, вид (характер) диаrраммы равновесия фаз рассматри-

• Более подробные сведения о практическом использовании процесса кри­
сталлизации содержатся в (2-6, 10 -12, 14 - 16) . 

•• Процесс кристаллизации из rазовой фазы обычно называют десублимацией 
или "твердофазной" конденсацией. Он рассмотрен в гл. 18 .  
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ваемой системы, способ создания пересыщения,  интенсивность 
подвода и отвода теплоты, интенсивность перемешивания. 

Изложенные в настоящей главе сведения в значительной 
мере носят общий характер. Они имеют непосредственное от­
ношение к описанным в гл. 1 7  и 1 8  процессам растворения,  
сублимации и десублимации веществ. 

16.1 .  ОСНОВНЫЕ ОСОБЕННОСfИ 
ПРОЦЕССА КРИСТАJUIИЗАЦИИ 

Твердые тела по своей структуре моrуг быть кристалличе­
скими и аморфными. 

Кристаллы моrуг состоять из ионов, атомов, ионных ради­
калов, молекул и даже из живых организмов (вирусов) .  Так, 
кристаллы металлов и многих неорганических соединений 
(соли, щелочи) построены из атомов и ионов, а большинства 
органичесюtх веществ - из молекул. Кристаллы строятся по 
принципу наиболее плотной упаковюt частиц, слои которых 
строго повторяются через определенные интервалы, - говорят, 
что кристаллическая фаза обладает как ближним, так и даль­
ним порядком расположения элементарных частиц в твердом 
теле. При этом расположение их в пространственной решетке 
кристаллов специфично для каждого вещества. Оrличительным 
признаком кристаJVIического состояния является наличие четко 
выраженной температуры плавления вещества. 

Аморфные тела подобно жидкостям обладают лишь ближ­
ним порядком расположения частиц. Они характеризуются 
отсутствием четко выраженной точюt плавления. При повыше­
нии температуры аморфные тела постепенно переходят в жид­
кое состояние благодаря возрастанию интенсивности колеба­
ний атомов (молекул). К аморфным телам относится большое 
число высокомолекулярных соединений (пластичесюtе массы, 
смолы и др :), а также многие силикатные вещества (например, 
стекла). 

Аморфные вещества, подобно газам и жидкостям, вследст­
вие беспорядочного расположения молекул изотропны. Кри­
сталлы же обычно анизотропны: их физичесюtе свойства не 
одинаковы в различных направлениях. 

Существуют вещества, которые моrут нахощrrься в ЖltlU(окристаJJJ1Нческом co­
CТOlllllDI (ЖJtlU(Иe кpиcтaJJJW).  В некотором интервале темпера'I)'р таким вещест­
вам одновременно присущи свойства как жидкостей (высокая текучесть), так и 
кристаллических тел (анизотропия). При определенной темпераwе они перехо­
дят в обычное жидкое состояние. 

Температура, при которой происходит переход вещества из 
жидкого состояния в кристаллическое, называется температу-
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рой кристаллизации. Температура обратного перехода - из 
твердого состояния в жидкое - называется температурой плав­
ления. Часто эти температуры не совпадают друг с другом, что 
связано с особенностями кинетики образования твердой фазы. 

Наиболее низкую температуру плавления имеют молекуляр­
ные кристаллы, для которых характерна весьма слабая связь 
между частицами, образующими кристаллическую решетку. 
Температура плавления таких веществ редко превышает 300 " С. 
Кристаллические вещества, построенные из ионов или атомов, 
имеют более высокие температуры плавления. 

Температура кристаллизации индивидуальных веществ по­
стоянна при определенном давлении. Эrа температура зависит 
от природы жидкой и возникающей твердой фазы. Некоторые 
вещества могуг образовывать несколько кристаллических фаз, 
имеющих различное строение решетки (явление полиморфиз­
ма), плавление которых может происходить при разных темпе­
ратурах. Так, сера моноклинной стру�сrуры плавится при 
1 14 " С, а ромбической стру�сrуры - при 1 19 " С. 

Внугренняя энергия жидкости выше, чем упорядоченного 
твердого тела, поэтому переход из одного состояния в другое 
сопровождается выделением или поглощением энерrnи. Тепло­
та, вьщеляющаяся при переходе жидкости в твердое тело, т.е. 
теплота кристаллизации rкр• равна и противоположна по знаку 
теплоте плавления rIVJ. 

Переход кристаллической фазы в жидкое состояние 
(плавление) связан со значительно меньшими изменениями в 
степени упорядоченности частиц, чем переход из жидкого со­
стояния в газообразное. Поэтому теплота плавления значи­
тельно (в 4-7 раз) меньше теплоты испарения. 

При температуре кристаллизации имеет место равенство 
энерrnй Гиббса• жидкой Gж. и твердой Gт фаз : 

( 16 . 1 )  

В свою очередь величины Gж. и Gт можно представить в виде 
Gж. = Нж. - ТSж. и Gт = Нт - TSy , ( 16 .2) 

�де Н.. и Sa, Нт и Sr - экrальпия и эmропия сооnеrствеюю жидкой и твердой фаз. 

При температуре кристаллизации Ткр разность энтальпий 
фаз представляет собой скрытую теплоту фазового перехода. 
При этом с учетом зависимостей ( 1 6 . 1 )  и ( 16 .2) имеем: 

Гкр = - rWI = Нж. - Нт = Ткр(Sж - Sy) = ТкрЛS'кр . ( 1 6.З) 

Мольное изменение энтропии при кристаллизации различ­
ных веществ не столь постоянно, как при парообразовании. 

• Изобарно-изотермический потенциал ("свободная" энергия). 
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Это не позволяет сформировать однозначное полуэмпириче­
ское соотношение, аналогичное правилу Трутона, связы­
вающему теплоту и температуру фазовою перехода. Имею­
щиеся экспериментальные данные показывают, что в порядке 
. грубою приближения при кристаллизации можно принять: для 
элементарных веществ ЛSкl' = 8+ 12 Дж/(моль·К), для неоргани­
ческих соединений - 21-29, для органических - 38-46 . 

Зависимость температуры кристаллизации Ткр индивидуаль­
ньrх веществ от давления р можно описать уравнением . Клау­
зиуса-Клапейрона : 

( 16 .4) 

где Vк, Vж - удельные объемы кристаллической и :жидкой фаз. 

У дельный объем жидкой фазы может бьпь больше или 
меньше удельною объема твердой фазы. Для большинства ве­
ществ Vж > vк, поэтому для них температура кристаллизации 
возрастает при увеличении давления. Аномальный случай 
Vж < vк наблюдается, например, у воды и висмуrа, для которЬIХ 
Ткр падает с ростом давления. 

При постепенном охлаждении расплавов индивидуальных 
веществ температура t = tкр в точке кристаллизации в идеале 
остается постоянной во времени - до тех пор, пока весь рас­
плав не закристаллизуется (рис. 16 . 1 , а) .  Дальнейший отвод теп­
лоты вызывает, естественно, понижение температуры. Такое 
поведение расплава наблюдается в тех случаях, когда при тем­
пературе кристаллизации в нем сразу появляются центры кри­
сталлизации или когда в расплав при tкр вводят ютовые центры 
кристаллизации (затравку) . 

Однако на практике ход температурной кривой часто отсту­
пает от идеальною из-за переохлаждения жидкой фазы ниже 
точки кристаллизации на величину лt (рис. 16 . 1 ,6) .  Если пере­
охлаждение Лt невелико, то при появлении центров кристалли­
зации начнется процесс кристаллизации, и за счет выделяю­
щейся теплоты температура вещества может повыситься до 
температуры кристаллизации tкр· При сильном переохлаждении 
жидкой фазы выделившейся теплоты может оказаться недоста­
точно для повышения температуры до равновесною значения 
lxp (рис. 16 . 1 ,в) .  Способность жидкой фазы к переохлаждению 
связана с заро.)IЩением и ростом кристаллов (эти вопросы рас­
сматриваются ниже) . При охлаждении расплавов аморфных 
веществ не происходит выделения теплоты фазовою перехода, 
поэтому в данном случае температура системы монотонно из­
меняется во времени (рис . 16 . 1 , г) .  

При плавлении твердьrх тел получаются кривые, сходные с 
кривыми охлаждения. Однако существует и различие межцу 
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Puc. 16. J. Кривые охлаждения расплавов: 

а - Jфисrаллизация в отсуrсrвие переохлаждения, 6, • - JСрисrаnлизация при неболь­
шом и значительном персохлаJ1ЩеЮ1ЯХ, г - затвердевание аиорфноrо всщесrва 

процессами плавления и затвердевания: кристаллическую фазу 
практически нельзя перегреть. Плавление всегда начинается 
при достижении температуры плавления.  

16.2. ФАЗОВОЕ РАВНОВЕСИЕ 

При анализе диаграммы состояния k-компонентных систем 
широко используется приведенное в разд. 10 .З . 1  правило фаз 
Гиббса 

rp = k - ф + 2 ,  ( 10 . 1 )  
r,це ip - число степеней свободы, ф - число фаз. 

Эrо правило позволяет предсказать появление или исчезно­
вение тех или иных фаз в данной системе при различных усло­
виях; оно показывает также пуги управления процессами фазо­
ВЬIХ превращений. Рассмотрим основные особенности фазовых 
превращений в системах с :  различным числом компонентов 
применительно к процессу кристаллизации. 

16.2. 1 .  Однокомпонентные системы 

В общем случае для однокомпонентной системы (k = 1)  
возможно сосуществование фаз: газообразной, жидкой, жидко­
кристаллической и одной или нескольких кристаллических 
модификаций . 

В качестве независимых переменных для однокомпонентной 
системы выступают температура t и давление р. Согласно вы­
ражению (10 . 1 )  максимально возможное число одновременно 
сосуществующих фаз в однокомпонентной равновесной систе­
ме равно трем. При этом число степеней свободы rp = О 
(система нонвариантна: значения параметров t и р жестко фик­
сированы). В этом случае изменение любой из независимых 
переменных (t или р) приводит к исчезновению одной из фаз. 
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Рис. 16. 2. Диаграмма состояния однокомпонеmной системы при отсутствии (а) и 
при на.'lИЧИИ (б) полиморфных модификаций 

Если одновременно в равновесии находятся две различные 
фазы, то число степеней свободы q> = 1 ,  и равновесие будет 
моновариантным. Это означает, что одну из независимых пе­
ременных (t или р) можно изменять в определенных диапазо­
нах при сосуществовании упомянуrых фаз. В области суще­
ствования одной фазы число степеней свободы q> = 2, и систе­
ма будет бивариантна. 

Равновесие однокомпонентной системы может быть пред­
ставлено в виде диаграммы фазового состояния. При этом 
каждому состоянию системы на диаграмме соответствует точка, 
отвечающая определенным значениям температуры и давления.  

Для однокомпонентных систем, имеющих только одну твер­
дую фазу и не образующих жидкокристаллических фаз,  на 
диаграмме состояния нонвариантному равновесию отвечает так 
называемая тройная точка А (рис . 1 6 .2,а) .  В этой точке одно� 
временно при фиксированных для каждого вещества значениях 
температуры и давления моrут находиться 11 равновесии три 
фазы: газообразная, жидкая и твердая. Моновариантным равно­
весиям на диаграмме отвечают линии ВА, СА и DA. Линию ВА 
часто называют еще кривой возгонки (десублимации), линию 
СА - кривой испарения (конденсации), а линию DA - кривой 
плавления (кристаллизации) . При этом наибольшими угловыми 
коэффициентами отличается кривая плавления (из-за очень 
малой сжимаемости жидкой и твердой фаз), а наименьшими -
кривая испарения. Участки, заключенные между линиями мо­
новариантных равновесий, представляют собой области бивари­
антного равновесия, где в определенных пределах можно изме­
нять температуру и давление без исчезновения рассматри­
ваемой фазы. 

Если вещество в твердом состоянии претерпевает поли­
морфное превращение, то диаграмма состояния усложняется, 
так как каждой модификации твердого вещества соответствует 
собственная область. В данном случае появляются линии мо-
1 3 12 



новариантных равновесий, разграничивающие различные мо­
дификации вещества, а также дополнительные тройные точки. 
Диаграмма состояния вещества, имеющего две полиморфные 
модификации, показана на рис . 1 6 .2,б. С увеличением числа 
модификаций фазовые диаграммы еще более усложняюгся. 
Так, существованию шести полиморфных модификаций льда 
отвечают семь тройных точек на диаграмме состояния воды. 

16.2.2. Бинарные системы 

Диаграммы состояния бинарных систем изображают зави­
симость между тремя переменными: составом (концентрацией 
одного из компонентов смеси), давлением и температурой. 
Соответственно, эта зависимость может быть представлена в 
пространственной системе координат. Построение полных 
диаграмм состояния бинарных систем сопряжено с большими 
экспериментальными трудностями и пока осуществлено для 
немногих систем. 

В процессе кристаллизации из расплавов и растворов обыч­
но участвуют только жидкие и твердые фазы, т.е . мы имеем 
дело с конденсированными системами, удельные объемы которых 
мало зависят от давления. Поэтому изучение равновесия в та­
ких системах часто проводят при постоянном давлении (чаще 
всего - при атмосферном) . В результате получают функцио­
нальные зависимости между составом и температурой, которые 
можно графически изобразить на плоскости. 

Если система состоит только из одной жидкой фазы, то при 
постоянном давлении она бивариантна и допускает произволь­
ное изменение в определенном интервале независимых пере­
менных - температуры и состава. При наличии двух фаз си­
стема будет моновариантной, и ее равновесное состояние 
изображается линией . Такие линии ограничивают области су­
ществования отдельных фаз . Точка пересечения двух линий 
соответствует одновременному существованию трех фаз . В 
этом случае система нонвариантна, и изменение любого пара­
метра (температуры ил и состава) приводит к исчезновению 
одной из фаз . 

Бинарные системы обладают большим разнообразием диа­
грамм фазового равновесия; наиболее часто встречающиеся из 
них показаны на рис . 1 6 .3 .  Процесс кристаллизации бинарных 
смесей, как правило, происходит в диапазоне температур. Он 
начинается при достижении в системе температуры ликвидуса tл 
(температуры начала кристаллизации), а заканчивается при 
температуре солидуса fc (температуре полной кристаллизации) .  
Геометрическое место точек, соответствующих температурам 
начала кристаллизации lл смесей различного состава, называет-
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Рис. 16.З. Диаграммы фазового равновесия бинарных сисrем: 
а - нс образующей твердых расrворов, б - с нсоrраничснной взаимной расrворимостью 

хомпонсшов в твердом сосrоЯЮ1и; в, 2 - с оrраничснной расrворимостью хомпонешов в 
твердом сосrоЯЮ1и (в - эвrеnичесхая, 2 - псритсJСТИчесхая), д - с образованием хонrру­
эшно nлавящеrося соединения, е - с образованием инхонrруэJПНо nлавящеrося соединения 
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ся линией ликвидуса, а точек, соответствующих температурам tc , 
- линией солидуса. 

На рис. 16 .3 ,а показана диаграмма равновесия фаз бинарной 
системы, не образующей твердых растворов. Данная диаграмма 
построена в координатах температура-состав (концентрация) 
смеси. Линии ликвидуса для данной смеси - кривые аЕ и ЬЕ.  
Линия солидуса здесь представляет собой прямую cd,  прохо­
дящую через эвтектическую точку Е, в которой система нахо­
дится в нонвариантном состоянии. Участок линии ликвидуса 
аЕ по суги дела является линией насыщения системы компо­
нентом А, а участок ЬЕ - линией насыщения компонентом В .  

Выще линии ликвидуса система находится в ЖJlдКОМ со­
стоянии L. При охлаждении расплавов с концентрацией х < ХЕ 
ниже линии ликвидуса начинается образование кристаллов 
компонента А, масса которых растет с понижением температу­
ры. При этом состав жидкой фазы (маточника) изменяется по 
линии ликвидуса аЕ до эвте:кrической точЮI Е, соответствую­
щей температуре кристаллизации эвте:кrиЮI tв = tc. При охлаж­
дении расплавов с концентрацией х > ХЕ первоначально обра­
зуются кристаллы чистого компонента В, и состав ЖJ1дкой 
фазы изменяется по линии ЬЕ. Ниже температуры tв система 
полностью переходит в кристаллическое состояние с образова­
нием механической смеси кристаллов компонентов А и В. При 
х = ХЕ система кристаллизуется при постоянной температуре 
1Е = fc . 

Для описания линии ликвидуса рассматриваемых систем часто используют 
уравнение Шредера, полученное для идеальных растворов: 

1rn: = ь - а/т , ( 16 .5) 

где х - мольная равновесная концентрация компонента А в жидкой фазе при 
температуре t; Ь = rпл.А/RТл; а = rпл.А/R; Т = 273 + t; rпл,л - мольная теплота 
плавления компонента А; R - универсальная газовая постоянная; Тл = 273 + tл; 
tл - температура плавления компонента, в фазовом поле которою происходит 
кристаллизация . 

Для систем, отличающихся от идеальных, линию ликвидуса описывают раз­
личными эмпирическими зависимостями.  

Весьма часто встречаются системы с неограниченной взаимной 
растворимостью компонентов в твердом состоянии, т.е . обра­
зующие непрерывный ряд твердых растворов. Температурам нача­
ла кристаллизации таЮiх систем на диаграмме фазового равно­
весия (рис. 1 6 .3 ,б) соответствует кривая ликвидуса tл = f(x), а 
температурам полной кристаллизации - линия солидуса !с = 
= f(x) .  Выше линии ликвидуса система находится в жидком со­
стоянии L, ниже линии солидуса - в твердом состоянии S. В 
области, заключенной между кривыми ликвидуса и солидуса, 
система rетероrенна: она состоит из твердой и жидкой фаз, 
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причем состав равновесных фаз Хк и Хм зависит от температу­
ры t. 

Для описания фазового равновесия систем, образующих не­
прерывный ряд твердых растворов, близких к идеальным, • 
можно использовать теоретическое уравнение Ван-Лаара . 

Функциональную связь между концентрациями кристаллической Хк и жид­
кой х,,. фаз для рассматриваемых систем можно также установить с помощью 
равновесною коэффициента распределения т: 

т = Хк (l - хм ) . ( 16.6) 
Хм (l - Хк)  

Для разбавленных систем (х,.., Хк < <  1) зависимость ( 16 .6) упрощается: 

( 16 .7) 

Системы с ограниченной растворимостью компонентов в 
твердом состоянии бываюг двух типов: эвтектического и пери­
тектического . 

Для систем эвтектического типа (рис . 16 .З ,в) точка нонва­
риантноrо состояния Е находится ниже температур кристалли­
зации чистых компонентов tл и t8 . Как и для других диаграмм, 
выше линии ликвидуса аЕЬ располагается область жидкой 
фазы. Ниже линии солидуса acEdb система находится в твер­
дом состоянии. Область acfA соответствует ограниченным 
твердым растворам а, образованным на базе компонента А, а 
область bdhB - ограниченным растворам /3 на базе компонента 
В.  В области асЕ система состоит из двух фаз: твердой а, со­
став которой с понижением температуры изменяется по кривой 
ас, и жидкой, состав которой изменяется по отрезку линии 
ликвидуса аЕ. В области bdE система состоит из жидкой фазы 
и кристаллов твердого раствора /3 ,  а в области fcdh система 
представляет собой смесь кристаллов твердьIХ растворов а и 13 .  
Бинодальные кривые fc и dh н а  диаграмме показывают изме­
нение взаимной растворимости компонентов в твердом со­
стоянии при различных температурах. 

На диаграмме перитектического типа (рис. 16 . З ,г) точка 
нонвариантного равновесия Р находится межлу температурами 
кристаллизации чистых компонентов. Области acfA и bdhB 
соответствуют твердым растворам а и 13 .  В области аРс из жид­
кой фазы вьщеляются кристаллы твердого раствора а, а в об­
ласти bPd - кристаллы твердого раствора /3. 

При охлажлении бинарных систем нередко наблюдается 
кристаллизация с образованием химических соединений, устойчи­
вьIХ лишь в твердом состоянии. Состав последних соответству­
ет формуле АпВт, где п и т - целые числа. Примером таких 

• См. ( 1 ) . 
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соединений являются кристаллогидраты солей. Данные си­
стемы подразделяются на два вида: с конгруэнтно плавящимися 
соединениями - они устойчивы вплоть до температуры их плав­
ления (рис . 1 6 .3 ,д) ;  с инконгруэнтно плавящимися соединениями 
- они разлагаются ниже точки их плавления (рис. 16 . 3 ,е) . 

Конгруэнтно плавящиеся соединения могуr рассматриваться 
как индивидуальные компоненты. При образовании такого 
соединения С диаграмма равновесия фаз как бы распадается на 
две сопряженные диаграммы, из которых одна характеризует 
равновесие в системе компонент А-соединение С, а вторая -
равновесие в системе компонент В-соединение С.  При этом 
точка М соответствует температуре плавления соединения С.  

Инконгруэнтно плавящееся соединение при температуре /р 
распадается на жидкую фазу Р и твердую фазу, представляю­
щую собой кристаллы одного из компонентов смеси . 

Для разделения и очистки веществ часто применяют про­
цесс кристаллизации нз раствора. Сущность его заключается в 
том, что для понижения температуры кристаллизации или для 
повышения эффективности разделения к исходной смеси (или 
к очищаемому веществу) добавляют низкоплавкий компонент 
(растворитель) . С термодинамической точки зрения процесс 
кристаллизации из раствора не отличается от процесса кри­
сталлизации из расплавов. Любой расплав, содержащий более 
одного компонента, независимо от температуры его кристалли­
зации, представляет собой раствор . Поэтому существующие 
разграничения процессов кристаллизации из расплава и рас­
твора являются условными . 

При организации процесса кристаллизации с применением 
растворителей, а также при анализе его результатов используют 
так называемые "кривые растворимости", которые описывают 
функциональную зависимость растворимости вещества в том 
или ином растворителе от температуры (см.  гл . 1 7) .  Под­
черкнем, что кривые растворимости представляют собой част­
ный случай диаграмм фазового равновесия; они являются 
участками кривых ликвидуса. 

1 6.2.3. Тройные снстемь1 

В общем случае фазовое равновесие трехкомпонентных систем 
определяется четырьмя независимыми переменными: темпера­
турой,  давлением и концентрациями любых двух компонентов. 
Поэтому графическое представление равновесия в таких систе­
мах требует изображения в "четырехмерном пространстве" и 
может бьпъ реализовано с использованием специальных гра­
фических методов. Для практических целей обычно используют 
более простые изобарические диаграммы фазового равновесия 
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тройных систем: они представляют собой трехгранную призму, 
основанием которой служит треугольник составов, а по орди­
нате отложены значения температуры. Рассмотрим некоторые 
из таких диаграмм. 

Изобарическая диаграмма равновесия системы, не образую­
щей твердых растворов, показана на рис . 16 .4,а. Точки а, Ь и с 
соответствуют температурам плавления индивuдуальных ком­
понентов. На боковых гранях призмы нанесены линии ликви­
дуса аЕ1Ь, ЬЕ2с и сЕ3а бинарных систем соответственно АВ, ВС 
и АС с точками бинарных эвтектик Е1 , Е2 и Е3 . При добавле­
нии третьего компонента к бинарным смесям температура на­
чала кристаллизации понижается, поэтому наряду с двойными 
эвтектическими точками в тройной системе существует еще 
одна - тройная эвтектическая точка Е. Совокупность точек 
начала кристаллизации тройных смесей образует поверхности 
ликвидуса. При этом поверхность аЕ1 ЕЕз соответствует первич­
номv выделению (насыщению) компонента А; поверхность 
ЬЕ 1 ЕЕ2 - выделению В; поверхность сЕ2ЕЕз - выделению С.  
При взаимном пересечении этих поверхностей образуются ли­
нии вторичных выделений Е1 Е, Е2Е и ЕзЕ. Линия Е1 Е показы­
вает изменение положения точек двойных эвтектик А + В под 
влиянием компонента С; линия Е2Е - точек двойных эвтепик 
В + С под влиянием компонента А; линия Е,Е - эвтектик А + 
+ С под влиянием компонента В. Эти три линии пересекаются в 
точке тройной эвтектиюf Е - самой низкой точки поверхности 
ликвидуса. В точке Е поверхность ликвидуса системы касается 
поверхности солидуса, представляющей собой горизонтальную 
плоскость А'В'С' . 

Тройной расплав, изображаемый некоторой точкой G, при 
охлаждении будет оставаться жидким, пока его температура не 
снизится до точки ликвидуса lл. После этого начнется первич­
ная кристаллизация компонента А, так как фигуративная точ-

• ка расплава G в рассматриваемом случае находится над по-
верхностью ликвnдуса именно этого компонента. Выделение 
твердой фазы (кристаллов компонента А) вызывает, естествен­
но, изменение состава жuдкой фазы. Так, при охлаждении 
смеси до температуры t1 состав жидкой фазы будет соответ­
ствовать точке М, лежащей на поверхности ликвидуса компо­
нента А. 

При охлаждении смеси G от tл до t2 состав маточника будет 
изменяться по линии GлК. После достижения кривой вторич­
ных выделений Е 1Е  (точка К) совместно будут выделяться кри­
сталлы компонентов А и В. При этом состав маточников будет 
изменяться по линии КЕ. 

• Точка, характеризующая нараметры системы (температуру и ее состав) . 
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Рис. 16.4. Пространственная (а) и плоская (б) диаrраммы фазовоrо равновесия 
тройной системы; не образующей твердых растворов 
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Для определения состава и массы фаз в процессе охлажде­
ния удобно использовать плоскую диаграмму тройной системы, 
представляющую собой проекцию точек пространственной 
диаграммы на ее основание (рис . 1 6 .4,6) .  На этой диаграмме 
исходная смесь показана точкой G. В процессе первичной кри­
сталлизации точка, соответствующая составу жидкой фазы, 
перемещается по прямой AG по направлению к точке К, по­
скольку в системе идет образование кристаллов компонента А. 
Если при некоторой температуре фигуративная точка жидкости 
займет положение М, то по "правилу рычага" отношен ие мас­
сы выделившихся кристаллов компонента А к массе жидкой 
фазы выразится отношением отрезков MG и GA. Отношение 
же количеств выделившегося твердого вещества в конце пер­
вичной кристаллизации и оставшейся жидкости выразится от­
ношением отрезков G К и GA. 

При вторичной кристаллизации состав жидкой фазы изме­
няется по кривой КЕ, а состав твердой фазы - по прямой АН .  
Для промежуточного состояния системы, в котором состав 
жидкой фазы будет соответствовать точке N, отношение коли­
чества твердой фазы к количеству жидкости равно отношению 
отрезков GN и GF. Отношение же количеств твердой и жид­
кой фаз при завершении вторичной кристаллизации, когда в 
системе будет достигнута температура кристаллизации тройной 
эвтектики, выразится отношением отрезков GE и GH.  

Таким образом, для рассматриваемого расплава характерны 
три стадии кристаллизации : первичная (одного компонента) , 
вторичная (двух компонентов) и затвердевание тройной эвтек­
тики. 

Если фигуративная точка исходного расплава лежит на вер­
тикали, проходящей через кривую вторичных выделений 
(например , точка D на рис. 1 6 .4 ,б) ,  то при охлаждении распла­
ва до этой кривой сразу начнется вторичная кристаллизация ( в 
данном случае компонентов А и С).  Если же проекция точки 
исходной смеси находится на прямой, соединяющей точку 
тройной эвтектики с какой-либо вершиной треугольника, то 
после первичной сразу наступает кристаллизация тройной эв­
тектики. Наконец, если исходный расплав соответствует соста­
ву тройной эвтектики, то отсутствуют процессы первичной и 
вторичной кристаллизации и сразу кристаллизуется смесь со­
става Е.  

Для анализа фазовых превращений в тройных системах 
часто используют изотермические сечения пространственной 
диаграммы плоскостями, параллельными ее основанию. На 
рис. 16 .5 показаны несколько таких сечений пространственной 
диаграммы (см . рис . 1 6 .4,а) .  
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Рис. 16.5. Изотермические сечения диаrраммы фазового равновесия тройной 
системы, не образующей твердых растворов 

Сечение 1 отвечает температуре несколько ниже точек IUiав­
ления компонентов В и С, но выше точки плавления компо­
нента А. Здесь имеются три области, из которых одна соответ­
ствует однофазному (гомогенному) состоянию L, а две другие 
- гетерогенным областнм равновесия первично выделившихся 
кристаллов В и С и жидкой фазы. Линии nm и ef являются 
изотермами, а прямые, соединяющие вершины треугольника с 
точками на изотермах, - конодами . 

Сечение 1 1  проведено на уровне температуры кристаллиза­
ции двойной эвтектики Еъ здесь видна одна жидкая гомоген -
ная область L и три гетерогенные области . Сечение 1 1 1 ,  отве­
чающее температуре двойной эвтектики: Е3, содержит еще две 
гетерогенные области трехфазного равновесия L+A+B и 
L+B+C. Наконец, сечение IV соответствует температуре ниже 
точки существования двойных эвтектик. Здесь имеются уже 
три трехфазные области, три двухфазные и одна однофазная . 

Рассекая диаграмму рядом параллельных плоскостей , прохо­
дящих через определенные температурные интервалы, и орто­
гонально проецируя получаемые изотермы на основание диаг-
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Рис. 16. 6. Плоская диаrрамма фазовоrо равновесия 1JIОЙной системы (изомеров 
эвгенола); tЕ = - 60, 5 • с  

раммы, получают плоскую диаграмму равновесия фаз с семей­
ством изотерм (рис. 16 .6) . Подобные диаграммы дают нагляд­
ное представление о характере поверхности ликвидуса и позво­
ляют провести графичесЮ1е построения процесса кристаллиза­
ции тройных смесей при различных температурах. 

При анализе превращений в тройных системах используют­
ся также различные вертикальные (политермические) сечения • 
диаграммы равновесия фаз . 

На рис . 16 .7 ,а показана пространственная диаграмма фазо­
вого равновесия тройной системы с неограниченной раствори­
мостью компонентов в жидком и твердом состояниях. На гра­
нях диаграммы нанесены кривые равновесия бинарных систем, 
через которые проходят поверхности ликвидуса и солидуса 
тройной системы. Эти поверхности пересекаются в точках, 
отвечающих температурам плавления индивидуальных компо­
нентов. 

В точках, лежащих выше поверхности ликвидуса, все рас­
плавы находятся в жидком состоянии, а в точках ниже поверх­
ности солидуса система состоит из кристаллов твердого рас­
твора. Между поверхностями ликвидуса и солидуса (рис . 16 .7 ,6) 
система находится в гетерогенном состоянии и состоит из 
жидкой фазы Ч и кристаллов твердого раствора а.. Превраще­
ния,  происходящие при переходе тройной системы в твердое 
состояние, протекают подобно превращениям в бинарных си­
стемах, кристаллизующихся с образованием непрерывного ряда 

• См. ( 1 ,  5 J .  
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Рис. 16. 7. Пространственная диаграмма фазового равновесия тройной системы, 
образующей непрерывный ряд твердых растворов (а) ,и  ее изотермическое сече­
ние (б) 

твердых растворов. Разница между кристаллизацией бинарных 
и тройных расплавов заключается в хара:к:rере изменения со­
става фаз .  В первом случае это изменение протекает по линиям 
ликвидуса и солидуса, расположенным в одной плоскости, а во 
втором - по пространственным поверхностям ликвидуса и 
солидуса. 

Кристаллизация охлаждаемого тройного расплава исходного 
состава G начинается по достижении точки L1 , лежащей на 
поверхности ликвидуса. При этом состав первых образующихся 
кристаллов твердого раствора соответствует точке S 1 на по­
верхности солидуса при той же температуре. При дальнейшем 
понижении температуры состав жидкой фазы изменяется по 
кривой L1 L3 на поверхности ликвидуса, а состав кристаллов 
твердого раствора - по кривой S 1 S3 на поверхности солидуса. 
Процесс кристаллизации заканчивается в точке S3 . 

Проекции линий L1 L3 и S 1 S3 на основание диаграммы по­
зволяют определить соотношение количеств твердой и жидкой 
фаз в процессе кристаллизации. Так, при промежуточной тем­
пературе, соответствующей точке n, отношение масс выделив­
шихся кристаллов и жидкой фазы равно отношению отрезков 
�'G' и S2'G'. 

Для анализа фазовых превращений рассматриваемой си­
стемы также используют политермические и изотермические 
разрезы диаграммы равновесия. На рис . 16 .7 ,б показано одно 
из изотермических сечений диаграммы горизонтальной плос­
костью, проходящей ниже температуры плавления компонента 
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с Рис. 16. 8. Плоская диаrрамма фазово­
го равновесия тройной системы, 
образующей непрерывный ряд твер­
дых растворов: 

сплошНЬiе ЛИЮIИ - изотермы ликви­
дуса, nприховыс линии - изотермы 
солидуса 

С.  На этом сечении имеется 
три области: жидкой фазы L, 
твердого раствора а. и гете­
рогенной смеси жидкой и 
твердой фаз . В гетерогенной 

А В области обычно проводятся 
коноды, соединяющие со­
ставы равновесных фаз . 

Выполнив ряд последовательных сечений и спроецировав их 
на основание диаграммы, можно получить плоскую диаграмму 
с семейством изотерм, позволяющих судить о характере по­
верхностей ликвмдуса и солмдуса рассматриваемой системы 
(рис . 16 . 8 ) .  

Более подробные сведения о диаграммах различных бинар­
ных, тройных и четверных систем содержатся в специальной * 
литературе . 

16.З. КИ НЕТИКА ПРОЦЕССА КРИСТАЛЛИЗАЦИИ 

Вьщеляют три основные стадии процесса кристаллизации: 
создание пересыщения исходной системы, зарождение центров 
кристаллизации и рост кристаллов. 

16.3 . 1 .  Создание пересыщения 

Для того чтобы начался процесс кристаллизации, в системе 
необходимо создать определенное пересыщение. 

Для однокомпонентных систем . пересыщения можно до­
стичь пуrем изменения давления или температуры. Так как 
температура кристаллизации веществ слабо зависит от давле­
ния, то для таких систем пересыщение обычно создается пуrем 
охлаждения расплавов. 

Для бинарных и многокомпонентных систем пересыщение 
можно создать следующими способами: 

- охлаждением смеси через теплообменные поверхности или 
в результате ее непосредственного контакта с различными хла­
доагентами; 

• См.  ( 1 ,  6, 1 3 ) .  
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- частичным испарением легколетучего компонента смеси 
(чаще всего - растворителя) ;  

- изменением давления в системе; 
- изменением взаимной растворимости компонентов пуrем 

введения дополнительного ("высаливающего") компонента; 
- добавлением к разделяемой смеси химических реагентов, обра­

зующих с одним или несколькими комnонентами смеси химиче­
ское соединение, вьmадающее в виде кристаллического осадка. 

16.3.2. Зарождение кристаллов 

Интенсивность зарождения кристаллов характеризуют ско­
ростью их зарождения, под которой понимают количество цент­
ров кристаллизации (зародышей), возникающих в единице 
объема за единицу времени. Различают гомогенное и гетеро­
генное зарождение .  Гомоrенное зарождение происходит при 
отсуrствии в расплаве (растворе) посторонних твердых приме­
сей (частиц), на которых могли бы образоваться кристаллы .  
Процесс зарождения в данном случае определяется флуктуациями 
свободной энергии системы (энергии Гиббса). Геrероrенное зарож­
дение происходиг на твердых поверхностях, а также на взвешен­
НЬIХ в расплаве мельчайших инородньIХ частицах. 

Направление фазового превращения в системе определяет­
ся, как уже отмечалось выше, изменением свободной энергии 
системы. Из двух фазовьхх состояний устойчивым является то, 
которое обладает меньшей свободной энергией. Поэтому кри­
сталлизация происходит в слу•1аях, когда переход вещества из 
жидкого состояния в кристаллическое сопровождается умень­
шением свободной энергии. 

При температуре Т выше точки плавления (кристаллизации) 
вещества Т WI = Ткр удельная свободная энергия жидкой фазы 
ниже, чем кристаллической, а при Т < TWI наблюдается обрат­
ная картина (рис . 16 .9) .  Поэтому при температурах Т > TWI бо­
лее устойчива жидкая фаза, а при Т < TWI - кристаллическая . 
При Т = Т rui свободные энергии кристаллической и жидкой 
фаз равны между собой, так что в устойчивом состоянии мoryr 
находиться обе фазы. 

Процесс кристаллизации происходит при температурах ниже 
точки плавления, т.е. при наличии некоторого переохлаждения 

л Т = Trui - Т .  (а) 

Движущей силой процесса кристаллизации при температуре 
Т является разность удельных

• 
свободных энергий жидкой Gж 

и кристаллической Gт фаз:  
ЛG = Gж - Gт . (б) 

• Приходящихся на единицу массы вещества. 
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Рис. 16.9. Изменение свободной энергии жидкой 
G.._ и кристаллической Gr фаз с температурой 

Образование в системе кристалличе­
ского зародыша объемом V3 сопровож­
дается выделением свободной энергии 

Л Gv = ( Gж - Gт)VэРк , (в) 

где Рк - IШотность кристаллической фазы. 

Если образующийся зародыш имеет 
сферическую форму с радиусом r, то 

4 Л Gv = 3 7tr1( Gж - Gт)Рк . (г) 

С учетом зависимостей ( 1 6 .2) и ( 1 6 .3) разность удельных 
свободных энергий фаз можно представить как 

Л G = Gж - Gт = (Нж - Нт) - (Sж - Sy) T =  
_ Т _ Ткр - Т 
- Гкр - -- Гкр - Гкр (д) 

Ткр Ткр 

Так как Ткр = TWI, а Гкр = -rw1> то выражение (д) можно 
представить также в виде 

Т. - Т Л Т 
Л G  = - 'пл п л = - rWI -- , 

Тп л  Тп л 
(ж) 

причем Л Т = Т пл - Т есть величина переохлаждения расплава 
относительно точки его плавления . 

Подставляя зависимость (ж) в формулу (г) , получим значе­
ние энергии,  выделившейся при образовании зародыша радиу­
сом /� 

4 лт  Л Gv = - - пr1ркrпл -- . 
3 Тпл 

(з) 

При возникновении зародыша часть энергии Л GF затрачи­
вается на образование поверхности раздела фаз . Для сфериче­
ского зародыша эти затраты энергии составляют 

Л GF = 4пr2сrп , (и) 

где сrп - удельная поверхностная свободная энергия (поверхностное натяжение 
на границе кристаллическая фаза - расмав) . 

Общее изменение свободной энергии при образовании кри­
сталлического зародыша выразится соотношением 
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Рис. 16. 1 О. Зависимость свободной энерrnи 
ЛG от радиуса зародыша r ЛG 

Зависимость величин Л Gv, Л GF . 
и Л G-r, от радиуса зародыша при­
ведена на рис . 1 6 . 1 0 .  Анализ 
уравнения (к) показывает, что 
при некотором критическом зна­
чении радиуса зародыша rк вели­
чина Л G-r_ проходит через макси­
мум. Дифференцируя (к) и при­
равнивая производную нулю, по­
лучим 

о r 

откуда следует выражение для оценки значения критического 
радиуса зародыша: 

( 1 6 .8 )  

Любой зародыш с радиусом более rк является центром кри­
сталлизации, способным к росту, так как по мере его роста 
происходит понижение свободной энергии системы Л Gr,. При r < rк зародыш неустойчив, поскольку при его росте Л Gr. уве­
личивается. 

Анализ выражения ( 1 6 .8 )  показывает, что с возрастанием 
переохлаждения Л Т величина rк уменьшается, что повышает 
вероятность образования центров кристаллизации. При Т � Тпл 
величина rк � оо, поэтому при малых переохлаждениях зарож­
дения кристаллов практически не происходит. 

Для образования зародыша радиусом rк при данном пере­
охлаждении Л Т необходимо преодолеть энергетический барьер 
Л Gкр (см. рис . 16 . 10) ,  равный 

G - 4 з лт 4 2 -Л кр - -- пrк Ркr!Щ-- + пrк crn -
3 Тnл 

= 4пrк2 (- .!. rплРк Л Т rк + сrп) . (л) 
3 Тnл 

Подставляя в это выражение значение rк из ( 1 6 . 8) ,  получим: 

1 6псr�Т�л Л Gкр = Зр� r�iл (лТ)2 
( 1 6 .9) 
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Рис. 1 6. 1 1. Зависимость скорости за­
рождения кристаJL1ов w3 от переохлаж­
дения л т  

Процесс возникновения 
кристаллических зародышей 
является флуктуационным и 
подчиняется общим законо­
мерностям статистической 
физики, согласно которым 
вероятность образования цен­
тра кристаллизации равна 

= С ехр [- всr:, ] , о Т(Л Т)2 (м) 

где k - постоянная Больцман а;  В = 1 бп Тпл2/(Зkрк2rпл2); Ч> - некоторая кон­
станта. 

Скорость зарождения кристаллов w3 определяется , с одной 
стороны,  вероятностью процесса зарождения, а 
раны,  подвижностью молекул . Согласно � * 
кинетическои теории 

w3 = С ехр(- !!_) ехр[- Всr � ] , 
R T Т(лт)2 

где U - энергия активации молекул. 

с другой сто­
молекулярно-

( 1 6 . 1 0) 

Из выражения ( 1 6 . 1 0) следует, что с увеличением пере­
охлаждения л Т вероятность зарождения кристаллов возрастает 
(рис . 1 6 . 1 1 ) . Но при увеличении Л Т  одновременно снижается 
температура системы Т, что приводит к уменьшению интен­
сивности движения · молекул [понижение величины exp(- U/R7)) . В результате конкурен ции этих эффектов ско­
рость зарождения iv3 с ростом Л Т  п роходит че рез максимум , 
что часто согласуется с опытными дан ными . 

При гетерогенном зарождении  процесс в значительной мере 
ускоряется , так как наличие в расплаве твердых частиц способ­
ствует образованию на их поверхности кристаллической фазы,  
снижая величину энергетического барьера , связанного с воз­
н икновением центров кристаллизации.  Последний в условиях 
гетерогенного зарождения (Л G'кр) можно выразить через барьер 
Л Gкр гомоген ного зарождения : 

Л G'кр = срЛ Gкр , (н) 
где <р $ l - коэффициент, зависящий от физических свойств расплава и твердо-
го тела. 

• Подробнее анализ пронесса зарождения  кристалло11  см.  в /9 ,  1 7 ] .  
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Значение коэффициента q> определяется сродством свойстu 
твердого тела (подложки) и возникающей кристаллической 
фазы.  Установлено , что q> сильно зависит от угла смачивания 
расплавом поверхности твердого тела е . При е = О коэффици­
ент q> � О ,  а при е = 1 80° q> � 1 .  В последнем случае подложка 
практически не влияет на скорость зарождения кристаллов. 

На процесс зарождения кристаллов оказывает воздействие 
большое число внешних факторов: вибрация , перемешивание , 
ультразвуковые колебан ия, электрические и магнитные поля , 
радиация и др.

* 
Как правило, действие этих факторов повы­

шает скорость зарождения. 
В случае кристаллизации бинарных и многокомпонентных 

систем скорость зарождения зависит также от состава смеси .  
При этом в качестве движущей силы процесса зарождения 
часто используют разность концентраций . 

1 6 .3 .3 .  Рост кристаллов 

Предложено несколько теорий роста кристаллов; рассмот­
рим некоторые из них. 

Теория поверхностного натяжения, предложенная Гиббсом , 
постулирует, что кристалл при своем росте стремится к форме, 
соответствующей мин имуму поверхностной энергии при дан­
ном объеме . По этой теории скорости роста отдельных граней 
пропорциональны свободным энергиям этих граней.  В то же 
время удельные свободные энергии пропорциональны длинам 
нормалей к граням из центра кристалла. Так как эти длин ы  
обычно неодинаковы , то разные грани кристалла должны расти 
с различной скоростью. Теория поверхностного натяжения 
позволяет объяснить форму кристаллов, однако она не раскры­
вает механизма их роста . 

Диффузионная теор1т роста представляет кристаллизацию 
как массообменный процесс . Обозначим: т - масса кристал­
лов; 't - время; f - поверхность раздела фаз; Рм - коэффици­
ент массообмена; х -- концентрация кристаллизующегося ком­
понента в основном об1,еме фазы; Хр - равновесная концент­
рация . Тогда скорость образования кристаллической фазы 
можно выразить как 

dm - = Рм/{х - Хр) .  
d't 

( 1 6 . 1 1 )  

Использование коэффициента массоотдачи Р м  предполаr-ает, 
что на границе раздела фаз (фронте кристаллизации) имеется 
пограничная пленка толщиной 'i5D, через которую перенос ве-

• Подробнее о миянии эти х факrоров см. 1 5 ,  9, 1 1 , 1 8 ] .  
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щества происходит за счет молекулярной диффузии, интенсив­
ность которой определнется коэффициентом диффузии D. В 
этом случае уравнение ( 1 6 . 1 1 )  можно представить в виде 

dm D - = -! (х - Хр) . ( 1 6 . 1 2) dt 8D 
Однако с этих позиций процесс кристаллизации плохо объ­

ясним, если принять, что его скорость определяется одной 
лишь диффузией . Элементарные частицы (атомы, молекулы и 
т.д . ) ,  подходящие к поверхности растущего кристалла, должны 
еще определенным образом ориентироваться, чтобы присоеди­
ниться к растущей грани .  Скорость такого процесса построе­
ния грани для многих веществ может определять скорость ро­
ста кристаллов в целом.  В связи с этим в более поздних вари­
антах диффузионной теории рост кристаллов представляется в 
виде двух последовательных стадий: диффузии молекул к по­
верхности раздела фаз и "поверхностной реакции" встраивания 
элементарных частиц в кристаллическую решетку. При этом 
стадия диффузионного переноса описывается, как обычно, 
уравнением 

dm/d't = р nf(x - Хп) , 
а стадия построения грани - уравнением 

dm/dt = pпf(xn - Хр) . 

(о) 

(п) 

где Xn - концентрация кристаллизующегося компонента в пограничной rтенке; 
Pv - коэффициент массопередачи диффузией; Рп - константа скорости поверх­
ное111ой реакции .  

Чтобы освободиться от трудно определяемой величины Хп, 
вводится понятие об общем (эффективном) коэффициенте 
массопередачи (см. разд . 1 0 .6 . 1 ) :  

1 
Рм = (р) 

1/PD + l/riп 

При Рп >> PD процесс кристаллизации контролируется диф­
фузией в жидкой фазе , а при Рп << PD - поверхностной реак­
цией. 

Экспериментально установлено, что величина Рм может из­
меняться от грани к грани кристалла. Поэтому при расчете 
процесса кристаллизации обычно используют средние значе­
ния Рм· 

Заметим, что диффузионная теория роста кристаллов при­
менима лишь к бинарным или многокомпонентным системам . 
Кроме того , она не объясняет существования различных форм 
роста кристаллов. 
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Рис. 1 6. 12. Схема роста грани кристама 

Молекулярно-кинетич.еская meoptt.R 
роста кристаллов в настоящее время 
является наиболее разработанной. 
Согласно этой теории, рост кристал­
лов рассматривается как последова­
тельное образование слоев элемен­
тарных частиц на гранях растущего кристалла. При росте кри­
сталлов выделяется поверхностная энергия, количество кото­
рой зависит от условий присоединения элементарных частиц 
(атомов, молекул или "двумерных" зародышей) к грани .  

Возможны три варианта присоединения элементарных час­
тиц к растущему кристаллу: 1 )  в торец ряда; 2) образование 
нового ряда; 3)  на поверхности гран и (рис . 1 6 . 12) .  Наибольшее 
количество энергии выделяется в варианте 1 ,  а наименьшее -
в варианте 3 .  Как уже отмечалось выше (в разд. 16 . 3 .2) ,  при 
росте кристалла преимущество имеет вариант, соответствую­
щий выделению наибольшего количества энергии.  Исходя из 
этого вероятным представляется следующий механизм роста . 
Первоначально на гладкой грани оседает отдельная элементар­
ная частица, а затем идет построение рядов. При этом каждый 
новый ряд образуется в основном лишь после построения 
предьщущего . После застройки всей грани слоем элементарных 
частиц процесс повторяется. 

Согласно молекулярно-юшетической теории, линейная ско­• 
рость роста кристаллов описывается уравнением 

Vл = А ехр(- �) ехр(-На;] ( 1 6 . 1 3) RT ТЛ Т ' 

где А и Н - постоянные величины; а1 - поверхностное натяжение на гранях 
двумерных зародышей. 

Как следует из уравнения ( 1 6 . 1 3) ,  зависимость линейной 
скорости роста кристаллов Vл от переохлаждения Л Т, как и 
w3 = f (Л 'J), имеет экстремум. 

Представление об идеальном строении кристаллов, лежащее 
в основе молекулярно-кинетической теории роста, не всегда 
подтверждается . Реальные кристаллы часто имеют различные 
дефекты (нарушения, дислокации), которые могут повлиять на 
механизм роста. Как правило, кристаллы с дефектами способ­
ны расти при значительно меньших переохлаждениях с образо­
ванием спиральных фронтов pocra на поверхности кристаллов. 

• Более подробно особенности молекулярно-кинетической теории рассмот­
рены в (9 ) .  
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Такой процесс описывается так называемой дислокационной � . теориеи роста . 
На скорость pocr.1 кристаллов сильное мияние оказываюг фи­

зико-химические свойства вещества, его состав, наличие приме­
сей, а также различные физико-механические воздействия. 

16.3.4. Переход расплава индивидуальных веществ 
в твердое состояние 

Кристаллизация (отверждение) расплавов обычно произво­
дится пугем их охлаждения через теплопередающие стенки или 
же в результате их непосредственного контакта с потоком 
охлаждающего агента. При этом кристаллизация является ти­
пичным нестационарны м  процессом,  скорость которого в об­
щем случае зависит ка к от интенсивности теплопереноса в 
системе, так и от скоростей зарождения w3 и роста Ул кристал­
лов. Для различных веществ соотношение этих факторов про­
является по-разному. 

При отверждении расплавов веществ с высокими скоростями 
W3 и Ул (почти все металлы и большая часть низкомолекуляр­
ных органических веществ) лимитирующей стадией процесса 
обычно является интенсивность отвода теплоты от растущих 
кристаллов к охлаждающему агенту. Для таких веществ процесс 
протекает следующим образом. Первоначально на охлаждаемой 
стенке,  где достигается наибольшее переохлаждение расплава, 
происходит зарождение центров кристаллизации,  образующих 
при своем росте приповерхностный кристалличесЮfй слой. С 
течением времени фронт кристаллизации (граница раздела кри­
сталлической и жидкой фаз) постепенно перемещается в глубь 
расплава (рис . 1 6 . 1 3) со скоростью, обусловленной интенсив­
ностью отвода теплоты от границы раздела фаз . При этом тем­
пература на фронте кристаллизации ts ниже равновесной тем­
пературы кристаллизации вещества lкр на величину переохлаж­
дения Лts = fкр - ts. 

Величина переохлаждения Лfs, с одной стороны,  зависит от 
интенсивности отвода теплоты от границы раздела фаз, а с 
другой - от скоростей \V3 и Ул . Для веществ с большими значе­
н иями w3 и Ул величина Ms близка к нулю. Здесь процесс кри­
сталлизации полностью определяется интенсивностью неста­
ционарного теплоотвода от границы раздела к охлаждающему 
агенту, имеющему температуру fc · При этом реализуются две 
возможности menлonepelloca в расплаве - пугем теплопровод­
ности либо конвекцией . 

Рассмотрим процесс кристаллизации полуограниченного 
массива перегретого рас плава вещества с высокими скоростями 
Ул и w3,  примыкающего к плоской охлаждаемой стенке,  для 

• Подробнее см . (5 , 9 ) . 
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Рис. 1 6. 13. Кристаллизация pacJUiaвa на 
плоской стенке при высо1шх скоростях за­
роЖдения и роста кристаллов :  

1 - кристаллический слой ,  2 - расплав, J -
стенка 

случая, когда перенос теплоты в 
расплаве происходит за счет теп­
лопроводности. Пусть за время 't на 
стенке толщиной 8ст , изготовлен­
ной из материала с теплопровод ­
ностью Лет, образуется кристалли­
ческий слой толщиной 8 .  Интен­
сивность внешнего охлаждения 
характеризуется коэффициентом 

х 

теплоотдачи а.с . Кристаллическая фаза имеет плотность Рк ,  ко­
эффициент теплопроводности Лк и коэффициент температуро­
проводности ах, а жидкая фаза (расплав) - соответственно Рж· 
Л.ж и аж. В этом случае распределение температуры в кристал­
лической t1 (х) и жидкой t2(x) фазах по нормальной к стенке 
координате х описывается уравнениями Фурье-Кирхгофа (см . 
разд . 1 . 5 .2) для однонаправленного потока: 

для твердой фазы 

дt1 (х, 't) д2t1 (х, 't) ��- - а ('t > О ; О < х < 8) ; 
д't - к дх2 

для жидкой фазы 

дt2 (x, 't) = a2t2 (X, 't) ( > О · - < < ) аж 2 't , б х оо . 
д't дх 

(с) 

(т) 

Исходный расплав перегрет относительно температуры кри­
сталлизаци и :  его температура fp > fкр · 

Начальные условия рассматриваемой задачи имеют вид: 

при 't = О t2(x, О) = /р, 8 = О . (т) 

Граничные условия : 

при х = О  f1 (x, т) = tn ;  (у) 

(ф) 

(х) 

где tn - температура кристаю1ической фазы на охлаЖдаемой стенке. 

Наряду с этим на перемещающейся границе раздела фаз 
должно выполняться граничное условие IV рода с сосредото-
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ченным (на этой границе) источником теплоты 
вращения (граничное условие Стефана) : 

фазового пре-

Л дt1 (8 ,  т) = Л дt2 (8 ; t) + ,., d8 
к дх ж дх крРк d-r · (ц) 

Решение уравнений (с) и (т) с учетом краевых условий (т)­
(х) дает распределение температуры в кристаллической и жид­
кой фазах

*
: 

Ь + Jпак• erf _ _ х_ 
--'t1'-(x_,_•_)_-_t-"-c = ______ 2_J;:....а_к_•_ 

Ь + Jпак• 8 ' 
erf ---2Jaк• 

erfc 
х 

/р - lz (X, 't) _ 2ra;;; 
t;"=-� 

-
erfc � ' 

2 Ож't 

( 1 6 . 14) 

( 1 6 . 1 5) 

где Ь = Л( l/ ас + Ocr /Лсr) - коэффициент, характе;�изующий термическое со­
проршление со стороны охлаждающего агента 1/ ас и охлаждающей стенки 
Бcrf'Лcr. 

Символом erf обозначается инте11>ал ошибок (вероятностей): 
2 z 2 erf(z) = - J е-и  du ,  причем er1{0) = О и erf(ao) = 1 .  Символ erfc означает допол-
1t о 

нение интеграла ошибок до l :  

2 ос: 2 e1fc(<:) = 1 - eif{<:) = - 1 е -и dи . 
11 z 

В этих выражениях z - аргумент, стоящий под знаком функций erf и erfc. 
Значения erf и e1fc т<�булированы•• .  

Дифференцируя зависимости ( 1 6 . 14) и ( 1 6 . 1 5) при х = 8 и 
подставляя полученные производные в уравнение (ц) , наЙдем 
скорость перемещения фронта кристаллизации, т .е .  скорость 
изменения толщины кристаллического слоя: 

dб "-к (tкр - tc ) ехр(- �) 
/'крРк - =  dt 

• Подробнее решение данной задачи см. (5 ] .  
•• См. (20 ) .  
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Jrtaж't ei-fc h 2 Ож't 

(16.16)  

Дифференциальное уравнение ( 16  . 1 6) позволяет определить 
скорость кристаллизации при достаточно общей постановке 
рассматриваемой задачи . Это уравнение относительно функции 
8 = j('t) решают численными методами. При определенных до­
пущениях из уравнения (16 .16) можно получить ряд более про­
стых частных зависимостей . Так, если теплообмен охлаждае­
мого образца с окружающей средой осУ.J.Цествляется в rранич­
НЬIХ условиях 1 рода, когда а.с � оо, Л.ст/8ст � оо и tп = const, то 
уравнение (16.16)  приобретает вид 

8 = /3 ..г. ' (16. 1 7) 
где � - корень трансценденnюrо уравнения 

Л-к {tкр - tc ) exp(- LJ 
Гкр Рк 4ак 

2 � = 
/3 J;a; erf ---к 2Га; J паж e1"fc _/3_ 2JQ;; 

Если перенос теплоты в расплаве происходит за счет кон­
векции, что обычно имеет место при охлаждении интенсивно 
перемешиваемого расплава, то на перемещающемся фронте 
кристаллизации реализуются граничные условия 1 1 1  рода, ко­
торые с учетом теплоты фазового превращения имеют вид 

d8 - дt1 (8, 't) - -ГкрРк d't - Ак дх a.p(lp lкр) ,  (ч) 

rде ар - коэффициекr теплоотдачи от расплава к границе раздела фаз. 
В этом случае при решении уравнения (с) с учетом условий 

(т)-(х) и (ч) для скорости кристаллизации в общем случае по­
лучается выражение 

Ак(fкр - tc) ехр(-�) 
d8 4ак't 

ГкрРк d't 
= - a.p(tp - lкр) . (16 . 1 8) 

Ь + .;;а;:;. erf -8---к 2Jaк't 

•такие з<�висимости приведен ы  в ( 5 ) .  
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3 
о х 

Рис. 16. 14. ОтверЖдение расмава с 
низкими скоростя м и  w1 и vл: 

1 - расплав, 2 - переходная зона. .1 
-- отвержде1Шое вешество 

Из уравнения ( 1 6 . 1 8) тоже 
может быть получен ряд 

частн ых зависимостей.  
Пусть теперь интенсив­

ность охлаждения расплава 

достаточно велика, а с корос­
ти зарождения w3 и роста Ул 
относительно малы.  Тогда 
расплав при охлаждении за 

конечное время закристаллизуется л ишь частично; оставшаяся 
часть вещества будет находиться в аморфном состоянии. Эrо ха­
рактерно для веществ, у которых при переохлаждении происходит 

значительное повышение вязкости pacIUiaвa. Примером таких 
веществ являются кристаллизующиеся полимеры (полиэтиле н ,  
полиамид и др .) . В этом случае при охлаждении образуется так 
называемая "переходная" зона (рис . 1 6 . 14), в которой происходит 

зарождение и рост кристаллических образований. Однако вследст­
вие увеличения вязкости расплава скорость массообмена в систе­
ме снижается . В результате рост кристаллических образований 

постепенно замедляется, а при определенной температуре !i:r 
(температуре стеклованw1) - вообще прекращается. 

При отверЖдении pacruшno в таких веществ в формах при достаточно интен­
сивном охлаждении обычно нолучаются продукты (изделия) с неоднородной 
струкrурой.  Дело в том ,  'ПО в центре формы скорость охлаждения вещества 
ниже (процесс охлаждения идет более медлен но),  чем в периферийных слоях .  
Поэтому полнота превращения расплава в кристаллическую фазу, характеризуе­
мая степенью кристалличносп111, в центре образца, как правило, выше, чем в 
наружных слоях. При понижении интенсивности внешнего охлаждения средняя 
степень кристалличности обычно возрастает, так как увеличивается продолжи ­
тельность пребывания вещества в температурн о м  интервале, благоприятн о м  для 
образования и роста кристаллов.  Это явление, в частности, имеет место при 
переработке кристаллизующихся поли меров и целого ряда оргаНИ'lеских ве­
ществ, и меющих высокую вязкость расмав<�. 

Для полной кристаллизации вещества с н изкими скоростями 

w3 и vл охлажде н ие следует производить медленно или же про­

изводить его в квазиизотермическом режиме, когда процесс 
кристаллизации происходит при практически постоянном пе­

реохлаждении расплава . 
Изменение степени кристалличности вещества </>к = Vк/Vo 

(где Vк и Vo - объемы кристаллической фаЗЬJ и исходного рас­
плава) во времени 't описывается уравнением 

v 1 

</>к = V� 1 - ехр(- J 7tWз Ул3't4) 

• Подробнее см. (5 ) . 
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Рис. 16. 15. Переход вещества в кристаллическое <D 
состояние в квазиизотермичес.ком режиме <�n - '1< 
время полной кр исталлизации) 1 

Дифференцируя уравнение ( 1 6 . 1 9) ,  
можно определить скорость превраще­
ния (объемной кристаллизации) :  

d V:  4 . 1 __ к = - 7tWзvлЗ't3 Vo exp(- - nwзvл3't4) . О tп t 
d't 3 3 

( 1 6 .20) 
Анализ зависимости ( 1 6 . 1 9) показывает, что степень фазово­

го превращения срк монотонно увеличивается во времени от О 
при 't � О до 1 при 't � oc:i (рис . 1 6 . 1 5) .  Решая уравнение ( 1 6 . 1 9) 
относительно 't, получим зависимость для расчета продолжи­
тельности выдержки , обеспечивающей заданную степень пере­

хода вещества в кристаллическое состояние 

t =  

1 
З ln --

4 1 - q> K  
3 1tW3 Vл 

( 1 6 .2 1 ) 

Существует целый ряд веществ (стекло ,  полистирол, раз­
личные смолы), обладающих столь низкими скоростями зарож­

дения и роста кристаллов, что при их охлаждении с конечной 

интенсивностью криста:шическая фаза вообще не образуется . 

Охлаждение таких веществ сопровождается постепенным по­

вышением вязкости - 1шлоть до их превращения в затвердев­
шие аморфные тела. Для расчета процесса отверждения таких 
веществ можно использовать обычные уравнения нестационар­
ной теплопроводности без источников теплоты. 

16.3.5. Кристаллизация бинарных 
и многокомпонентных смесей 

Как указывалось в разд .  1 6 .2 .2 ,  при охлаждении бинарных и 
многокомпонентных рас плавов (растворов) переход из жидкого 
состояния в кристаллическое обычно происходит в определен­
ном диапазоне температур . Процесс кристаллизации начинает­

ся по достижении температуры ликвидуса tл и заканчивается 
при температуре солидуса tc . Исключение составляют лишь 
расплавы эвтектического состава, для которых tл = tc. 

В зависимости от интенсивности внешнего охлаждения воз­
можны два варианта процесса - с высокой и низкой интен­
сивностью охлаждения. 

При высокой интенсивности отвода теплоты в объеме ве­
щества имеет место значительный градиент температуры. В 
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Рис. 16. 16. Кристаmшзация бинарных расплавов при высокой (а) и низкой ( б) 
интенсивности внешнего охлаждения: 

l - расплав, 2 - кристалличсосий слой , .1 - nepexoдHЭJI область 

этом случае в системе можно вьщелить три характерные облас­

ти : 1 )  расплав, 2) полностью затвердевшее вещество и 3) пере­

ходная область (рис . 1 6 . 1 6 , а) .  При этом на границе переходной 

области и расплава при t = tл начинается процесс кристаллиза­

ции ,  а на границе переходной области и кристаллического слоя 

при t = tc этот процесс заканчивается.  Ш ирина переходной 

области 8п зависит от юща диаграммы состояния системы, со­

става смеси,  ее теплофизических свойств, а также от интенсив­

ности внешнего охлаждения. С пон ижением последней протя­

женность переходной области растет. При увеличении продол­

жительности процесса границы начала 8л и конца 8с кристалли­

зации постепенно перемещаются вглубь расплава. Такой про­

цесс часто называют направленной кристаллизацией . 
При малой интенс11вности охлаждения смеси температура во 

всем ее объеме изменяется примерно одинаково .  Здесь проис­

ходит так называемая массовая кристаллизация (рис . 1 6 . 1 6 ,б) . В 
этом случае кристаллы возникают и растут во всем объеме 

охлаждаемой смеси;  можно сказать , что переходная область 

занимает весь объем смеси (рабочей зоны аппарата) . Такой вид 

кристаллизации особенно часто наблюдается при охлаждении 

различных растворов.  Аналогичная картина наблюдается при 

кристаллизации перемешиваемых смесей.  

16 .3 .6. Форма кристаллов 

Форма отдельных кристаллов, а также структура кристалли­

ческой фазы зависят от  целого ряда факторов: физико­

химических и теплофиз ических свойств вещества, метода соз-
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дания пересыщения, интенсивности охлаждения, состава ве­

щества, природы растворителя , наличия примесей и Т . .1] .  Разли ­

чают равновесную и ре<lГ!ЬНую форму роста кристаллов . 

Форма равновесных кристаллов определяется строением кри­

сталлической решетки , а также силами связи между ее элемен­

тарными частицами (ионами, атомами, молекулами и т.д . ) . 

Кристаллы равновесной формы имеют грани с наименьшей 

поверхностной энергиеii и ,  как правило , отличаются относи­

тельной простотой.  Н:�ходясь сколь угодно долго в маточной 

среде при равновесной температуре,  такие кристаллы не изме­

няют своей формы. 

Форма реальных кристаллов обычно изменяется во времени 

и сильно зависит от внешних факторов.  Чем медленнее растут 

кристаллы ,  тем ближе они к своей равновесной форме . При 

малых переохлаждениях кристаллы растут, как правило , сохра­

няя правильную форму, соответствующую их внутрен нему 

строению.  При увеличении переохлаждения скорость роста 

разных граней может повышаться не в одинаковой мере . По­

этому изменению пересыщения часто сопутствует изменение 

формы кристаллов; могут исчезать одни гран и  и появляться 

другие. При больших пересыщениях кристаллы часто приобре­

тают форму дендритов, скелетов, сферолитов, спиральных и 

других несовершенных образований .  Известно,  что быстрое 

охлажден ие расплавов и растворов обычно приводит к образо­

ванию игольчатых кристаллов:  такая форма способствует луч­

шему отводу теплоты от фронта кристаллизации во внешнюю 

среду. 

Под воздействием внешних факторов в кристаллах нередко 

возникают различные дефекты структуры, что отражается на их 

форме и физико-механ ических свойствах . 

Форма и размеры кристаллов сильно зависят от условий 

охлаждения расплавов 1 1  растворов. При охлаждении переме­

шиваемых растворов , как уже отмечалось выше , происходит 

массовая кристаллизация,  сопровождающаяся образованием 

отдельных кристаллов в маточной среде. Так как центры кри­

сталлизации обычно возникают в разные моменты времени и ,  

соответственно,  продолжительность их роста различна, то по­

лучаемый кристаллический продукт, как правило , имеет поли­

дисперсный состав. 

При охлаждении неперемешивасмых расплавов в системе 

практически всегда наблюдаются градиенты температуры.  В 
этом случае кристаллическая фаза образуется в виде сплошного 

или пористого слоя , который обыч но состоит из кристаллов 

различных размеров и формы . 

• Подробнее с м .  ( 1 1 ,  1 9 1 .  
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Рис. 16. 1 7. Влияние переохлажцения расплава на струкrуру кристаллической 
фазы 

При отверждении расплавов часто возникает задача получе­

ния отвержденных продуктов (гранул , чешуек, блоков, отливок 

и т.д . ) ,  имеющих определенную кристаллическую структуру. 

Последняя , как и форма кристаллов, зависит от теплофизиче­

ских свойств вещества, интенсивности внешнего охлаждения,  

размеров отливки, наличия примесей и ряда других факторов. 

Определяющее влияние на структуру получаемого продукта 

оказывает соотношен ие скоростей зарождения w3 и роста Vл 
кристаллов. Рассмотрим влияние этих скоростей на структуру 

продукта для случая квазиизотермической кристаллизации 

(рис.  16 . 17) .  

Обычно положения максимумов на кривых зависимостей w3 
и Vл от переохлаждения Лt не совпадают. При кристаллизации с 

небольшим переохлаждением Лt1 скорость зарождения w3 мала, 

а линейная скорость роста Vл достаточно велика. В силу этого 

при кристаллизации возникает ограниченное количество заро­

дышей, быстрый рост которых приводит к образованию круп­

нокристаллической структуры. При Лt2 скорость w3 возрастает, 

а Vл снижается, поэтому средний размер кристаллов умень­

шается . При больших переохлаждениях Лtз возникает значи­

тельное число медленно растущих кристаллов, благодаря чему 

образуется мелкокристаллическая структура. 

В случае реальной кристаллизации расплавов в формах ве­

личина переохлажден ия расплава изменяется по сечению фор­

мы,  что, естественно, отражается на структуре отвержденного 

продукта. Обычно на поверхности отливок, где имеются значи­

тельные Лt, вещество состоит из мелких кристаллов, а в центре 

(малые Лt) образуются более крупные кристаллы.  

1 340 



1 6 .4. ОТВЕРЖДЕНИЕ РАСШIАВОВ 

Отверждение расплавов является одним из весьма распро­
страненных видов процесса кристаллизации . С ним мы встре­
чаемся при получении минеральных удобрений, нафталина, 
дифенила, парафина, серы, гидроксида натрия, пищевого льда, 
а также при переработке полимерных материалов, металлов и 

многих других продуктов химической , пищевой,  коксохими­

ческой,  нефтехимической и других отраслей промышленности . 

При отверждении расплавов получаются продукты в виде отли­

вок, блоков, пластинок, чешуек, гранул и т.п. 
Отвержден ию поднергаюrся расплавы как индивидуальных 

веществ, так и многоко мпонентных смесей . В последнем слу­
чае при отверждении расплава возможно неравномерное рас­
пределение компонентов по объему отвержденного продукта. 

Это обстоятельство может оказывать заметное влияние на 

структурные, механичес кие, физичесюtе и другие свойства по­

лучаемых продуктов .  

1 6.4. 1 .  Оrверждение в формах 

При отверждении расплавов в формах продукты получаюrся 
в виде отдельных блоков той или иной конфигурации.  

В простейшем случае форма представляет собой конический 
сосуд, охлаждение которого производится путем естествениого 
теплообмена с окружающей средой (рис . 16 . 1 8 , а) или подачи 
хладоагента в охлажда ющую рубашку (рис. 1 6 . 1 8 ,б) .  Таюtе 
формы часто используют для получения продуктов в виде 
крупных блоков. Например , при получении блочного льда 

применяются формы объемом до 500 л. При этом в промыш­
ленных ледогенераторах одновременно охлаждается до 1 000 
таюtх форм . Продолжительность процесса зависит от объема 

формы и нередко достигает 1 0-20 ч. 
При получении продуктов в виде плит (пластин)  использу­

ются различн ые формы , состоящие из отдельных охлаждаемых 
пластин (рис.  1 6 . 1 8 , в) .  Перед заливкой расплава в пространство 
между пластинами последние стягиваются с помощью гидрав­

лического или винтового механизма. После отверждения ком­

плект охлаждающих элементов разъединяют и продукт удаляют 

из форм . Толщина плит обычно составляет 40- 1 00 мм, про­
должительность процесса отверждения - 1 -4 ч. 

Весьма производительными аппаратами для отверждения 
расплавов являются трубчатые охладители (рис . 1 6 . 1 8 , г) ,  напо­

минающие по своей конструкции обычные кожухотрубные 

тепл.ообмен н и юt .  Расплав заливают в трубное пространство , а 

охлаждающий агент подают в межгрубное . После отверждения 
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Рис. 16. 18. Отверждение рас1LЛавов в формах: 
а, б - отдельные формы . R - разъемные формы,  г - трубчатый криста.1лизатор, д -

охлаждающий конвейер;  
1 - исходный расплав, 11 - оп�срЖденный пр;щухт , 111 - хладоаrеm 

открывают нижнюю крышку, и продукт удаляется из трубок. В 
ряде случаев для облегчения этой операции производят час­

тичное подплавление отвержден н ых стержней путем подачи в 

межтрубное пространство нагретого теплоносителя . Иногда под 

трубчаткой р;.�змещается дробилка для измельчения полученно­

го продукта. В некоторых конструкuиях удаление отвержденно­

го продукта производится при повороте трубчатки вокруг гори­

зонтальной оси на 1 80° .  Продолжительность процесса отверж­

дения в трубчатых аппаратах составляет около 1 ч.  
В многотоннажных производствах применяют разливочные 

конвейеры, состоящие из удлиненных металлических форм 

(рис.  1 6 . 1 8 , д) .  Заливка расплава производится с помощью дози­

руюшего устройства, охлаждение расплава происходит при 

движении форм в ван н е  с холодной (проточной) водой .  От­

вержденный продукт удаляется при опрокидывании форм на 

нижней ветви конвейера . 

Процесс отверждения расплавов в формах можно разделить на 

две С'ГdДИИ . На первой происходит кристаллизация, на второй -

доохлаждение кристаллической фазы до заданной температуры. 

Расчет стадии крист:l'lлизации производят с использованием 

теоретических зависимостей,  полученных при рассмотрении 

процесса кристаллизаци и расплавов на охлаждаемых поверхно­

стях соответствующей формы.  Для расчета стадии доохлажде-v * 
ния используют уравне н ия нестационарнои теплопроводности . 

• Методика та ких расчстоn приведена в 1 5 1 .  Подходы к расчету И:lrюжены в 
гл . 6 и 7 .  
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Барабанные кристаллизаторы отличаются разнообразием 
конструкций .  На рис . l б . 1 9 ,б  показана схема барабанного кри­
сталлизатора с нижии.м питанием. Исходный расплав 1 подается 
непрерывно в ванну З кристаллизатора. При вращении бараба­
на 4 на его поверхности в результате охлаждения образуется 
кристалличесЮtй слой , который непрерывно снимается непо­
движным ножом 5. Охлаждение барабана производится путем 
орошения его внутренней полости холодной водой или испа­
ряющимся хладоагентом (например, жидЮtм аммиаком). 

В барабанных кристаллизаторах с верхним питанием (рис .  
1 6 . 1 9 , в) ванна отсутствует, а расплав подается из питающего 
бункера непосредственн о  на поверхность вращающихся бара­
банов. При этом толщина слоя регулируется с помощью специ­
альной подвижной план ки.  

При боковом питапuu расплав подается в поливной лоток З, 
откуда он захватывается поверхностью вращающегося барабана 
(рис .  1 6 . 19 ,г) . Толщина захватываемого слоя обычно регулиру­
ется специальным калибрующим роликом 6. 

В кристаллизаторах с двумя охлаждающими барабанами (рис.  
1 6 . 1 9 ,д) расплав подается в пространство между барабанами, 
вращающимися в противоположные стороны.  

Барабанные кристал.1изаторы являются высокопроизводи­
тельными аппаратами .  Их диаметр достигает 2 м, длина - до 4 
м. Толщина чешуек отвержденного продукта обычно составляет 
0 , 5-3 .м.м. Скорость вращения барабанов находится в пределах 
0 ,0 1 -0, 1 5  об/с; для аппаратов с боковым и верхним питанием 
она иногда достигает 0 , 5 об/с. 

Дисковые кристаллизаторы бывают вертикального и горизон­
тального типов. В таких аппаратах отверждение расплава про­
изводят на поверхностях вращающихся, охлаждаемых изнутри 
дисков. Отвержденный продукт снимается неподвижными но­
жами .  По сравнению с ленточными и барабанными аппаратами 
они используются реже из-за более сложной конструкции .  

Более подробно конструкции ленточных и барабарных кри­
сталлизаторов описаны в специальной литературе ; там же 
приведены и методиЮt их расчета . 

16.5 .  ФРАКЦИ ОННАЯ КРИСТАIIЛИЗАЦИЯ 

Фракционную кристi:lллизацию используют с целью разделе­
ния различных смесей на фракции, обогащенные тем или 
иным компонентом, дш1 концентрирования разбавленных рас­
творов путем частичного вымораживания растворителя, а также 
для глубокой очистЮt веществ от примесей . Данный процесс 

• См. , например, (5 ) . 
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характеризуется относительно низкими энергетическими затра­
тами и достаточно высокими коэффициентами разделения . 

Фращионная кристаллизация отличается от других массо ­
обменных процессов большим разнообразием технологических 
методов,  из которых основными являются: 

- массовая кристаллизация с отводом теплоты через охлаж­
даемые поверхности; 

- массовая кристаллизация при непосредственном контакте 
с хладоагентами;  

- кристаллизация при частичном упаривании растворителя; 
- кристаллизация на охлаждаемых поверхностях; 
- противоточная кристаллизация; 
- направленная кристаллизация ; 
- фракционное плавление; 
- зонная плавка; 
- экстрактивная кристаллизация ; 
- аддуктивная кристаллизацияi 
- селективная кристаллизация . 
Большая часть этих методов может осуществляться в перио­

дическом, полунепрерывном и непрерывном режимах. 

16.5. 1 .  Основные особенности фракционной кристаллизации 

Большинство методов фращИонной кристаллизации реали­
зуется в две последовательные стадии : образования кристалли­
ческой суспензии и отделения (сепарации) кристаллической 
фазы от маточника. 

В случае массовой кристаллизации обычно создают по воз­
можности равномерное пересыщение во всем объеме смеси . 
Такой процесс чаще все го осуществляют в аппаратах с механи­
ческим перемешиванием смеси при достаточно медленном ее 
охлаждении. При этом твердая фаза выделяется в виде отдель­
НЬIХ кристаллов, средний размер которых зависит от свойств 
вещества и режимов процесса кристаллизации .  

Эффективность разделения смесей и очистки веществ от 
примесей в процессе фращионной кристаллизации сильно 
зависит от полноты отделения маточника от кристаллической 
фазы на сrадии сепарации полученной суспензии. В реальных 
условиях количество остающейся маточной жидкости может со­
ставлягъ от 2 до 50% массы крисrаллической фращии. Для сепа­
рации крисrаллических суспензий используюг процессы осажде­
ния, фильтрования и центрифугирования, а также прессования.  

Осаждение (сгущение) суспензий обычно осуществляется в 
самом кристаллизаторе в термостатированных условиях. Чаще 

• Подробнее с м .  [6 J .  
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всего этот проuесс предшествует фильтрованию. Как правило , 
при отстаивании в твердой фазе остается много маточника, что 
значительно снижает эффективность разделения проuесса в 
uелом.  При малой разности плотностей фаз ,  высокой вязкости 
маточника и малых размерах кристаллов осаждение становится 
медленным, а потому малоэффективным проuессом . 

Значительно чаще для разделения суспензий применяют 
фильтрование и центрифугирование . Заметим, что при использо­
вании фильтров захват маточника кристаллической фазой 
обычно составляет 1 0 -20% .  Использование фильтрующих 
uентрифуг позволяет со кратить остаточное содержание маточ­
ника в кристаллическом продукте до 2-5%.  

Процесс прессования сводится к уплотнению кристаллов и 
механическому вытеснению маточника при давлениях 10-
60 МПа. Для этого применяют поршневые и шнековые уст­
ройства. При прессовании кристаллическая фаза обычно пре­
вращается в плотную массу (брикет), остаточное содержание 
маточника в которой составляет от 1 до 3 % . 

Выход и состав кристаллического продукта зависит не толь­
ко от полноты удален ия маточника из кристаллизата, но и от 
температуры его сепарации.  

Если в ходе сепараuии температура смеси понижается, то 
выход кристаллической фракuии возрастает в результате до­
полнительной кристалл:изаuии маточника.  Такой эффект обыч­
но характерен для сепараuии высокоплавких смесей , когда про­
uесс сопровождается потерями теплоты в окружающую среду. 
При фракционирован ии низкоплавких смесей наблюдается об­
ратная картина: в резул ьтате притока теплоты из окружающей 
среды часть твердой фа:1ы может подплавляться . При этом по­
нижается выход кристаллического продукта; одновременно в 
нем,  как правило , возрастает содержание высокоплавкого ком­
понента.  

Механизмы захвата маточника кристаллической фазой могут 
быть разными. При фильтраuии суспензий образуется порис­
тый кристалличесI01й слой, в котором маточник может удержи­
ваться за счет капилляр ных сил . Маточник может также удер­
живаться на поверхности кристаллов адсорбuионными силами 
в виде тонкого слоя, уд<Uiения которого при фильтраuии прак­
тичесI01 не происходит. Основным способом удаления остаточ­
ного маточника из кристаллического слоя является его про­
мывка различными растворителями или расплавом уже очи­
щенного вещества. 

В процессе роста кристаллы часто срастаются между собой , 
образуя так называемые "кристалличесI01е агрегаты".  Внутри 
этих агрегатоu могут н аходиться замЮfутые полости , заполнен­
ные маточником . К тому же реальные кристаллы нередко со-
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держuт трещин ы  и пор ы ,  в которых также может удерживатьсs1 

маточник. Для удален ия маточника из агрегатов их подвергают 

механическому разрушению либо частичному подплавлению 

или растворен ию. 

Промывку кристаллической фазы можно проводить непо­

средственно на поверхности фильтр;�. Иногда ее осуществляют 

путем репульпации (механического смешивания) кристалли­

ческой фраКliИИ с растворителем или же в специальных про­

мывных колоннах, работающих в противоточно:м режиме. 

В случае направленной кристаллизации структура образую­

щегося слоя кристаллов в значительной мере определяется 

скоростью перемещения фронта кристаллизации,  интенсив­

ностью перемешивания жидкой фазы , исходным составом .  

Направлен н ый рост кристаллов наблюдается при фраJ<liион­

ной  кристаллизации н а  охлаждаемых поверхностях,  зонной 

плавке , а также при кристаллизации в тонI01х слоях, контакти­

рующих со стекающей жидкой пленкой расплава. 

При направленном перемещении фронта кристаллизации , 

как и при массовой кристаллизаци и ,  происходит межфазное 

перераспределение компонентов, зависящее от величины ко ­

эффициента распределе1-1ия компонентов между жидкой и твердой 
фазами. Различают равн овесный т и эффективный тэФ коэф­

фициенты распределения. 

Значение т = хJхм , где Хк и Хм - равновесные концентра­

ции рассматриваемого компонента в кристаллической и жид­

кой фазах. Величину т можно определить по диаграмме фазо­

вого равновесия, а также используя зависимости ( 1 6 . 6) и ( 1 6 . 7) . 
Однако равновесное распределение компонентов между фаза­

ми возможно лишь при бесконечно малой скорости кристалли­

зации.  В реальных условиях равновесие устанавливаться не 

успевает, и процесс н аправленной кристаллизации протекает с 

более низкой эффективностью. 

Под эффективным коэффициентом распределения fпэф обычно 

подразумевают отношен ие реальных концентраций рассматри­

ваемого компонента в кристаллической (xs) и жидкой (XL) фазах: 

тэФ = xs/xi . ( 1 6 .22) 

Коэффициент тэФ зависит от скорости кристаллизации , ин ­

тенсивности перемешивания жидкой фазы, формы границы 

раздела фаз 11  ряда других факторов.  Значение тэф чаще всего 

определяется опытн ым путем . О�нако имеются попытI01 теоре­

тического подхода к его расчету . 

Для оценки степе н н  приближе н ия реального процесса 

к равновес ному ис пол ьзуют также коэффициент эффек-

' См . [ 3 ,  6, 8 1 .  
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тивности разделения: 

Е = xs - xL . ( 16 .23) 
Хк - хм 

Для оценки полноты отделения кристаллической фазы от 
маточника применяют 1<:оэффициент захвата А маточника кри­
сталлизатом. Если обозначить массу захватываемого маточника 
М', а массу кристаллической фазы К, то 

А = М' = _хк - Xs 
. 

. 
К Xs - хм 

( 16 .24) 

Если принять, что состав отделенной жидкой фазы XL = Хм, 
то между коэффициентами Е и А существует следующая оче­
видная связь :  

А = ( 1 - Е)/Е . ( 1 6 .25) 
Фракционная кристаллизация может быть реализована в ви­

де однократного,  последовательного и многоступенчатого про­
цессов. Рассмотрим таю1е процессы применительно к разделе­
нию бинарных смесей.  

При однократнолr фракционировании (см. рис.  1 6 .20 ,а) ис­
ходную смесь F с концентрацией XF высокоплавкого компонен­
та А на стадии кристаллизации Кр охлаждают до температуры 
фракционирования tФ ,  лежащей в интервале между температу­
рами ликвидуса tл и солидуса tc смеси (рис . 1 6 .20,б, в) . Полу­
ченную при этом суспензию, состоящую из кристаллической К 
и жидкой М фаз, направляют на стадию сепарации Ф.  В ре­
зультате получают кристаллическую фракцию S с концентраци­
ей xs и жидкую фракцию L с концентрацией XL· 

В условиях равновесной кристаллизации составы кристалли­
ческой Хк и жидкой Хм фаз можно определить по диаграмме 
фазового равновесия (рис . 1 6 .20 ,6) .  Составы же xs и XL зависят 
от степени приближенин реального процесса кристаллизации к 
равновесному и от усло вий сепарации суспензии. При сепара­
ции суспензии в изотермических условиях концентрация XL 
обычно близка к равновесному составу жидкой фазы Хм· Вели­
чина же xs, как правило . заметно отличается от Хк из-за захвата 
маточника кристаллизатом. 

Для стадии кристалл изации справедливы следующие урав­
нения материальных балансов для массовых потоков фаз и 
компонента А: 

F = К +  М ;  
F.ц = Кхк + Мхм 

( 16 .26) 
( 1 6 .27) 

Решая совместно уравнения ( 1 6 .26) и ( 1 6 .27), получим вы-
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-
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в 

Рис. 16.20. Однократная фракци онная кристаллизация бинарных смесей : 

Xf'f 
А 

а - прющипиальная схе>ма, б · - разде>ление> смеси ,  образующей непрерывный ряд твер­

дых растворов, в - разделение> смеси,  не образующей твердых растворов 

ражения для выхода кристаллической и жидкой фаз : 

К ХF - Хм <vк = - = 
F Хк - Хм 

м 

( 1 6 .28)  

( 1 6 .29) 

Для смесей ,  не образующих твердых растворов (см .  рис . 
16 .20, в), при хр > ХЕ получаются кристаллы чистого компонента 
А. При этом Хк = 1 ,  и уравнение ( 1 6 .28) примет вид: 

XF - Х 
<t>к = м 

1 - Хм 
( 1 6 . 30) 

Из уравнений материального баланса всего процесса в це­

лом аналогичным образом находим выходы конечных продук­

тов разделен ия: 
_ S _ xF - xr . L xs - хр 

<vs = - - --- , <J' L  = - = ( 1 6 . 3 1 )  
F xs - xL F xs - xL 

Если принять, что х1, :::: хм, то с учетом коэффициента эф­

фективности разделения Е уравнение для выхода кристалличе­

ского продукга будет иметь вид: 

( 1 6 .32) 
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Рис. 16 .21 .  К расчету процесс<! п о сле­
до в<1те,1 ь н о й  фракци о н н о й  криста;1-
люации бю1<1р н о й  смес и ,  обр<1зу ю ­
щеfi непрерывн ый ряд твердых р<1с­
тво р о в  (р<шновесный п р о цесс) 

П р и последовательной (по­
степ е н н ой) кристаллизации 
образующаяся кри сталл иче­
с к;�я ф;�за туг же вы водится 

из кр исталл изатора (или о н а  
находится в таком состоя ­
н и и ,  что практически не уча­
ствует в дальнейшем массооб­
мен е).  Такой вид фракциони­
рования реализуется при кри ­
стаплизации на охлаждаемых 
поверхностях, а также при 
направлен ной кристаллиза­
ци и .  

В ходе отбора кри сталл и ­
ческо й  фазы К коли чество 
маточника М, остающееся в 
кр и сталл и заторе , и содержа ­
н ие в н е м  высоко плавко го 
ко мпон ента Хм постепе н н о 
ум е н ь ш аются . Соответствен ­
н о  с н ижается и ко н це н т р а ­

ц и я  отбираемой кристалл и ­
ческо й  фаз ы Хк (р ис . 1 6 . 2 1 , а ,  
б) .  В результате такого раз -
дел е н ия полу•�ается од и н  
мато•1 н и к  состава Хм и набор 

кристаллических фракци й , ко нцентрации которых изменяются 
от н ачальн о й Хко до ко н еч н о й  Хк . 

П р и  последо вател ьной кр исталл изаци и , п роте кающей в 
услов иях равн овесия фаз , соотн о ш е н ия между количества м и  
исход н о й  с м е с и  Р, отобран н о го кристалл ическо го продукта К и 

маточ н ика Л1, а также их ко н це нтрац и я м и ,  ка к и п р и одн о -· 
кратном п ро цессе , в ы р ажаются ур<t в н е н ия м и ( 1 6 . 2 6 )  и ( 1 6 . 2 7 ) . 
Так как отб и рае мая к р и сталл и ч е с кая фаза имеет переменный 
состав ,  то п р и  расчете ныхода п родуктов раздел е н ия в урав н е ­
н ие ( 1 6 . 27)  следует подставлять срсд11юю ко н це нтраци ю кри ­
сталл и ческой фаз ы .  П о это м у в да н н о м  случае бала н с о в ы х  
уравн е н и й  ( 1 6 . 26)  и ( 1 6 . 27 )  н едостаточ н о для р е шен ия задач и :  
необходима ка кая -то д о п о л н ител ь н ая завис и м ость , с вяз ы ­
вающая из ме н ен ия ко н це нтрац и й фаз в п ро цессе разделен и я .  В 
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качестве такой зависимости можно использовать дифференци­
альное уравнение матер иального баланса по одному из компо­
нентов смеси,  аналогичное используемому в расчете простой 
постепенной дистилляции (см . разд . 1 2 . 3 .2) : 

или 
--хкdК = d(Мхм) , (а) 

ХкdК + Мdхм + ХмdМ = О . (б) 

Учитывая , что dK = - dM, из (б) имеем: 

(Хк - Хм)dМ = Мdхм . (в) 

Разделяя переменные и интегрируя уравнение (в) в пределах 
от F до текущего значен ия М и  от XF до текущего хм, находим: 

М х" dхм 1 1 1  - = J ---'-'--F Хр Хк -- Хм 
( 1 6 . 33 )  

В конце процесса М и Хм принимаюг свои конечные значения . 
В общем случае уравнение ( 1 6 . 33)  решается численными ме­

тодами или путем графического интегрирования на основе 
диаграммы равновесия фаз (рис.  1 6 .2 1 , б, в) . Если известна 
функциональная зависи мость между концентрациями Хк и Хм ,  
то уравнение ( 1 6 . 33 )  иногда удается решить аналитически.  

Так, если линии .ти квидуса и солидуса близки к прямым 
(обычно без существенной погрешности это можно принять 
для концевых областей диаграмм ы  равновесия фаз) ,  то связь 
между концентрациями Хк и Хм может быть описана с исполь­
зованием равновесного коэффициента распределения т. В 

частности , для смесей ,  обог.�щенных высокоплавким компо­
нентом,  можно использовать зависимость 

Хк = 1 - m( l - Хм) . ( 1 6 . 34) 

Решая уравнение ( 1 6 . 33 )  с учетом ( 1 6 .34),  получим зависи­
мость, описывающую изменение кон центраций жидкой фазы в 
процессе разделения : (м)т - 1  

Хм = 1 - ( 1  - ц) F . ( 1 6 . 35 )  

Зная величину хм из ( 1 6 . 34) , можно определить значение Хк · 
Многоступенчатая фракционная кристаллизация рассмотре­

на ниже (см . разд . 16 . 6 . 1 ) .  
Процесс обычной фракцион ной кристаллизации (без ис­

пользования растворителей) оказывается невозможным или 
экономически невыrодн ым в следующих случаях: 

- при разделении nысокоплавких веществ, когда требуется 
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поддерживать высокие температуры в кристаллизаторах и во 
вспомогательном оборудовании;  

- при разделении вязких смесей, когда обычная кристалли­
зация сопровождается значительным переохлаждением и про­
текает при низких скоростях тепломассообмена; 

- если исходная смесь содержит большое количество смо­
листых веществ, затрудняющих процесс разделения, и др . 

Для предотвращения подобных затруднений можно реко­
мендовать фракционную кристаллизацию с использованием низ­
коплавких растворителей . Однако в этом случае возникает не­
обходимость в ряде дополнительных операций: растворения 
смеси,  отгонки растворителя от продуктов разделения, регене­
рации растворителя . 

При фракционировании неорганических веществ в качестве 
растворителя чаще всего используют воду, а при разделении 
органических смесей - спирты, кетоны, эфиры, хлорорганиче­
ские соединения, циклические углеводороды, низкокипящие 
продукты перегонки нефти и др . 

К растворителям предъявляют следующие требования: 
- достаточно высокая растворимость очищаемого вещества; 
- существенное изменение растворимости вещества с изме-

нением температуры; 
- обеспечение проведения процесса в умеренном темпера­

турном интервале; 
- нетоксичность и химическая инертность по отношению к 

разделяемой смеси;  
- слабое коррозионное воздействие на оборудование. 

1 6.5.2.  Массовая кристаллизация с отводом теплоты 
через охлаждаемые поверхности 

Для осуществления данного процесса применяют аппараты 
разнообразных конструкций* с охлаждающими рубашками или 
различными погружными теплообменными элементами 
(змеевиками ,  трубчатками, дисками и т.п . ) .  Охлаждающими 
агентами служат жидкости, сохраняющие неизменным свое 
агрегатное состояние (вода, рассолы , органические вещества с 
низкой температурой плавления и др.), а также испаряющиеся 
жидкости (аммиак, фреоны, пропан , ЭТ'ан и др.) .  Последние 
обычно используюг при фракционировании низкоплавких смесей.  

Наиболее простыми аппаратами для проведения рассматри­
ваемого процесса являются емкостные кристаллизаторы с 
охлаждающей рубашкой (рис . 1 6 .22 , а) ,  в которых кристалли­
зующаяся смесь перемешивается рамными, якорными, лопает-

• Подробнее о писание этих конструкций см. (2, 5 ,  6 ,  10 ,  1 1 ,  14 ) .  
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Рис. 16. 22. Схемы кристаллизаторов с внешним охлаждением: 
а - с охлаждающей рубашкой, б - трубчатоrо типа; 
1 - корпус, 2 - рубашха, З - мешалка, 4 - шнек со скребками; 
/ - исходная смесь, l/ - суспензия, l// - охлаждающий аrеш 

ными или пропеллерными мешалками . Перемешивание под­
держивает растущие кристаллы во взвешенном состоянии и 
интенсифицирует процессы тепломассообмена. Объем таких 
аппаратов может достигать нескольких кубических метров. Ча­
ще всего емкостные кристаллизаторы работают периодически . 
Режим охлаждения устанавливают с учетом особенностей кри­
сталлизации конкретных смесей , в большинстве случаев плавно 
понижая температуру в аппарате по определенной программе. 
В случае кристаллизации смесей, склонных к переохлаждению, 
при достижении насыщения в смесь вводят затравочные кри­
сталлы .  

Недостатком емкостных кристаллизаторов является неболь­
шая поверхность теплообмена. Для ее увеличения внутри аппа­
ратов часто размещают дополнительные охлаждающие элемен­
ты: змеевию1 , трубчатки, а также различные вращающиеся 
элементы (барабаны ,  диски и др . ) .  

Получаемую кристаллическую суспензию II (см . рис . 1 6 .22 ,а) 
выгружают через нижний спускной штуцер .  Во избежание за­
бивки спускн ые штуцера обычно подогревают паром или горя­
чей водой . 

Для непрерывной кристаллизации часто используют гори­
зонтальные трубчатые аппараты (рис. 1 6 .22 ,6) с наружной 
охлаждающей рубашкой, снабженные шнеком или валом со 
скребками . Исходная смесь 1 непрерывно подается с одного 
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Рис. 16. 23. Схема дискового кристаллизатора: 
1 - вал . 2 - скребок, З - диски; 
/ - исходная смесь, // - суспензия, /l/ - хладоаrенг 

ш 

конца кристаллизатора, а суспензия 11 выводится с противопо­
ложного конца. Содержание твердой фазы в суспензии обычно 
не превышает 40% .  Длина трубчатых кристаллизаторов нередко 
достигает 30-40 .м, причем их разбивают на отдельные соеди­
ненные последовательно секции длиной по 6-8 м. Секции,  
охваченные общей рубашкой охлаждения ,  мoryr располаrdться 
друг над другом или по углам шестиугольника. Скребки 
(лопасти шнека) предотвращают образование кристаллов на 
теплопередающей поверхности , а также интенсифицируют 
процессы теnломассообмена. 

К аппаратам непрерывного действия относятся также диско­
вые кристаллизаторы вертикального и горизонтального типов . 
Вертикальные кристаллизаторы (рис . 1 6 .23) состоят из пустоте­
лых дисков, в которых no кольцевым каналам движется хладоа­
гент. Диски собраны в пакет, стягиваемый болтами ,  и имеют 
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Рис. 1 6. 24. Схема кристаru1изатора с 
uиркуляuией осветленного маточника: 

1 - кристаллорастворитель, 2 - тепло­
обмеюmк , З - насос, 4 - центра.1ьная труба, 
5 - uиркуляuиою!Ый контур ; 

l - исходнLIЙ раствор, 11 - сrущенная 
суспензин, lll - осветлешwй маточник, IV - хладоаrент 

отверстия для перетока кри­
сталлизующейся смеси.  Каж­
дый диск снабжен двумя шту­
церами - для подвод;� и отво­
да хладоагента .  Через цент­
ральное отверстие в дисках 
проходит вал , на котором за-

5 

креплены скребки для очистки охлаждающих поверхностей и 
для перемешивания кристаллизата. 

Исходная смесь 1 поступает в междисковое пространство 
через верхний питающий штуцер , проходит через все меж­
дисковые пространства и выгружается в виде суспензии 11 че­
рез нижний штуцер. Хладоагент 111 обычно направляют проти­
вотоком к охлаждаемой смеси.  

Для кристаллизации неорганических солей из водных рас­
творов используют циркуляционные кристаллизаторы.  Кристал­
лизатор с циркуляцией осветленного маточника (рис.  1 6 .24) 
включает кристаллорастворитель 1, теплообменник 2 и цирку­
ляционный насос З. Исходный раствор 1 смешивается с цирку­
лирующим маточником и подается в теплообменник, где смесь 
охлаждается на 1 -2 °С ниже точки насыщения. Далее пересы­
щенный раствор поступает по центральной трубе 4 в нижнюю 
часть кристаллорастворителя . Образующиеся кристаллы взве­
шены в восходящем потоке маточника. Пройдя через псевдо­
ожиженный слой кристаллов, маточник осветляется и по цир­
куляционному контуру 5 возвращается в теплообменник 2. 

В кристаллорастворителе происходит частичная классифи­
кация кристаллов по размерам. Сгущенная суспензия 11 отво­
дится чере.з штуцер в донной части аппарата, а часть осветлен ­
ного маточника 111 отбирается через штуцер в верхней части 
кристаллорастворителя . Для обеспечения циркуляции маточни­
ка используют осевые или центробежные насосы . 

При охлаждении циркулирующего маточника возможна ин­
крустация внутренних поверхностей теплообменника. С целью 
удаления осевших кристаллов теплообменник периодически 
промывают или пропаривают. 

Для непрерывной кристаллизации растворов часто исполь­
зуют барабан н ые кристаллизаторы с внешней охлаждающей 
рубашкой ,  конструкuия которых напоминает вращающиеся 
барабанные сушилки (cl\I .  разд . 1 5 . 1 . 1 ) .  
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Рис. 1 6. 25. Периодическая массовая кристаллизация в емкостном аппарате: 
а - схема процесса, б - изменение во времени температуры смеси ,  в - изменение во 

времени массы кристаллической К и жидкой М фаз 

Методики расчета процесса массовой кристаллизации в ап­
паратах с внешним охлаждением определяются режимом рабо­
ты, способом охлажден ия,  свойствами кристаллизующегося 
вещества, а также структурой потоков, зависящей от конструк­
ции аппарата. Все это пока затрудняет создание единого под­
хода к расчетам аппаратов различной конструкции .  В литерату­
ре приводится ряд моделей, описывающих рассматриваемый • 
процесс кристаллизации при различных постановках задачи . 

Рассмотрим в качестве примера периоди'tеский процесс фрак­
ционной кристаллизации бинарной смеси в аппарате идеального 
перемешивания для случая, когда лимитирующей стадией про­
цесса является отвод тепла от кристаллизующейся смеси к 
охлаждающему агенту (рис. 1 6 .25 ,а) .  Примем, что температура 
охлаждающего агента е в процессе охлаждения остается неиз­
менной (это справедливо,  например , при использовании испа­
ряющихся хладоагентов) . В общем случае охлаждения перегре­
того исходного расплава tp > tл кристаллизация состоит из двух 
последовательных стадий (рис . 1 6 .25 ,б, в) : охлаждения исходной 
смеси F от температуры lp до ее насыщения (температуры лик­
видуса !л) и кристаллизации при понижении температуры от tл 
до конечной температур ы фракционирования 'Ф · 

На стадии простого охлаждения от смеси отводится следую­
щее количество теплоты : 

( 1 6 . 36) 

где cF - тешюемкость исходно й смеси . 

• Подробнее о моделях мас..:овой кристаллизации см. (6, 8, 1 1 ,  1 4 , 1 6 ) .  
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С целью определенин продолжительности данной стадии • 1 
запишем уравнение теплового баланса для контура, совпа­
дающего с объемом жидкой смеси, и элементарного промежут­
ка времени d't, за который температура смеси снижается на 
величину dt. При этом от смеси отводится элементарное коли­
чество теплоты Fcplt - это накопление теплоты. Прихода теп­
лоты нет, а Уход ее через поверхность теплообмена кристалли­
затора составляет kJ(t - ·  8)d•, где k1 - коэффициент теплопе­
редачи на стадии простого охлаждения. 

Тепловой баланс в отсутствие Источников и Стоков теплоты 
запишется 

О - k1 (t - e)/d• = Fcplt . (г) 

Разделяя переменные и интегрируя уравнение (г) в пределах 
от tр до tл и от О до • i , получаем 

откуда 

-'r � = kif fl d. , 1/ - 8 Fcp о 

Fcp tp - е 't J  = -- 111 -- . 
k1f tл - е 

( 1 6 .37) 

На стадии кристаллизации образуются кристаллическая фаза 
К с теплоемкостью Ск и маточник М с теплоемкостью См .  При 
этом от кристаллизующейся смеси отводится количество теп­
лоты Q2,  для определен ия которого составим тепловой баланс 
данной стадии для всей смеси:  

FcF tл - Кск t,I> - Мск tф - Q1 + Кrкр = О , 
откуда 

( 1 6 .38) 

С целью определения продолжительности стадии кристалли­
зации •2 = •п - • i ,  где •п - общая продолжительность процес­
са, запишем уравнение теплового баланса для бесконечно ма­
лого отрезка времени d• :  

- Скd(Кt) - смд(Мt) - d Q + ГкрdК = О .  (д) 

Отсюда, раскрывая d (К/) и d(Mt) , получаем :  

d Q = ГкрdК - I<cкdt - CкtdK - Mcмdt - См tdM . (е) 

С учетом того,  что dK = -dM, уравнение (е) примет вид: 

d Q = ГкрdК - Kcкdt - Mcмdt - (ск - Cм)tdK .  (ж) 

Если теплоемкости кристаллической и жидкой фаз близки,  
то уравнение (ж) можно упростить: 

d Q = /"крdК - Kcкdt - Mcмdt . (з) 
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С друго й сторон ы , количество отводимого тепла за время dт 
можно представить как 

d Q  = kJ.l(t - e)di: ,  (и ) 
где k2 - коэффициент rеruюперt•дачи от кристdJU!Изующейся смеси к хладоагеюу. 

Рассматри вая совместно урав н е н и я  (з) и (и) ,  получаем :  

kz!(t - 8 )dт  = rкpdK - Kcкdt - Mcмdt . ( к) 

В уравн ен ие ( к) вхою1т переме н н ы е К, М, t и i:, поэтому для 
решения задачи необходимы дополн ительные уравнен ия связи .  
В качестве таковых мож н о  использовать уравнен ия материаль­
н о го баланса ( 1 6 . 26) - ( 1 6 .29) ,  связывающие величины К и М с 
текущими ко н центрация ми фаз Хк и хм . Если принять, что ли­
митирующей стадией процесса является ско рость отвода тепл о ­
ты от кристалл изующе й с я  смеси ,  т о  свя.зь между кон центра­
циями Хк и хм и тем пературой t можно установить и з  условий 
фазового равновесия .  

В общем случае рас с ы атриваемую задачу можно решить чис­
ленными методами .  

В частном случае, ко гда л и н и и  солидуса и ликвидуса бли з ки к прям ым (этот 
случай часто реали зуется в области малых ко н центра ци й ) , связь между ко нцент­
р а ци я м и  Хк и Хм может бьггь в ыражена соотн о шен ием ( 1 6 . 34 ) ,  а линия ликвидуса 
о писана урав не н и ем 

Хм = 1 - ( tд - t)/N ,  (л) 

где tл - температура кр исталлизации высокоnлавко го компонента смес и ;  N -
постоян н ый коэффициент, • 1исленно равн ый тангенсу угла наклона л и н и и  л и к­

видуса к оси абс1 111сс.  
Рассматр и пая совместно уравнения ( l ti . 28 ) ,  ( 1 6 .29) ,  ( 1 6 . 34) и (л) ,  имеем : K ,= __!_[1 _ ( 1 - xF )N ] :  ( м )  1 - т tд - 1 

Л1 " __!_[(\ - ц ) N  - т] · 1 - т tл - t 
( н ) 

П ролиффере 1 щируем ура n н ен и е  ( м) :  

d K = FN( l - x F )  dt. 
( 1 - т)(tд - 1) 2 (о ) 

П одставля я  в уравнение ( к) найден н ые значения К, М и  dK и и нтегр ируя его 
в пределах от О по tк и от fп до tФ при допущен и и ,  'fТО теплоемкости фаз остают­
ся в процессе разделе н и я  п о сто я н н ы м и ,  п олучи м выражение,  о п и сываю щее 
и з :-.1 е н е н и е  тем 1 1 еµатуры 1Ф в процессе кр и стаruшзаци и для рассматр и ваем о го 

частн о го случая : 
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F(с._ - тсм ) 1,, - е  1·._r FN( l - xFXtл - tФ) 
tк = k2f(1 - m ) l п �;-=u + k2f( I - тХtл - еХtл - tФХtл - tл ) + 

flV(t - xF )[(c._ -- cм Xtл - 0 ) - rкr ] ( 1 6 . 39) + 2 1 n -+--'--..L..Т---'-
k2f ( 1 - тХtл - е ) 
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Рис. 1 6. 26. Массо вая кристалли::ация в ап парате идеального вьrrеснения :  
а - схема rют<жов, б - измене ние потоков ф аз ,  в - изменение температур t и е по дли ­

не аппарата 

Рассмотрим теперь при тех же допущениях непрерывный про­
цесс фраки,ионной кристаллизаиµи в кристаллизаторах идеального 
вытеснения (к ним можно отнести аппараты шнековоrо и скреб­
ковоrо типа - рис . 16 .26) .  В таком кристаллизаторе с одноrо кон­
ца  аппарата непрерывно подается исходная смесь, а с дpyroro 
выводится образующаяс.н суспензия . По длине аппарата диа­
метром D можно вьщел итъ участки: /1 - простоrо охлаждения 
смеси до ее насыщения и /2 - охлаждения, сопрово:ждающеrося 
кристаллизацией смеси . Общая длина аппарата составляет 

ln = 11 + 12 . (п) 

На участке простого охлаждения температура исходной сме­
си изменяется от IF до температуры ликвидуса tл . Для элемен­
тарноrо отрезка d/ при простом охла:ждении справедливо урав­
нение тепловоrо баланса 

О - k 1nD(t - 0)d/ = Fcpjt . (р) 

Разделяя переменн ые и интегрируя уравнение (р) в пределах 
от IF до tл и от О до 11 при 8 = co нst, имеем: 

- 'r� = nk1 D f dl . 
1·F t - 8 Fc F 0 
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Отсюда получаем выражение для расчета длины участка 
простого охл;�ждения : 

( 1 6 .40) 

Количество отвод и �ю й  на этом участке теплоты Q1 можно 
рассчитать по уравнен ию ( 1 6 . 36) .  

Н а  участке кристаллизации температура смеси изменяется от 
lл до tФ .  При этом тепловой баланс для элементарного участка 
длиной d/ (с принятыми ранее допущениями) описывается 
уравнен ием (з) . С друго й  стороны,  количество теплоты , отво­
димой на дан ном участке , равно 

d Q  = k2nD(t - 8)d/ . (с) 

При совместном расс мотрении уравнений (з) и (с) имеем: 

k2nD(t - G)d / = ГкрdК - Kcкdt - Mcмdt . (т) 

Подставляя в (т) значения К, М и dK из уравнений (м), (н) и 
(о) и интегрируя получен ное выражение в пределах от О до /2 и 
от tл до tФ ,  найдем выражение для расчета длины участка кри­
сталлизации : 

Р(ск - тсм ) tл - 0 Frкp N(l - xp )(tл - tФ ) /2 ln --- + + 
nk2D(l - т) 'Ф - О nk2D(1 - т)(tл - 8)(tл - tФ )(tл - tл ) 

FN(l - Хр Жск - см )(tд - 8) - Гкр ] (tФ - е)(tл - tл ) 
+ 

nk2D(l - т)(tд - 8) 2 ln {tл - tФ)(tл - 8) 
. ( 1 6 .4 1 )  

Количество отвод и м о й  теплоты Q2 н а  участке /2 можно рас­
считать по уравнени ю ( 1 6 . 3 8 ) .  

16 .5.3.  Массовая кристаллизация 

при непосредстRенном контакте с хладоаrентом 

Этот метод отличается высокой интенсивностью тепломас ­
сообмена, обусловлен н о й  развитой межфазной поверхностью и 
интенсивным перемеши ванием фаз , возможн остью проведен ия 
процесса при незначительной разности температур между кри­
сталлизующейся смес ью и хладоагснтом (порядка 0 , 5-2 ° С), ;i 
также отсуrствием в крнсталлизатор;�х теплообменных поверх­
ностей,  что исключает их инкрустацию и существенно упро­
щает конструкцию аппаратов. Появляется возможность изго ­
товления ап паратов из материалов  с н изкой тепло провод ­
ностью (поли меры , сте кло, керам ик:.1 и т.д . ) .  Рассматриваемому 
процессу пр исущи и недостатки : возможность .загрязнения 
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продуктов разделения хладоагентом; появлен ие дополнитель­
ной операции отделения отработанного хладоаrента от продук­
тов разделения.  

В качестве хладоагентов используют охлажденные жидкости 
и газы,  сжиженные rазы ,  переходящие при контакте с кристал­
лизующейся смесью в rdзообразное состояние, а также твердые 
вещества, плавящиеся в процессе контактной кристаллизации . 
Хладоаrенты должны быть химически инертны к разделяемой 
смеси и полностью нерастворимы в ней .  

При контактной кристаллизации органических веществ в ка­
честве жидкого хладоагента обычно используют воду или вод­
ные растворы различных неорrанических солей.  При кристал­
лизации неорганических веществ применяют различные органи­
ческие жидкости . В качестве газообразных хладоагентов ис­
пользуют воздух или инертные rазы, в качестве испаряющихся 
хладоаrентов - бутан , бутилен ,  бутан-бутиленовые смеси, ме­
тилхлорид , а также различные фреоны.  

В зависимости от соотношения потоков разделяемой смеси 
и хладоагента, их физ ико-химических свойств и рабочих усло­
вий процесса кристаллиэация может происходить в дисперсной 
или сплошной фазе . 

При кристаллизации в дисперсной фазе исходная смесь дис­
перrируется в виде капель в потоке сплошной фазы хладоаrен­
та. Такой процесс чаще применяют при кристаллизации орга­
н ических веществ из расплавов. 

Кристаллизация в сплошной фазе осуществляется путем дис­
пергирования хладоагента в кристаллизующейся смеси.  Такой 
процесс обычно применяют при кристаллизации неорганиче­
ских солей из водных растворов и при концентрировании вод­
ных растворов методом вымораживания. 

Контактная кристаллизация может осуществляться как в пе­• 
риодическом,  так и в не прерывном режимах . 

Периодический процесс чаще всего проводят в емкостных ап­
паратах. При этом исходную смесь заливают в аппарат в 
несколько перегретом состоянии.  Далее при непрерывном пе­
ремешивании в аппарат постепенно вводят хладоаrент до до­
стижения заданной температуры фракционирования . После 
некоторой выдержки полученная гетерогенная смесь подается 
на разделение. Крист<umическая фаза отделяется методом 
фильтрации, а хладоагент от маточника - методом отстаива­
ния (декантации). Хладоаrенты обычно подают через распреде­
лительные коллекторы или через сопла. 

Непрерывный процесс контактной кристаллизации имеет бо­
лее разнообразное аппаратурное оформление. 

• Более подробно данный 1 1роцесс и его аппаратурное оформление представ­
лены в (2, 5 ,  6 ) .  
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VI 1 Рис. 1 6. 2 7. Схема непрерывной кон ­
такrной кристаллизации с использова­
нием жидкого хладоаrента: 

1 - кристаллизатор, 2 - фильтр, 3 -
сборник кристаллическоrо продукта, 4 -
отстойник, 5 - теплообменник; 

/ - исходный расплав, // - жидкая 
фракция после промывки .  /// - расплав на 
промывку, JV - rотовый продукт, V -
маточная жидхость, VJ - хладоаrеtп 

Одна из схем установки с исполь­
зованием непрерывного емкоС'Пlоrо 
кристалли:штора показана на рис. 
1 6 .27 .  Здесь исходную смесь / и хла­
доа1-ент V/ непрерывно подают в кри ­
сталлизатор 1, откуда также непрерыв­
но выrружается получаемая суспензия. 
Пос.пе фильтрации кристаллы промы-
вают и выrружают в сборник 3, где их 

расплавляют. Ча1.:ть расплава выводят в виде готового высокоплавкого продукта , 
оставшуюся часть используют для промывки кристаллов. В промывной жид­
кости (фракци я /1) обычно содержится значительное количество высокоплавкого 
компонента, поэтому ее при соединяют к исходной смеси. Пос.пе расс.поения 
фильтрата мато•1ную жидкост1 . отводят в качестве низкоплавкого продукта, а 
хладоаrент охлаждают в тешюобменн и ке 5 и снова подают в кристаллизатор . 

Для непрерывной контактной кристаллизации применяют 
также аппараты колонного типа с противотоком хладоаrента и 
кристаллизующейся смеси.  По конструкции такие кристаллиза­
торы напоминают жидкостные экстракторы . 

На рис.  1 6 .28  показан роторнwй колонный кристаллизатор, в котором кри ­
стаJИизация про исходит в дисперсной фазе. П р и  этом кристаллизующаяся смесь 
имеет более низкую плотность, чем хладоаrент. Аппарат снабжен валом 2, на 
котором размещены лопастньн.> мешалки J. Для снижения продольного переме­
шивания фаз аппарат по высс>те секционирован кольцевыми перегородками 4. 
Внизу кристаллизатора расноложен ы  секции эмульгирования 8 и отстаивания 9 
отработанного хrшдоаrента , а вверху - сбор н и к  6 кристаллической суспензи и .  

Исходная смесь / поступ ает в нижнюю часть аппарата и в дисперrированно м 
виде поднимается вверх. Хлал оаrент II подается в одну из верхних секций и 
движется проти uотоком к кристаллизующейся смеси .  В верхней секции,  где 
отсутствует перемешивание, кристаллическая суспензия отделяется от хладоаrен­
та и поступает в сборни к  6, он.-уда направляется н а  филырацию . 

На рис. 1 6 .29 показана одна из конструкций рас11•шител•ноrо колонноrо кри­
сталлизатора, в котором про цесс кристаллизации происходит в сплошной фазе. 
Исходный раствор / подается в аппарат через коллектор 4, расположенный в 
верхней части секции контакт ирования , а хладоаrент l/, более легкий, нежели 
кристаллический раствор , - '!(•рез коллектор 5 в нижней части секции.  Проходя 
через сопла 6, ХЛ<tдоаrент дисперrируется и в виде капель подним ается противо ­
током к опускаю щейся кристаю1изующейся смеси . В секции сгущения 2 про ис­
ходит осветление маточника. Сгущенную суспензию l// отводят через нижний 
штуцер, снабжен ный пульсирующим клапаном ,  а осветленн ый маточник IV -
из верхней части секции сгущения .  Капли отработан ного хладоаrента собирают­
ся в секции отста ивания J, 111е они коалесцируют и сплошным потоком V выво­
дятся из аппар<1та. 
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1 

Рис. 1 6. 28. Схема колонного кристаллизатора роторного типа: 
1 - корпус алларата, 2 - вал ,  З - мешалка, 4 - секционирующие переrородки ,  5 -

скребковая мешалка, 6 - приемник суспензии , 7 - перфорированная переrородка, 8 -

секция эмульrировани н ,  9 - секцин отстаивания: 
1 - исходная смесь , 11- исходный хладоаrенr, lll - криста,1лическая суспензия, JV -

отработанный хлааоаrенr 

Рис. 1 6. 29. Схема распьmительного кристаллизатора: 
1 - секция противоточноrо КС1н rактироваиия ,  2 - секция сгущения суспензии ,  З - сек­

ция отстаивания хладоаrенrа, 4 и 5 - коллекторы ввода исходной смеси и хладоаrенrа 
соответственно, 6 - сопла; 

1 - исходная смесь, 11 - исхониый хладоаrенr, 111 - сrушенная суспензия , JV - освет­
ленный маточЮtк . �, - отработа� ощй хладоаrснт 

К достоинствам колонных кристаллизаторов следует отнести 
отсуrствие необходимости в специальном оборудовании для 
отделения хладоагенти от кристаллизующейся смеси.  

Этим также отличается процесс контактной кристаллизации 
с использованием испаряющихся хладоаген,тов. Здесь образую­
щиеся при испарении (кипении) хладоаrента пары обычно со­
бираются в верхней части кристаллизатора, откуда они отво­
дятся, сжимаются компрессором, охлаждаются и после их кон ­
денсации снова возвращаются в кристаллизатор. 

Определим выход кристаллической фазы для случая , когда 
охлаждение производится жидким хладоагентом (не меняющим 
агрегатное состояние) . В аппарат подается исходная смесь F (с 

1 363 



теплоемкостью cF) при температуре tF, при охлаждении кото­
рой до температуры tФ образуются кристаллическая фаза К с 

теплоемкостью Ск и маточник М с теплоемкостью См. Хладоа­
гент Gx имеет теплоемкость Сх. В процессе кристаллизации его 
температура изменяется от 8 1 до 82 . При этом в результате ин­
тенсивного межфазного теплообмена в аппаратах полного пе­
ремешивания конечная температура смеси tФ становится прак­
тически равной 82 . 

Тепловой баланс для всего процесса (контур - весь аппа­
рат) имеет вид: 

FciJF + Gxcx8 1 - Кскtф - Мсм tф - Gxcx82 + ГкрК 
= 

О .  (у) 

Отсюда при 82 
= /Ф и М = 

F - К получим зависимость для 
расчета массового потока образующейся кристаллической фазы 
(задача эксплуатации):  

К =  Gxcx (tф - 8 1 ) - F(cF tF - См tф )
. 

Гкр - (ск - См )tф 
( 1 6 .42) 

Задаваясь величиной К, из ( 1 6 .42) легко определить необхо­
димый расход хладоагента Gx на процесс кристаллизации (одна 
из задач проектирования) .  

При  использовании испаряющегося хладоагента конечная 
температура смеси tФ практически будет равна температуре 
кипения хладоагента 8КJ1п· При этом тепловой баланс для всего 
процесса имеет вид: 

FciJF + Gxcx8 1 - Кскtф - Мсмlф - Gxhx + ГкрК 
=

О . (ф) 

Учитывая , что М 
= }' - К, Вкип = tФ , а энтальпия паров хла­

доагента hx = rx + Сх8КЮJ (где rx - его скрытая теплота парооб­
разования), из уравнения (ф) найдем необходимый расход хла­
доагента (проектная задача) : 

= к[rкр - (ск - См )!ф] + F(cFtF - Смtф) 
Gx . ( 1 6 .43) 

Гх + сх (tф - 8 1 ) 

При кристаллизации из раствора с использованием газооб­
разных хладоагентов может происходить частичное испарение 
раствориrеля. При этом целесообразно использовать относиrель­
ные энтальпии исходного 11 и отработанного 12 хладоаrента, рас­
считанные на 1 кг абсолюrно сухой его ча<..-ти (см. гл. 1 5) .  В этом 
случае расход хладоаrенrа можно определигь по выражению 
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к[rкр - (Ск - См )tф ] + F(cFtF - См tф ) 
Gx = 

12 - 11 
( 1 6 .44) 



Заметим, что значения 11 и 12 определяются температурой и 
влагосодержанием х хладоаrента и мo.ryr быть определены по 
диаграмме 1-х (см . гл . 1 5) ,  построенной для используемого 
:хладоаrента. 

16.5.4. Кристаллизащ1я с частичной отгонкой растворителя 

Этот метод кристаллизации широко используется для выде­
ления растворенных веществ из различных водных растворов. 
Его проводят в двух вариантах. 

По первому варианту пересыщение создается за счет час-
тичного удаления растворителя (воды) при упаривании раство­
ра с подводом тепла из внешней среды. Такой процесс часто 
называют изотермической кристаллизацией (или вьmарной кри­
сталлизацией) , поскольку выпаривание насыщенного раствора 
происходит при практически постоянной температуре кипения . 

По второму варианту процесс кристаллизации осуществляют 
без подвода тепла, производя адиабатическое испарение части 
растворителя путем понижения давления, т.е. за счет самоис­
парения (см .  разд . 9 .3 ) .  При этом на испарение растворителя 
расходуется физическое тепло самого раствора, что приводит к 
его охлаждению до температуры кипения раствора при оста­
точном давлении . В этом случае пересыщение достигается 
как вследствие повышения концентрации раствора, так и за 
счет понижения температуры. Количество испаряющегося рас­
творителя составляет 8- 10% от общей массы раствора. Такой 
процесс называют вакуум-вьmарной кристаллизацией (или ваку­
умной кристаллизацией) . 

Кристаллизацию с частичной отгонкой растворителя выгод­
но применять для веществ, растворимость которых мало зави-
сит

П
от темп�ратуры. • 
о своеи конструкции выпарные кристаллизаторы напо­

минают обычные выпар ные аппараты (см. гл . 9), дополненные 
узлом вывода кристаллической суспензии . Выпарные кристал­
лизаторы могуг иметь внуrреннюю или выносную греющую 
камеру. 

Одна из конструкций выпарного кристаллизатора с вынос11ой 
греющей камерой показана на рис. 1 6 .30 .  Циркулирующий рас­
твор нагревается в греющей камере 1 до температуры кипения . 
Образующаяся парожидкостная смесь поступает в сепаратор 2, 
где происходит отделение вторичных паров 11 от раствора, 
благодаря чему достигается его пересыщение. Из сепаратора 
растущие кристаллы вместе с маточным раствором направля­
ются в секцию отделения кристаллов 4, откуда сгущенная сус-

• Подробнее конструкции выпарных кристаллизаторов описаны в [2, 10,  1 1 ,  
14,  16 ) .  
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Рис. 16.30. Выпарной кристмлизатор с выносной 
греющей камерой:  

1 - rреющая камера, 2 - сеnаратор, З - циркуляцион­
ная труба, 4 - отделитель криспvщов; 

1 - исходный расrвор, 11 - вторичный пар, 111 - хри­
сrаллизат 

Рис. 16. 3 1. Вакуум-кристаллизатор с естественной циркуляцией раствора: 
1 - сепаратор, 2 - цирхуляuи<>нная труба, .1 - барометрическая труба, 4 - rидрозатвор: 
/ - исходный расrвор, 11 - вторичный пар, 111 - хрисrаллиэат 

пензия (кристаллизат 111) выводится на стадию фильтрации ,  а 
осветленный маточник направляется в rреющую камеру. 

Для предотвращения инкрустации теплообменных поверх­
ностей скорость движения раствора в �:-реющей камере должна 
быть достаточно велика (не менее 2 м/с) . Для обеспечения та­
ких скоростей используют принудительную циркуляцию рас­
твора с помощью осевых или центробежных насосов (на ри­
сунке насос не показан ) .  

Недостатком выпарных кристаллизаторов являются относи­
тельно большие затраты энергии на проведение процесса. Бо­
лее экономичны вакуум-выпарные кристаллизаторы. Они могут 
быть периодического и непрерывного действия, с естественной 
и принудительной циркуляцией раствора. 

Одна из конструщий вакуум-кристаллизатора с естественным 

контуром цщ)куляции показана на рис. 1 6 .3 1 .  Исходный раствор 
1 подается в нижнюю часть циркуляционной трубы 2 и вместе 
с циркулирующим раствором поднимается вверх, где в резуль­
тате понижен ия гидростатического давления вскипает. Обра­
зующиеся при этом вторичные пары 11 выводятся из сепарато­
ра 1 и подаются на конденсацию. Пересыщенный раствор 
движется вниз по кольцевой барометрической трубе J. В про­
цессе циркуляционного движения раствора в нем происходит 
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I V  

Рис. 1 6. 32. Схема многокорпусной вакуум-кристаллизационной установки: 
1 - кристаллюаторы (корпуса) .  2 - барометрическая труба, 3 - rидраалический затвор. 

4 - ко�щенсаторы; 
1 - исходный раствор, 11 - крнсталлизат, 111 - охлЗJ1Щающая вода, JV- ко�щенсат 

образование и рост кристаллов. Из барометрической трубы 
кристаллы с частью маточника выводятся в гидрозатвор 4 и 
далее (поток 111) - н а  фильтр . Для поддержания вакуума 
используются обычн ые вакуум-насосы или пароструй­
ные инжекторы. 

Вакуум-кристаллизаторы имеют большую производитель­
ность. К их достоинствам можно отнести также равномерное 
пересыщение раствора во всем рабочем объеме. Это резко 
снижает вероятность и нкрустации внутренних поверхностей 
аппарата. Аппарат может быть сделан из любых конструкцион ­
нь�х материалов. 

В многотоннажных производствах используются многокор­

пусные вакуум-кристаллизационные установки с числом корпу­
сов от 3 до 24 (рис. 1 6 . 32) .  При этом давление в корпусах посте­
пенно понижается от первого корпуса к последнему. В верхней 
части каждого корпуса установлены поверхностные конденса­
торы.  Нагретый исходный раствор 1 подается в первый корпус , 
где он вскипает и за счет самоиспарения охлаждается до тем­
пературы, соответствующей остаточному давлению в этом кор­
пусе.  Образующаяся при этом суспензия самотеком (за счет 
разности давлений в корпусах) перетекает во второй корпус , 
где вновь частично упаривается , и так далее . Образовавшийся 
кристаллизат выводится из последнего корпуса через баромет-
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рическую трубу 2 в гидрозатвор 3. Конденсация паров осу­
ществляется холодной водой III, которая последовательно про­
ходит через все конденсаторы корпусов. В ряде случаев обра­
зующиеся пары используют для нагрева исходного раствора. 
Это позволяет существенно сократить расход энергии и охлаж­
дающей воды на проведение процесса кристаллизации . 

Технологический расчет выпарных и вакуум-выпарных кри­
сталлизаторов методически близок к рассмотренному в гл . 9 
расчету обычных выпар ных аппаратов. Основное различие за­
ключается в необходимости учета влияния образования кри­
сталлической фазы на ход процесса разделения .  

Материальный баланс процесса выпарной кристаллизации от­
личается от материального баланса обычной кристаллизации 
по ( 1 6 .27) наличием потока выпаренного растворителя П. При 
отсутствии уноса капеш, раствора вторичным паром концент­
рация растворенного ве щества в нем Хп = О .  Тогда уравнения 
материального баланса всего процесса в целом будут иметь вид: 

- по потокам 
F = К + М +  П; (х) 

- по растворенному веществу 

Fц = Кхк + Мхм . (ц) 

Если кристаллизующееся вещество не образует с раствори­
телем твердых растворов и молекулярных соединений 
(кристаллогидратов) , то концентрация кристаллической фазы 
будет равна Хк = 1 ; в противном случае .хж < 1 .  При образова­
нии кристаллогидратов значение Хк можно представить как 
отношение молекулярных масс безводной соли М и кристалло­
гидрата Мг: 

Хк = М/Мг. 

Решая совместно уравнения (х) и (ц) , получим выражение 
для расчета массового нотока кристаллической фазы при вы­
парной кристаллизации :  

К = 
F(xp - хм ) +  Пхм . ( 16 .45) 

Хк - Хм 

Как уже указывалось выше, при осуществлении "изо­
термической" выпарной кристаллизации затрачивается опреде­
ленное количество теплоты Q на упаривание раствора, сопро­
вождающееся образован ием вторичных паров П с  энтальпией 
iп . Уравнение теплового баланса всего процесса в данном слу­
чае имеет вид: 
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При этом температура кипения раствора tк зависит от дав­
ления и температурной депрессии упариваемого раствора 
(маточника) . 

Из уравнения (ч) найдем расход теплоты на проведение 
процесса: 

( 1 6 .46) 

Материальный баланс процесса вакуумной кристаллизации 
имеет тот же вид, что и для выпарной кристаллизации.  Урав­
нение же теплового баланса записывается проще, так как в 
адиабатном процессе Q = О :  

(ш) 

Совместное решение уравнений (х) , (ц) и (ш) позволяет свя­
зать выход кристаллической фазы и поток выпариваемого рас­
творителя. 

16.5.5.  Кристаллизация на охлаждаемых поверхностях 

При проведении фракционной кристаллизации на охлаж­
даемых поверхностях, как правило, наблюдаются весьма высо­
кие градиенты температуры в разделяемой смеси.  При этом 
кристаллы первоначально зарождаются на охлаждаемой по­
верхности, где достигается наибольшее переохлаждение смеси.  
Далее они растуг, обра:�уя на охлаждаемой поверхности ком­
пактный кристалличесю1й слой .  Чтобы исключить зарождение 
и рост кристаллов во всем объеме разделяемой смеси, ее 
обычно поддерживают в перегретом состоянии . 

В результате перераспределения компонентов между фазами 
кристаллический слой обогащается высокоплавким компонен­
том .  Степень разделения зависит от доли закристаллизо­
вавшейся смеси, режима охлаждения, состава и величины пе-* 
регрева смеси , конструктивных и других факторов . 

Фракционная кристаллизация на охлаждаемых поверхностях 
протекает в известной мере сходно с процессом направленной 
кристаллизации .  Отличие состоит лишь в том,  что в данном 
процессе фронт кристаллизации перемещается в результате 
направленного отвода теплоты, а не принудительного движе­
ния контейнера или холодильника. 

Процесс образования кристаллической фазы на охлаж­
даемых поверхностях по своей природе нестационарен , поэто­
му чаще всего он осуществляется в периодическом режиме. В 
отличие от массовой кристаллизации в рассматриваемом про­
цессе не требуется отдельной стадии сепарации фаз,  что яв-

• Влияние различных параме'lров на данный процесс разделения подробно 
рассмотрено в [ 5 , 6 \ .  
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ляется ero достоинством. Однако при кристаллизации на 
охлаждаемых поверхностях обычно наблюдается значительный 
захват маточника кристаллической фазой ,  что снижает эффек­
тивность разделения.  Поэтому для достижения высокой степе­
ни очистки веществ от примесей часто производят мноrосту­
пенчатую перекристаллизацию. 

Для осуществления рассматриваемого процесса используют 
барабанные кристаллизаторы с нижним питанием. Исходную 
смесь загружают в ванну кристаллизатора. Образующийся на 
поверхности барабана кристаллический слой снимают ножом и 
отбирают в качестве высокоплавкой фракции. После отбора 
определенного количества кристаллической фазы процесс пре­
кращают, оставшийся маточник, обогащенный низкоплавкими 
примесями, сливают, и процесс повторяется . 

Для проведения про цесса используются также аппараты с 

трубчатыми охлаждаемыми элементами. В этих аппаратах про­
цесс кристаллизации может быть реализован как при непо­
движном состоянии кристаллизующейся смеси, так и при цирку­
ляции жидкой фазы вдоль теплообменных поверхностей. 

В первом случае исходную смесь заливают в несколько пе­
регретом виде в трубное пространство кристаллизатора, а в 
межтрубное подают хладоагент. Кристаллизацию обычно осу­
ществляют в режиме программированного охлаждения .  В кон ­
це процесса производят слив оставшеrося маточника и затем 
выплавление кристалли• 1еской фазы.  Иногда после частичного 
подплавления из аппарата выгружается суспензия ,  которую 
направляют на фильтр для ее разделения . 

Во втором случае жидкая фаза в течение всего процесса 
кристаллизации принудительно циркулирует в замкнутом кон­
туре. При этом поддерживается определенный ее  перегрев.  Это 
способствует образован ию более плотноrо кристаллического 
слоя и повышает эффективность разделения . 

Еще более высокая эффективность разделения достигается в 
процессе кристаллизации на охлаждаемых поверхностях при 
стекании по ним жидкой пленки разделяемой смеси . Дело в 
том , что при пленочном течении интенсифицируются процес­
сы тепломассообмена между фазами. Кристаллизацию со сте­
кающей жидкой пленкой проводят обычно в вертикальных труб­
чатых аппаратах, в которых высота труб достигает 12  м, а их 
число - нескольких тысяч. 

Для глубокой очистки веществ от примесей часто использу­
ется многостадийный процесс разделения, который может осу­
ществляться в одном или нескольких кристаллизаторах. 

Принципиаш,ная схема установки дпя четырехступенчатой перекристаллиза­
ции показана н а  рис. 1 6 . 3 3 .  Она состоит из кристаллизатора Кр, теплообменни­
ков Т1 и Т2, емкостей Е1 и Е1, насосов Н1, Н2 и Нз, а также сборников фракций 
Со, С1 . . .  Ск. 
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Рис. 1 6. 33. Принципиальная схема установки для мноrосгадийной фракционной 
кристаллизации со стекающей пленкой:  

Кр - кристаллизатор; Т1 ,  Т2 - теплообменники; Е1,  � - промежуrочные емкости; Н1 ,  
Н2 ,  Нз - насосы; Со, С1 ,  С2, С3,  С4, С" - сборники фракций 

Процесс разделения осущеt..1W1Яется в циклическом режиме. Исходная смесь 
F подается в сборник С1 ,  откуда она насосом Н 1 через кристаллизатор Кр зака­
чивается в емкость Е1 .  На стадии кристаллизации разделяемая смесь непрерывно 
циркулирует в замкнутом контуре. При этом теплообменник Т1 обеспечивает 
заданную температуру смеси , подаваемой в кристаллизатор. В нем смесь стекает 
по внутренней поверхности трубок в виде тонкой пленки .  Охлаждение произво­
дится хладоаrентом, который непрерывно циркулирует с помощью насоса Н2 
через теплообменник Т2 и промежуточную емкость Е1. В процессе кристаллиза­
ции температура хладоаrент<1 изменяется по определенной программе. В кон це 
процесса охлаждения оставшиiiся маточник сливают в сборник Со, а кристалли ­
ческую фазу выплаWIЯют и сли вают в сборник С2.  

Выплавление кристаллической фазы можно производить двумя способами :  
путем нагрева теruюносителя, циркулирующего в контуре охлаждения, с по­
мощью теплообменника Т2 или путем подачи нагретой обогащенной фракции из 
сборника С2 насосом Нз в кристаллизатор. После расплавления кристаллической 
фазы полученный расплав возвращается в сборник С2. 

Аналоmчно осущесгвляе�'Ся ра.:щеление и на друrих ступенях. При :лом низко­
плавкая фракция W с п-й С1)'Пени подаеrся в сборник (п - 1)-й ступени, а высоко­
плавкая фракция П - в сборни к (п + 1)-й С1)'Пени. Цикл начинаеrся с ра:щеления 
самой низкоплавкой фракции, а заканчивается разделением наиболее высокоплавкой. 
При зrом может бьпъ реализована схема противоточной кристаллизации. 

Расчет материальных потоков и их составов при фракцион­
ной кристаллизации на охлаждаемых поверхностях произво-
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дится с использованием уравнений последовательной фракци­
онной кристаллизации ( 1 6 .33) и др. 

1 6.5.6. Противоточная кристаллизация 

Противоточная непрерывная фракционная кристаллизация 
является одним из наиболее перспективных методов разделения 
и очистки веществ• . Она позволяет достигать высоких степеней 
разделения при значительной производительности. В настоящее 
время данный метод успешно используется, в часmости, для про­
мышленного разделения ряда углеводородных смесей. 

Создать противоток лри кристаллизации значительно труд­
нее, чем в других про11ессах разделения (ректификации, аб­
сорбции) - вследствие малой разности плотностей кристалли­
ческой и жидкой фаз : обычно их плотности различаются менее 
чем в 1 , 1 - 1 , 3  раза. Поэтому противоток фаз в кристаллизато­
рах чаще всего осуществляют принудительно - с помощью 
различных механических устройств (шнеков, поршней, скреб­
ков, вращающихся барабанов и др .) или путем использования 
центробежных сил .  

По принципу действия противоточные кристаллизаторы 
можно разделить на две группы - со ступенчатым и непре­
рывным контактом фаз (массообменом). 

Особенностью ступенчатых кристаллизаторов является от­
сутствие четко выражен ных секций (зон) охлаждения и разде­
ления . В таких аппаратах в каждой ступени происходит плав­
ление кристаллической фазы , поступающей с предыдущей сту­
пени,  и образование новой кристаллической фазы с более вы­
сокой концентрацией высокоплавкого компонента. Ступенча­
тые противоточные крж:таллизаторы по принципу работы ана­
логичны другим ступенчатым массообменным аппаратам. При­
ме�ом является многоступенчатый барабанный крнсталлиза-•• 
тор . Каждая ступень такого аппарата снабжена охлаждающим 
барабаном и обогреваемой ванной . Образующиеся на барабанах 
кристаллические слои снимаются ножами и поступают в ванну 
последующей ступени,  где полностью расплавляются . Между 
ваннами имеются переточные трубки. При этом расплав пере­
текает из ванны в ванну противотоком относительно движения 
кристаллической фазы . 

Для глубокой очистки небольших количеств вещества от 
примесей часто используют различные шнековые кристаллиза­
торы периодического и непрерывного действия . 

На рис . 1 6 .34,а  показана схема непрерывного шнекового кри­
сталлизатора с центральным питанием. В верхней части аппа-

• Более подробные сведения см.  (5, 6 ] .  
• •  Подробнее конС'Jl)ук.ции nротивоточных кристаллизаторов с м .  ( 5 ,  6 ) .  
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а б в 

Рис. 16. 34. Некоторые конструкции противоточных кристаллизаторов: 
а - штковый. б - поршневой ,  г - пульсационный; 
1 - секция ра.1делеЮ1я , 2 - с�кция охлаждеЮ1я, З - пла.витель, 4 - шнек, 5 - пор­

шень, 6 - фильтр, 7 - пульсатор 

рата расположена секция ' (зона) охлаждения 2, где происходит 
образование кристаллической фазы (охлаждение производится 
хладоаrентом Gx) .  Транспортировка кристаллов в аппарате 
осуществляется шнеком 4. Внизу колонны (в плавителе З) кри­
сталлы расплавл�ются. Часть получаемого расплава отбирается 
в виде высокоплавкоrо продукта П, а другая часть возвращает­
ся в зону разделения , где движется противотоком к опус­
кающимся кристаллам . Низкоплавкий продукт W выводится из 
верхней части колонны.  

В противоточн ых кристаллизаторах поршневоrо типа (рис . 
1 6 .34,6) исходный расплав F подается первоначально в секцию 
охлаждения 2. Из нее образовавшаяся кристаллическая суспен­
зия поступает в секцию разделения 1, где кристаллическая фаза 
перемещается к плавитслю З с помощью поршня 5. Высоко­
плавкий продукт П выводится из зоны плавления 3, а низко­
плавкий W - через фил ьтр 6, расположенный в верхней части 
секции разделения 1. 

В кристаллизаторах пульсацнонного типа (рис . 1 6 . 34 ,в) проти­
воток фаз осуществляется благодаря пульсатору. С этой целью 
на линиях подвода исходной смеси и отбора продуктов разде­
ления установлены обратные клапаны. 

Поршневые и пульсационные кристаллизаторы обладают значительной про­
изводительностыо (до нескольких тонн разделяемой смеси в час) и используются 
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Рис. 16. 35. Непрерывная противоточная криста.тurизация: 
а - схема потоков фаз, б - разделение смеси , образующей непрерывный ряд твердых 

растворов; 
1 - секция ниэкоплавхоrо продукта, 2 - секция питания, J - секция высокоплавхоrо 

продукта, 4 - секция плавления 

в промьШUiенности JJJJЯ ра:щелен ия углеводородных смесей (в частности, JJJJЯ выделе­
ния 99,9% п-ксилола из ero смеси с друrnми изомерами) . Диаметр таких аппаратов 
достигает 1000 мм, а высота сею{Ии противоточноrо массообмена - 2-{) м. 

Схема потоков фаз в многоступенчатом кристаллизаторе по­
казана на рис . 1 6 .35 ,а . Весь аппарат можно разбить по длине 
на четыре хара:�сrерные секции: низкоплавкоrо продукта 1, пи­
тания 2, высокоплавкоrо продукта З и плавления 4. 

Исходный расплав F с концентрацией высокоплавкоrо ком­
понента х р  подают в секцию питания, являющуюся одной из 
промежуrочных ступеней аппарата. Обедненный высокоплав­
ким компонентом продукт W с концентрацией xw выводят из 
первой секции в расплавленном в�ще. Обогащенная высокоплав­
ким компонентом крисnuиическая фаза К по выходе из третьей 
секции поступает в четвертую, где полностью расплавляется. При 
этом часть полученноrо расплава отбирается в в�ще конечноrо 
высокоплавкого продукта П с концентрацией Хл, а другая часть -
М - возвращается в секцию З в качестве флегмы. 

Рассмотрим расчет мноrоступенчатых противоточных кри­
сталлизаторов применительно к разделен ию бинарной смеси, 
образующей непрерывный ряд твердых растворов (рис .  16 . 35 ,б) .  
Запишем уравнения материального баланса для всеrо аппарата 
в целом: 

для потоков фаз 
F =  П +  W ,  

для потоков высокоплавкого компонента 

Fxp = Пхп + Wxw . 

(щ) 

(э) 

При совместном решении уравнений (щ) и (э) получим вы­
ход высокоплавкоrо продукта: 

( 1 6 .47) 
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Уравнения рабочих линий, представляющих собой геомет­
рическое место точек сопряженных концентраций кристалли­
ческой (хк) и жидкой (хм) фаз , как и для других противоточных 
процессов, можно получить из уравнений материального ба­
ланса соответствующих секций . 

Для контура к1 с потоками К, П и М (см .  рис .  1 6 . 35 ,а) урав­
нение материального баланса высокоплавкого компонента 
имеет вид 

откуда получаем : 
Кхк = Пхп + Мхм , 

п м Хк = К Хп + К Хм .  ( 1 6 .48) 

Уравнение ( 1 6 .48) описывает рабочую линию секции высо­
коплавкого продукта. 

Рассматривая контур к2 с потоками М', К' и W (см. рис . 
1 6 . 3 5 ,а) ,  имее м : 

откуда 
М'хм = К'хк + Wxw , 

W М '  Хк = - - x iv + -- Хм . 
К '  

К ' ( 1 6 .49) 

Зависимость ( 1 6 .49) представляет собой уравнение рабочей 
линии секции низкоплавкого продукта. При этом К' и М' -
потоки кристаллической и жидкой фаз в данной секции. 

Заметим, что ход рабочих линий зависит от соотношения 
потоков фаз в отдельных ступенях и эффекта продольного пе­
ремешивания . Если массовые потоки фаз одинаковы во всех 
ступенях и исключено продольное перемешивание между сту­
пенями ,  то рабочие линии являются прямыми. 

Необходимое число ступеней разделения здесь определяется 
теми же методами, что и для ректификации, абсорбции и жид­
костной экстракции.  Проводя графические построения в диа­
грамме Хк - Хм (см .  рис . 16 .35 ,6), определяют необходимое чис­
ло теоретических ступеней для достижения заданных концент­
раций продуктов разделения Хп и xw. Зная найденные из опыта 
коэффициенты эффективности разделения (КПД ступеней) , 
находят число реальных ступеней разделения. 

Противоточные кристаллизаторы с непрерывным массообме­
ном (шнековые, поршневые, пульсационные) по принципу 
действия и в расчетном плане аналогичны насадочным и пле­
ночным абсорбционным и ректификационным колоннам. Со­
став фаз по длине таю1х аппаратов изменяется плавно . При 
этом исходная смесь может подаваться либо в центральную , 
либо в торцевую часть кристаллизатора. 
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Рис. 16.36. Схема противоточной кристаллизации 
с непрерывным массообменом: 

а - питание подается в центр аппарата, б - питание 
подастся в торец аппарата; 

1 - секция охлаждсюtя, 2 - секция противоточноrо 
раэдСЛСЮIЯ, з - секция ПЛЗВЛСЮIЯ, 4 - ССIСЦИЯ фильтра­
ции 

Аппараты с подачей питания в цент­
ральную часть (рис . 1 6 .36 ,а) состоят из 
трех секций: охлаждения 1, противо­
точного массообмена 2 и плавления 3. 
Секция охлаждения обычно снабжена 
рубашкой для образования кристалли­
ческой фазы. Длина этой секции зави­
сит от производительности аппарата, 
физико-химичесЮIХ свойств смеси,  
температуры охлаждающего агента и 
других факторов. Отметим ,  что в сек­
ции охлаждения, где происходит одно­
кратная кристаллизация, достигается 
дополнительный эффект разделения ,  

который,  однако ,  меньше эффекта одной ступени разделения. 
При питании в центральную часть колонны в секцию 

охлаждения из секции противоточноrо массообмена поступает 
маточник М1 с концентрацией высокоплавкоrо компонента хм , 
а уходят из нее ПОТОЮI кристаллической фазы К1 с концентрациdй 
хк1 и низкоплавкоrо продукта W с концентрацией xw- Матери­
альный баланс данной секции описывается уравнениями: 

М1 = К1 + W; (ю) 

(я) 

Из уравнений (ю) и (я) легко найти поток кристаллической 
фазы, поступающий из секции охлаждения в секцию противо­
точного массообмена: 

хм - xw к, = w 1 • ( 1 6 .50) 
хк1 - хм1 

Основной эффект разделения достигается в секции противо­
точного массообмена, длина которой зависит от требуемой 
степени разделения,  физико-химических свойств разделяемой 
смеси,  характера взаимодействия , скорости движения фаз и • 
ряда других факторов . · 

Для н ижней части секции массообмена справедливо уравне­
ние рабочей линии ( 1 6 .48), для верхней - уравнение ( 1 6 .49) .  

' Подробнее см. [5, 6 ) .  
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Если процесс перекристаллизации в секции массообмена 
происходит в адиабатических условиях и теплоты кристаллиза­
ции обоих компонентов близки, то поток кристаллов остается 
неизменным по высоте секции массообмена, и рабочие линии 
будут прямыми. В случае неадиабатных условий потоки фаз 
изменяются по длине данной секции . При дополнительном 
подводе теплоты поток кристаллов по мере его движения в 
секции уменьшается , а при отводе теплоты - увеличивается. 
Рабочие линии в этом случае, естественно, будут кривыми. 

Аппараты с подачей шrrания в торцевую часть (рис. 16 . 36 ,6) 
обычно состоят из  четырех характерных секций: охлаждения 1, 
массообмена 2, плавления З и фильтрации 4. Примерами таких 
аппаратов мoryr служить пульсационные и поршневые кри­
сталлизаторы . Исходную смесь F подают в секцию охлаждения, 
где она частично кристаллизуется . Образовавшаяся суспензия 
направляется в секцию фильтрации и там смешивается с ма­
точником, поступающим из секции массообмена. В секции 
фильтрации происходит отделение кристаллической фазы от 
жидкой, выводимой из аппарата в качестве низкоплавкого про­
дукта W Из секции фильтрации кристаллическая фаза направ­
ляется в секцию массообмена, где при противотоке с жидкой 
фазой обогащается высокоплавким компонентом. Далее кри­
сталлы попадают в секцию плавления, где полностью расплав­
ляются. Как и в предыдущих случаях, часть образующегося 
расплава - высокоплавкий продукт П - выводится из аппара­
та, а часть М2 возвращается в зону массообмена в качестве 
флегмы. 

Для аппаратов с подачей питания в торцевую часть харак­
терно наличие только одной рабочей линии, описываемой 
уравнением ( 1 6 .48). 

Высота секции противоточного массообмена определяется 
теми же методами, что и для других массообменных аппара­
тов,- с использованием положений теории массопередачи, 
числа теоретических ступеней и ВЭТС, числа единиц переноса 
и ВЕП (см. гл . 1 0) .  Для описания процесса противоточной кри­
сталлизации (распределения концентрации компонентов по 
высоте аппарата, фактора разделения) предложен ряд теорети-u • 
ческих моделеи 

16.5.7 .  Фракционное плавление 

Известно несколько вариантов данного процесса" , из кото­
рых наиболее часто используются однократное и последова­
тельное фракционное плавление. 

• Подробно они изложены в [6 J .  
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Рис. 1 6. 3 7. Разделение бинарной смеси с использованием однократного фракци­
онного плавления: 

а - просrой процесс, б - сочетание процессов фракциоЮJоЙ крисrаллизации и фракци­
оЮJоrо JИавлеюtЯ 

Процесс однократного фракционного плавления чаще всего 
проводят в вертикальных кожухотрубных теплообменниках или 
в емкостных аппаратах с внутренними теплообменными эле­
ментами (змеевиками, трубчатками и т.п . ) .  

Рассмотрим данный процесс применительно к разделению 
бинарной смеси, образующей непрерывный ряд твердых рас­
творов (рис. 1 6 .37 ,а) .  Исходную смесь F с концентрацией XF 
загружают в аппарат в несколько перегретом состоянии. Далее 
ее медленно (со скоростью 1-5 ° С/ч) охлаждают до температу­
ры tк н иже ее полной кристаллизации.  При таком режиме 
охлаждения на теплообменных элементах образуются сравни­
тельно крупные кристаллы, что способствует на последующей 
стадии плавления образованию крупнокристаллической суспен­
зии и более эффективному отделению маточника от кристал­
лической фазы на стадии сепарации. 

Затем образующуюс.н кристаллическую массу постепенно 
нагревают от температуры tx до температуры фракционирова­
ния t"' промежуточной между температурами солидуса и лик­
видуса системы. При этом кристаллическая масса частично 
расплавляется . Получен ная суспензия после некоторой вы­
держки (для более полного приближения к равновесию) при 
температуре tн подверг-ается сепарации . В результате получают 
маточн ик М и кристаллическую фазу К, обогащенную высоко­
плавким компонентом. 

Стадия сепарации Ф может осуществляться двумя способа­
ми: без выгрузки и с выгрузкой суспензии из аппарата. 
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По первому варианту отделение маточника от кристаллов 
производится путем его свободного стекания . Для предотвра­
щения уноса кристаллов маточником в нижней части аппарата 
обычно устанавливают опорную (фильтрующую) перегородку. 
Кристалличес кую фракцию после сепарации расплавляют и 
спускают в соответствующий сборник. 

По второму варианту суспензию выгружаюг из аппарата и се­
парируюr с помощью фильтра или фильтрующей центрифуги . 

Если при проведении процесса достигается равновесие фаз 
и образующаяся жидкая фаза полностью отделяется от кри­
сталлов, то выход кристаллической фракции,  как и при одно­
кратной кристаллизации, можно рассчитать по уравнению 
( 1 6 .28) .  Однако в реальном процессе равновесие фаз из-за ко­
нечной продолжительности процесса достигается не всегда. 
Кроме того , часть образовавшегося маточника на стадии сепа­
рации удерживается кристаллической фазой вследствие дей­
ствия капиллярных и адсорбционных сил. В результате реаль­
ная степень разделения оказывается ниже теоретической.  Сте­
пень приближения к последней можно оценить с помощью 
коэффициента эффективности разделения Е, определяемого 
опытным путем. Зная Е, выход кристаллической фракции 
можно рассчитать по уравнению ( 1 6 .32) . 

Для повышения разделяющей способности процесса одно­
кратное фракционированное плавление иногда используют в 
комбинации с обычной фракционной кристаллизацией (рис . 
1 6 .37 ,6).  При этом первоначально проводят стадию фракцион­
ной кристаллизации Кр исходной смеси F, в результате кото­
рой получают маточник М1 и кристаллическую фазу К1 • Ма­
точник М1 отбирают в качестве низкоплавкого продукта, а кри­
сталлическую фазу К1 направляют на стадию фракционного 
плавления П. При фракционном плавлении получают кристал­
лическую фракцию Къ которую отбирают в качестве высоко­
плавкого продукта, а маточник М2 возвращают в кристаллиза­
тор Кр, присоединяя к исходной смеси F. 

При последовательном фракционном плавлении исходную 
смесь F, как и при однократном процессе, первоначально мед­
ленно охлаждают до ее полной кристаллизации (рис . 16 . 38 ,а) ,  а 
затем медленно нагревают. Часть кристаллической фазы 
(преимущественно низкоплавкого компонента) плавится и от­
деляется от остающихся кристаллов. При этом, естественно, 
постепенно возрастает концентрация высокоплавкого компо­
нента - как в кристалл ической, так и в жидкой фазах . В ходе 
равновесного процесса состав кристаллической фазы изменяет­
ся по линии солидуса от исходной концентрации хр до конеч­
ной Хк (участок аЬ) ,  а состав жидкой фазы - по линии ликви­
дуса от начальной концентрации образующегося маточника 
Х мF до конечной Хм (участок cd) . 
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Рис. 16. 38. Разделение бинарноii смеси методом последователъноrо фракционного 
JUiавления при полном (а) и частичном (б) отвержлении исходной смеси 

Теоретически при последовательном фракционном плавле­
нии можно получить в конце процесса сколь угодно чистый 
высокоплавкий компонент, но с очень малым выходом, так как 
по мере удаления жидкой фазы масса оставшихся кристаллов 
постепенно уменьшается.  На практике обычно процесс пре­
кращают после достижения заданного обогащения кристалли­
ческой фазы высокоплавким компонентом. 

В ряде случаев исходную смесь первоначально подвергают лишь частичной 
кристаллизации (рис. 16 .38 ,б) путем охл�ения до некоторой температуры fк, 
лежащей между точками ликвидуса и солидуса исходной смеси. В результате 
образуются твердая фаза соста ва хк 1 и жидю1я фаза состава хм\ . После слива 
первичноrо маточника процес<: разделения протекает так же, как в предьщущем 
варианте. Фракционное плавление с частичным отвержлением исходной смеси 
позволяет несколько сократить общую продолжительность процесса разделения, 
но при этом выход очищенного продукта снижается по сравнению с фракцион­
ным JUiавлением при полном отвержлении исходной смеси. 

Последовательное фракционное плавление, как и однократ­
ный процесс,  проводят в аппаратах с развитой теплообменной 
поверхностью. На рис . 16 .39 приведена схема установки, ис­
пользуемой для промышленной очистки ряда органических 
веществ (нафталина, бензола, дихлорбензолов и др .) .  Исходную 
смесь F в несколько перегретом состоянии заливают в емкост­
ный кристаллизатор 7, снабженный ребристыми охлаж­
дающими элементами , и медленно охлаждают хладоаrентом , 
циркулирующим в охлаждающем контуре. По достижении за­
данной конечной температуры смесь выдерживают 1-2 ч.  Пос­
ле этого начинают медленный нагрев системы, в процессе ко­
торого осуществляют отбор образующихся жидких фракций . 
По достижении заданного состава кристаллической фазы про­
изводят быстрое ее выплавление . Затем процесс повторяется. 

Скорость охлаждения и нагрева в промышленных установ­
ках обычно составляет J -3 ° С  /ч. Объемы промышленных ап­
паратов достигают 40 мз . 
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Рис. 16.39. Схема установки для разделения смесей методом последовательного 
фракционного мавления: 

1 - кристаллизатор, 2 - нас{)с, 3 - теплообмеюnпс, 4 - буферная емкость 

Обычно вымавляемые жидкие фракции разделяют на три части . Первая М1 , 
наиболее обедненная высокоJUJавким компонентом, выводится из системы как низ­
коплавкий продукr. Промежуrочная фракция М2 возвращшm:я на повторное разделе­
ние. Пос.леДНJ1Я фракция К оrоираеrся в качестве высокоплавкоrо продукrа. 

Достоинства процесса фракционного плавления - простота 
аппаратурного оформления , герметичность оборудования, воз­
можность полной автоматизации процесса. К недостаткам 
можно отнести большую длительность процесса. 

Соотношение между массами образующихся фаз и их соста­
вами при последовател ьном фракционном плавлении можно 
выразить с помощью дифференциального уравнения матери­
ального баланса по высокоплавкому компоненту: 

--хмdМ = d (хкК) . (аа) 

Учитывая , что изменение массы кристаллической фазы dK = 

= -dM, из (аа) имеем : 
dK 
к 

= (аб) 

Интегрируя последнее выражение в пределах от F до К и от 
XF до Хк, находим: 

К Хк dхк 
111 - = - J 

F xF Хк - Хм 
( 1 6 .5 1 )  

В общем случае уравнение ( 1 6 . 5 1 )  решается численными ме­
тодами с использованием линий ликвидуса и солидуса. Если же 
известна функциональная связь между Хк и _хм, то иногда воз­
можно его аналитическое решение . 
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Для случая ,  когда концентрации Хк и Хм связаны между со­
бой выражением ( 1 6 . 34) , при решении уравнения ( 1 6 . 5 1 )  полу­
чается зависимость (K) (l - m) /  т 

Хк = 1 - ( 1  - XF) F , ( 1 6 . 52) 

где т - коэффициент распредмения. 

16.5.8. Направленная кристаллизация 

Направленную крист;uшизацию широко используют для глу­
бокой очистки небольших количеств вещества от примесей . 
Обычно процесс осуществляется в вертикальных или горизон­
тальных контейнерах (рис. 1 6 .40,а, б). В ходе процесса контей­
нер 1 с исходным расплавом медленно перемещают из зоны 
нагрева 2 в зону охлаждения З. На границе этих зон происхо­
дит процесс кристаллизации, фронт которой в контейнере пе­
ремещается со скоростью его движения . 

В процессе направленной кристаллизации (рис. 16 .41 ,а) 
происходит перераспределение компонентов (примесей) по 
длине образца (рис.  16 .4 1 ,б) . Если при этом коэффициент рас­
пределения т = хJ.хм < 1 ,  то в начале образца будет происхо­
дить понижение концентрации примеси в кристаллической 
фазе Хк по отношению к исходной концентрации XF, а в конце 
образца концентрация Хк будет больше XF. При т > 1 наблю­
дается обратная картина (рис.  1 6 .4 1 , в) .  

После окончания процесса кристаллизации очищенная 
часть образца отделяется, а оставшаяся подвергается повторной 
очистке .  Скорость движения контейнера имеет порядок 1 0-3-
10-2 мм/с. 

Конструкции  контейнеров (см . рис. 1 6 .40 ,в) весьма разнообразны. Верти ­
кальные контейнеры обычно имеют круглое сечение диаметром от 5 до 30 мм. 
Горизонтальные контейнеры выполняются в виде лодочек с различной формой 
поперечного сечения. Материал контейнера зависит от свойств очищаемого 
вещества. При очистке органических веществ обычно используют термостойкое 
стекло или кварц, при очистке тугоWJавких веществ - графит и керамику. 

Для расчета процесса направленной кристаллизации можно 
использовать уравнение ( 1 6 .33) ,  полученное для последователь­
ной кристаллизации. 

Пусть поперечное сечение образца f не изменяется по его 
длине; тогда М = flмРм, F = flпPF, где Zп - длина образца, Zм -
длина зоны расплава , р F и Рм - плотности исходной смеси и 
расплава М соответстве нно. Если принять PF :;,,, Рм. то в этом 
случае уравнение ( 1 6 .33)  примет вид: 
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/ х" d.хм Jп 2!... = J ( 1 6 .53) 
lп X F  Х к - Хм 
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Рис. 16. 40. Схема аппаратов направленной кристаллизации:  
а - иртикальный, б - rоризоmальный, в - сечеШ1Я коmейнеров; 
1 - коmейнер, 2 - зона наrрева, З - зона охлаждения; 

/ - расплав, // - кристаллическая фаза, 111 - хла.цоаrеm 

Если для области малых значений Хк и Хм принять Хк = тхм , 
то при решении ( 1 6 .53) легко получается зависимость, описы­
вающая распределение примеси в кристаллической фазе при 
направленной кристаллизации :  

( ) m- 1 Хк = т:ц �: . 

�- '·Щ 
tA 

о Хк 
а 

х 
х кF 

XF 

хк F 
о - '" о х" lк 

б 
Рис. 16.41. Процесс направленной кристаллизации: 

( 1 6 . 54) 

Хм х 

Хк х 

в 

а - схема процесса, б - распределение примеси по длине образца в кристаллической фазе, в 
- учаспси диаrрамм фазовоrо рав!Юl!t'СИЯ в обпасrи малых конценrраций при т < 1 и т > 1 
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1 6 .5 .9 .  Зонная плавка 

* 
Зонная плавка , как и направленная кристаллизация , при-

меняется в основном для глубокой очистки различных веществ 
от примесей . Процесс nроизводится в удлиненных контейне­
рах ,  медленно двигающихся вдоль одного или нескольких на­
гревателей, с помощью которых в предварительно закристалли ­
зовавшемся образце создаются расплавленные зоны (рис . 
1 6 .42 ,а) .  В некоторых установках производят перемещение на­
гревателей вдоль неподnижного контейнера. Скорость переме­
щен ия зон обычно составляет � о-з- 1 0-2 мм/с. Контейнеры для 
зонной плавки по своей конструкции аналогичны контейнерам 
для направленной кристаллизации .  

П р и  движении расплавленной зоны происходит перераспре­
деление примесей (компонентов) по длине образца. Если ко­
эффициент распределен ия т < 1 ,  то примесь переходит в рас­
плавленную зону и переносится с ней в конец образца (рис . 
1 6 .42 ,б) .  При т > 1 при месь концентрируется в начале слитка . 
Распределение примеси вдоль образца зависит от числа прохо­
да зон п: с увеличением п степень разделения (градиент кон­
центрации) возрастает. 

Рассмотрим распределение примеси по длине образца пло­
щадью поперечного сечения f после одного прохода расплав­
ленной зоны длиной /3 (см .  рис . 1 6 .42 ,а) .  Если исходный рас­
плав (образец) имел концентрацию XF, то при перемещении 
зоны за бесконечно малое время d-r на длину d/ в расплавлен­
ную зону поступает примесь в количестве xifdl. Часть этой 
примеси /зfdхм остается в зоне, а другая часть xкfd/ переходит 
во вновь образующуюся кристаллическую фазу. В результате 
имеем следующее уравнение материального баланса: 

- x,Jdl = lзfdxм - xifdl . (ав) 

Проинтегрируем уравнение (ав) в пределах изменения дли ­
ны прохода от О д о  текущего значения / и концентрации при­
меси в расплаве - от Xf до хм: 

/ (\/ Хм dX f -- = - f ___ м_ 
о /з XF Хк - XF 

(аг) 

Если принять, что в процессе разделения устанавливается рав­
новесие и в расплавленной зоне расплав полностью перемешан , 
то концентрацию кристаллической фазы можно представить как 

Хк = mхм . (ад) 

Тогда при интегрировании уравнения (аг) приходим к зако­
номерности изменения концентрации примеси в зоне в про-

• Более подробные сведения об аппаратурном оформлении данного процесса 
и методах его расчета содержатся в ( 3 ,  4, 6, 1 5 ( .  

1 384 



-
а 

о -
l 

б 
Рис. 16.42. Очистка вещества зонной rтавкой :  

а - схема процесса, 6 - распределе1D1е концешраций примеси по длине образца при 
различном числе проходов зон п; 

1 - кошейнер, 2 - наrреватели; 
1 - расплавлеННЬ1е зоны, l/ - кристаллическая фаза 

цессе ее перемещения по координате /: 

Хм = x;- [1 - (l - m) exp(-m 1:JJ ·  ( 16 . 55) 

Подставляя значение Хм из ( 1 6.55) в уравнение (ад),  получа­
ем зависимость, описьшающую распределение примеси вдоль 
кристаллическоrо образца при одном проходе зоны:  

Хк = хр [ 1 - (1 - т) ехр(-т �) ] .  ( 1 6 . 56) 

Методика расчета процесса пv.и нескольких проходах зон w • 
описана в специальнои литературе 

• См., например, (3 ,  1 5 ) .  
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Достоинство зонной плавки состоит в высокой степени 
очистки и относительной простоте метода, недостаток - в 
низкой производительности. 

1 6 .6 .  СХЕМЫ ПЕРЕКРИСТАШIИЗАЦИИ 

Для получения продуктов высокой чистоты или для дости­
жения заданной степени извлечения целевого компонента од­
ной стадии кристаллизации часто оказывается недостаточно. В 
этих. случаях применяют многоступенчатую перекристаллиза­
цию без использованин или с использованием растворителей .  

1 6.6 . 1 .  Перекристаллизация без использования растворителей 

В данном случае разделение производят пугем многократ­
ной перекристаллизации вещества из расплавленного состоя­
ния. Наиболее простыми вариантами такого разделения явля­
ются последовательная перекристаллизация по линии маточни­
ка или то же - по лин и и  кристаллической фазы.  

Перекристаллизация по линиu маточника применяется для 
увеличения степени извлечения целевого компонента из ко­
нечного маточника. В этом случае (рис . 16 .43) исходная смесь 
F поступает в кристаллизатор первой ступени, где получается 
кристаллическая фракция К1 и маточник М1 • Последний под­
вергается вторичной кр исталлизации во второй ступени.  При 
этом образуются маточн ик М2 и кристаллическая фаза К2. Ма­
точник М2 подвергается последующей перекристаллизации .  
При наличии п ступеней получается п кристаллических фрак­
ций и один конечный маточник Мп, как правило, с н изким 
содержанием высокоплавкого компонента. Рассматриваемая 
схема перекристаллизации часто применяется для разделения 
эвтектикообразующих смесей с полной взаимной нераствори­
мостью компонентов в твердом состоянии, когда однократный 
процесс фракционирования затруднен из-за высокого содер­
жания твердой фазы в образующейся суспензии . 

Для получения кристаллической фазы высокой чистоты 
применяется последовательная перекристаллизация по линии 
кристаллов с отбором маточников после каждой ступени.  В 
результате такого разделения в п ступенях получается п маточ­
ников различного состава и одна кристаллическая фаза, суще­
ственно обогащенная высокоплавким компонентом. 

Недостатком описанных выше схем перекристаллизации яв­
ляется получение при их реализации целого ряда промежугоч-

· • Более подробные сведснш1 о ра.:�личных вариантах перекристаллизации со­
держатся в (2 ,  4, S [ .  
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Рис. 1 6. 43. Последовательная перекристаллизация по линии маточника: 
а - схема процесса; б, в - раэделеЮ!е бинарной смеси с неоrраЮ1ЧеЮ1ой расrвори­

мостью (6) и полной нерасrворимостью (в) компоненrов в твердом сосrояЮ1и;  
1 - 4 - сrупени крисrаллюац11и 

ных кристаллических или жидких фракций различного состава. 
Этого можно избежать при использовании схем перекристалли­
зации с рециркуляцией фаз. 

В случае многократной перекристаллизации маточника с ре­
циркуляцией кристаллической фазы маточник последовательно 
проходит через все ступени (рис.  1 6 .44) . Кристаллическая фаза 
из первой ступени К1 выводится в виде готового продукта; 
кристаллы из второй ступени после их расплавления возвра­
щаются в первую ступень, из третьей - во вторую и т.д . В ре­
зультате такой перекристаллизации получают одну кристалли­
ческую фазу, обогащен ную высокоплавким компонентом, и 
один маточник, обогащенный низкоплавким компонентом. 

При низком содержании высокоплавкого компонента в ис­
ходной смеси целесообразно применять схему многократной 
перекристаллизации с рециркуляцией маточника. Эта схема осо­
бенно выгодна, когда в первой ступени достигается требуемая 
степень очистки маточн ика от высоко плавкого компонента, но 
необходимо повысить содержание этого компонента в кристал­
лической фазе. 

При необходимости одновременного получения обоих ком­
понентов смеси в чистом виде выгодно применять схему про­
тивоточной многоступе11чатоu перекристаллизации (рис . 1 6 .45) .  
Здесь исходная смесь подается в одну из промежугочных сту-
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Рис. 16. 44. Мноrоступенчат<�я перекристаллиз<�ция маточника с рециркуляцией 
кристаллической фазы: 

а - схема процесса, б - р�щел ение смеси с неоrраничею1Ой растворимосrью компонен­
тов в твердом СОСТОЯЮ!И; 

1 - 4 - ступени кристаллизащ1и 

в -
х 
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Рис. 16. 45. Многоступенчатая n ротивоточная перекристаллизация: 

а - схема процесса, б - ра.щеление смеси с неоrраниченной растворимостью компонен­
тов в твердом СОСТОЯЮ!И; 

1 - 5 - ступени кристаллизации 
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пеней, кристаллическая фраю..tия выводится с одного конца, а 
жидкая фращия (маточник М1) - с противоположного . В ряде 
случаев для повышения эффективности разделения противо­
точную перекристаллизацию проводят с частичным возвратом 
той или иной фращии в виде флегмы. Такой возврат позволяет 
регулировать потоюt фа:1 в ступенях разделения ,  а также суще­
ственно повысить эффе1...-тивность разделения. 

16.6.2.  Перекристаллизация 
с использованием растворителей 

Разделение веществ с использованием растворителей про­
водят пугем однократной или многократной перекристаллиза­
ции. 

Одно1'ратная пере1'ристаллизация используется, когда за 
один акт кристаллизации достигается требуемая степень очист­
юt вещества. Наиболее простой здесь является схема однократ­
ной перекристаллизации без возврата маточника (рис . 1 6 .46, а) .  
Исходное вещество F н а  стадии растворения Н смешивается с 
растворителем Р. Полученный раствор N подается на кристал­
лизацию, в результате которой образуюrся кристалличесюtй 
продукт К и маточник М. Недостаток такой схемы - большие 
потери вещества с маточником. 

а 6 

в 

Рис. 1 6. 46. Схемы однократной кристаллизации с использованием растворителя : 
а - без возврата маточЮ1ка; б, в - с полным и частичным возврато:-.� маточЮ1ка соот­

ветсrвеюю, г - с упариванием мат11чЮ1ка; 
Н, Кр, В - сrадии расrворения , крисrаллизации и выпаривания соответсrвеЮ!о 
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Рис. 16.47. Схемы многократной перекристаллизации с использованием раство­
рителя : 

а - без возврата маточника, б - с возвратом маточника на предыдущую ступень 

Если содержание примесей в маточнике невелико,  то после 
первой кристаллизации он может быть возвращен в процесс 
для растворения исходноrо вещества (рис . 16 .46 ,6). Такая опе­
рация может быть повторена несколько раз, пока концентра­
ция примеси в маточнике не повысится до предельно допусти­
мой величины.  Далее в установку подается новая порция све­
жего растворителя . Эта схема позволяет сократить расход рас­
творителя и потери вещества с маточником. Если примесь бы­
стро накаruшвается в маточнике, то применяют схему с час­
тичным возвратом мато•тика (рис.  1 6 .46,в) .  

Еще более экономичной является схема с частичным упари­
ванием маточника М1 и повторной кристаллизацией упаренноrо 
раствора М1 ' (рис . 1 6 .46 , г) . При этом кристаллы Kz, полученн ые 
после вторичной кристаллизации,  присоединяются к исходно­
му веществу F. 

Многократная кpucmatl./luзau,uя используется для повыше­
ния степени очистки вещества от примесей . Применяются 
различные схемы многократной перекристаллизации ,  из ко­
торых наиболее простой является схема последовательной 
перекристаллизации без возврата маточника (рис . 1 6 .47 ,а) .  
Здесь н а  каждой ступени перекристаллизации · применяется 
чистый растворитель .  При этом получается один очищенный 
кристаллический продукт Кп (в приведенном примере п = 3 )  
и несколько маточников различного состава . Рассматри­
ваемая схема обычно характеризуется невысоким выходом 
очищенного продукта Кп и большими затратами на регене­
рацию растворителя . 
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Более выгодны схемы с рециркуляцией потоков. Так, в схеме , 
показанной на рис .  1 6 .47 ,б, чистый растворитель используется 
лишь на последней ступени перекристаллизации .  Исходное 
вещество F растворяется в маточнике второй ступени М2, кри­
сталлическая фаза первой ступени К1 - в маточнике третьей 
ступени  М3 и т.д .  В результате получаются очищенный кри­
сталлический продукт К" и маточник М1 ,  обогащенный приме­
сями.  

Л ИТЕРАТУРА к главе 16  

1 .  Аносов В.Я., Погодин С.А. Основные начала физико-химического 
анализа. М. :  АН СССР, 1 947. 876 с. 

2. Бэмфорд А.В. Промьшmенная кристаллизация: Пер. с англ. / Под 
ред. Л .Н .  Матусевича. М . :  Химия, 1 969. 240 с. 

3. Вигдорович В. Н. ,  Вольпян А. Е. ,  Курдюмов Г. М. Направленная 
кристаллизация и физико-химический анализ. М . :  Химия, 1 976 .  
200 с .  

4. Вильке К. Т. Методы f\Ыращивания кристаллов: Пер. с нем. / Под 
ред. Т. Г. Петрова. Л . :  Недра, 1 968. 424 с. 

5. Гельперин Н И. ,  HocOfJ Г.А. Основы техники кристаллизации рас­
плавов. М . :  Химия, 1 975.  352 с. 

6. Гельперин НИ., Носов Г.А. Основы техники фракционной кри­
сталлизации. М . :  Химия , 1 986. 303 с.  

7.  Захаров А.М. Диаграммы состояний четверных систем. М. :  Ме­
таллургия, 1 964. 240 с. 

8 .  Кафаров В. В. , Дорпхов И. Н. ,  Кольцова Э. М. Системный ана­
лиз процессов химической технологии.  Процессы массовой 
кристаллизации из растворов и газовой фазы. М . :  Наука, 1 983 .  
368  с .  

9.  Кидяров Б. И. Кинетика образования кристаллов из жидкой фазы. 
Новосибирск: Наука, 1 979. 1 34 с.  

1 0. Мамин Д. У Кристаллизация: Пер. с англ. / Под ред. В.Н. 
Вигдоровича. М.:  Металлургия, 1 965.  342 с.  

1 1 . Матусевич Л. Н Кrисталлизация из растворов в химической 
промьшmенности. М . :  Химия, 1 968. 304 с. 

1 2. Пап Л. Концентрирование вымораживанием: Пер . с венгр. / 
Под ред. 0.Г.  Комякова. М. :  Легкая и пищевая промышленность, 
1 982. 96 с .  

1 3 . Петров ДА. Тройные системы. М. :  АН СССР, 1 953 .  3 1 5  с.  
14 .  Пономаренко В. Г" Ткаченко К. П. ,  Курлянд Ю.А. Кристаллизация 

в псевдоожиженном слое. Киев: Техника, 1 972. 1 3 1  с. 
1 5 .  Пфанн В. Зонная плавка: Пер. с англ. / Под ред. В.Н.  Вигдоро­

вича. М. :  Мир, 1 970. 366 с. 
1 6. Тодес О. М. ,  Себамо В.А., Гольцикер А.Д. Массовая кристаллиза­

ция из растворов. Л . :  Хими я, 1 984. 232 с. 

1 3 9 1  



17 .  Френкель Я.И. Кинетическая теория жидкости. М. :  АН СССР, 
1 945. 430 с. 

18. Хамский Е.В. Кристатшзация в химической промышленности . 
М . :  Химия, 1 979. 344 с.  

19 .  Хонигман Б.  Рост и форма кристаллов: П ер.  с англ. / Под ред. 
Н.Н.  Шефталя. М. :  ИЛ, 1961 .  2 1 2  с. 

20. Янке Е. , Эмде Ф. , Лt·ш Ф. Специальные функции: Пер. с нем. / 
Под ред. Л .И .  Седова.М . :  Наука, 1 977. 343 с. 



Глава 1 7  

РАСТВОРЕНИЕ И ВЫЩЕЛАЧИВАНИЕ 

Процесс растворения твердых веществ в жидкостях широко 
используется в химической и родственных ей отраслях про­
мышленности (металлургической, пищевой, текстильной, фар­
мацевтической и др . ) .  Чаще всего он предшествует проведению 
других технологических процессов. 

17 . 1 .  ОСНОВНЫЕ ОСОБЕННОСТИ 
ПРОЦЕССОВ РАСТВОРЕНИЯ ТВЕРДЫХ ВЕЩЕСТВ 

Известны
* 

три варианта процесса растворения : полное, час­
тичное и химическое. 

При полном растворении исходное твердое вещество пол­
ностью переходит в растворенное состояние . При этом полу­
чают гомогенный жидкий раствор вещества в том или ином 
растворителе. 

В результате частичного растворения получается гетерогенная 
смесь, состоящая из жидкого раствора и остатков твердого ве­
щества. Частичное растворение обычно применяют для изби­
рательного (селективного) извлечения из твердых смесей одного 
или нескольких компонентов. Часто данный процесс называюr 
еще выщелачиванием , или экстракцией в системе твердое тело -
жидкость. Здесь наряду с раствором (экстрактом) получаюr твер­
дый осТ'аток, который называюг рафинатом, или нижним продук­
том. Экстракт rакже часто называюr верхним продуктом. 

При химическом растворении все вещество или какие-то его 
компоненты вступают в химическое взаимодействие с раство­
рителем (жидким реагентом) , в результате чего образуются 
продукты, которые мoryr полностью или частично растворяться в 
жидкой фазе. Химическое растворение нередко сопровождается 
выделением газообразных продуктов химической реакции. 

Растворяемое вещество может представлять собой индивиду­
альный компонент, бин арную или многокомпонентную смесь 
твердых веществ. При этом оно может находиться в кристал­
лическом или аморфноr.1 состоянии. Бинарные и многокомпо-

• Более П OJUf aя  информаwffi о процессе растворения содержится в ( 1 ,  2, 4--{}). 
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нентные твердые вещества нередко представляют собой меха­
ническую смесь крист:uшов отдельных компонентов.  Такие 
системы часто образуются при кристаллизации смесей , компо­
ненты которых не обра:1уют твердых растворов (см .  разд . 1 6 .2 ) .  
Исходное растворяемое вещество может также представлять 
собой твердый раствор двух или нескольких компонентов.  
Иногда твердые вещества состоят из компонентов, одни из 
которых растворимы, а другие нерастворимы в выбранном рас­
творителе. Иногда такие вещества содержат некоторое количе­
ство жидкой фазы. Наконец, исходное вещество может пред­
ставлять собой смесь кристаллической фазы одного компонен­
та с аморфной фазой другого компонента. 

Однокомпонентные твердые вещества обычно имеют одно­
родную структуру, многокомпонентн ые же обладают большим 
разнообразием структур образующих их фаз . При этом твердые 
фазы могут быть достаточно равномерно распределены по объ­
ему вещества в виде отдельных дисперсных включений при­
мерно одинаковых размеров. Часто одна фаза образует ден­
дритный скелет, между ветвями которого располагаются другие 
твердые фазы.  Иногда твердое вещество имеет анизотропное 
(слоистое) строение . 

Структура твердых тел и размеры дисперсных включений 
отдельных фаз оказывают существенное влияние на кинетику 
процесса растворения . Скорость растворения сильно зависит 
также от размера твердых частиц исходного вещества. Учиты­
вая это, твердые вещества обычно подают на стадию растворе­
ния в раздробленном виде . Это увеличивает межфазную по­
верхность контакга твердого вещества с растворителем и зна­
чительно ускоряет процесс растворения . 

В качестве растворителей (экстрагентов) обычно используют 
низкоплавкие индивидуальные вещества (воду, спирты, кето­
ны, кислоты и др .)  или различные жидкие смеси веществ 
(например, водные растворы неорганических или органических 
кислот, щелочей, спиртов, нефтяные фракции и др. ) .  

К растворителям твердых веществ предъявляются примерно 
такие же требования , как и к экстрагентам в процессе жид­
костной экстракции (см .  разд. 1 3 .4) . Они должны обеспечивать 
хорошую растворимость, обладать низкой вязкостью, доступ­
ностью и дешевизной ,  нетоксичностью, легкостью их регене­
рации.  При частичном растворении (выщелачивании) раство­
ритель кроме этого должен обеспечивать высокую селекгив­
ность разделения. Обыч но подбор растворителей производится 
опытным путем. 

Полное растворение твердых веществ возможно при выпол­
нении следующих двух основных условий : 

-отсутствие в исход ном веществе компонентов, нераство­
римых в использованном растворителе; 
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- достаточный расход растворителя - такой, чтобы все ве­
щество могло раствориться при выбранной температуре прове­
дения процесса. 

Частичное растворение твердых веществ имеет место, когда 
указанные выше условия не выполняюrся. Обычно частичное 
растворение состоит из двух стадий (операций) :  растворения и 
сепарации, т.е.  отделения остатка твердой фазы от полученного 
раствора. Здесь, как и при фракционной кристаллизации, на 
стадии сепарации не удается полностью отделить полученный 
раствор от твердой фазы. Захват раствора твердой фазой про­
исходит за счет действия капиллярных и адсорбционных сил .  

Стадию сепарации производят с использованием процессов от­
стаивания, фильтрации, центрифугирования, а иногда и пуrем 
отжатия твердого остатка с помощью специальных прессующих 
устройств. Заметим , 'ПО на общую эффективность процесса вы­
щелачивания мoryr сильно WIИЯТь режимы работы сепарирующего 
оборудования. Для количественной характеристики стадии сепа­
рации можно использовать коэффициент захвата раствора твердой 
фазой (см. разд. 16 .5 . 1 ) .  Величина этого коэффициента зависит от 
способа сепарации и ее режимов. Для извлечения из твердой фазы 
захваченного раствора иногда ее промывают чистым растворите­
лем или какой-либо друrой ЖИдкостью, которая вьпесняет захва­
ченный раствор из пор твердого остатка. 

Процессы полного и частичного растворения твердых ве­
ществ нередко совмещают с процессами дробления, растира­
ния, кипения и др. 

При осуществлении процессов растворения и выщелачива­
н ия часто возникает задача регенерации растворителей. Ее ре­
шают так же, как и в процессе жидкостной экстракции (см. гл . 
1 3) ,  применяя процессы выпаривания, ректификации,  кристал­
лизации, ионообмена и др. Часто возникает также задача из­
влечения растворителей из твердых остатков .  Здесь используют 
сушку твердых остатков или отпаривание с последующим улав­
ливанием образующихся паров растворителя . 

17 .2. АППАРАТУРНОЕ ОФОРМЛЕНИЕ 
ПРОЦЕССОВ РАСТВОРЕНИЯ 

Для проведения процессов полного и частичного растворе­
н ия используют аппараты разнообразной конструкции

•
. При 

этом они должны по возможности удовлетворять следующим 
основным требованиям : 

- обеспечивать высокую степень извлечения целевых ком­
понентов; 

• Более подробные сведениs� об аппаратурном оформлении процессов рас­
творения см. (2 ( .  
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- обеспечивать макс имально высокую концентрацию полу­
чаемого раствора; 

- обладать высокой удельной производительностью; 
- характеризоваться низкими удельными затратами энер-

гии.  
По принципу действия все аппараты-растворители можно 

разделить на аппараты периодического , полунепрерывного и 
непрерывного действия . 

В аппаратах периодического действия процесс растворения 
обычно состоит из ряда последовательных операций :  загрузки 
исходного вещества и экстрагента, растворения вещества; от­
деления раствора от нерастворенного остатка, выгрузки рас­
твора и остатка, подготовки аппарата к следующему циклу. 
Периодическое растворение обычно используют в малотон­
нажных производствах при значительном ассортименте раство­
ряемых веществ. 

В простейшем случае растворение можно производить в по­
лых емкостных аппарата х ,  куда загружают измельченный твер­
дый материал и залива ют растворитель. После определенной 
выдержки производят слив раствора и выгрузку твердого остат­
ка. Такой процесс используют, например , для извлечения цен ­
ных компонентов из ра:1личного растительного сырья .  В лите­
ратуре этот процесс часто называют еще настаиванием. Однако 
данный процесс отличается малой эффективностью. 

Для повышения скорости процесс растворения часто осу­
ществляют в емкостных аппаратах с механическим или пневма­

тическим перемешиванием . 

На рис. 1 7 . 1 , а покuзан емкостной аппарат с лопастной ме­
шалкой 3. Исходный мuтериал 1 и растворитель 11 загружаются 
через штуцеры в крышке аппарата. После растворения раствор 
вместе с остатками нерастворившейся твердой фазы выгру­
жается через спускной штуцер в днище аппарата. Для поддер­
жания определенного температурного режима аппарат снабжа­
ют греющей рубашкой 2. В таких аппаратах могут также раз­
мещать пропеллерные, турбинные и другие мешалки.  Иногда 
для интенсификации процесса растворен ия на внутренней по­
верхности емкостных ап паратов располагают ребра или специ­
альные направляющие насадки. 

Интенсифицировать процесс растворения твердых веществ в 
емкостных аппаратах можно и путем возбуждения в жидкой 
фазе колебаний или пульсаций различной частоты и амплиту­
ды.  Это достигается с помощью различных вибромешалок, 
пневматических и акустических пульсаторов, вибраторов и т .п .  

Ускорить процесс растворения можно также, организуя 
внутренние или внешние контуры циркуляции суспензии. На 
рис . 1 7 . 1 , 6 показан емкостной аппарат с внешним контуром цир­
куляции суспензии,  в который включен центробе:нсный насос 4. 
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Рис. 1 7. 1. Схемы емх.оС'J11ЫХ растворителей периодического действия: 
а - с механической мtшалкой, б - с внешним конrуром цирку11ЯЦИИ, 11 - с внуrреЮ1ей 

IП1евма111Ческой циркуляцией суспенэlОI, l - с фильтрацией через неподвIОIСНЫЙ слой рас­
творяемоrо вещесrва; 

1 - корпус аппарата, 2 - rреющая рубашка, З - мешалха, 4 - насос, 5 - циркуляци­
ОЮ!&Я труба, б - опорная решетка, 7 - слой инертной насадки; 

l - исходное вещеСI'ВО, JJ - раСI"ВОритель, JJJ - конечная суспензия, JV - воздух 

Внугреннюю циркуляцию суспензии можно реализовать с 
помощью эрлифта (рис . 17 . 1 , в) .  При этом в аппарате обычно 
размещают внугреннюю циркуляционную трубу 5, в нижнюю 
часть которой подают воздух I V. Циркуляция суспензии проис­
ходит за счет разности плотностей гетерогенных систем в цир­
куляционной трубе и в кольцевом зазоре между корпусом ап­
парата 1 и циркуляционной трубой .  Интенсивность циркуля­
ции здесь зависит прежде всего от расхода воздуха, высоты 
трубы и эффективной вязкости суспензии. 

Периодическое растворение иногда производят в автоклавах 
под избыточным давлением. Это позволяет поднять температуру 
процесса, что ускоряет растворение, способствует получению 
более концентрированных растворов и снижает потери раство­
рителя из-за подавления его юtпения. 

Для растворения веществ в вязюtх жидкостях используются 
периодичесюtе аппараты с одной или двумя лопастными 
(ленточными) мешалками. Конструкции таЮIХ растворителей 
напоминают бетономешалюt. 

Большинство растворителей периодического действия отно­
сятся к аппаратам идеального (полного) перемешивания. При 
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Рис. 1 7. 2. Экстрактор-отстойник для 
процессов выщелачивания : 

1 - корпус, 2 - заrруэочная труба, 3 -
rребковая мешалка, 4 - приемный карман, 5 - сепаратор фаз; 

/ - исходный материал, II - расrвори· 
тель, III - расrвор (эксrракт), JV - пульпа 
(сrущенная суспензия), V - твердый осrаток 
(рафинат), VI - отделенный расrвор. 

этом движущая сила (примерно 
постоянная по объему рабочей 
зоны) постепенно изменяется в 
ходе процесса растворения. 

На рис . 17 . 1 , г показан емкостной аппарат-растворитель по­
лунепрерывного действия, в котором процесс растворения про­
исходит при фильтрации раствора через неподвижный слой 
твердого вещества. В нижней части аппарата располаrается 
опорная решетка 6, на которой размещен слой инертного дис­
персного материала 7 (например, кварцевого песка) . Исходный 
материал 1 загружается периодически, растворитель 11 поступа­
ет в аппарат непрерывно. Раствор, проходя через слой твердого 
материала, насыщается растворяемым компонентом,  проходит 
через слой инертного материала и выводится из аппарата. Та­
кой аппарат целесообразно использовать для полного раство­
рения веществ, когда в аппарате не происходит накопления 
твердых остатков. 

Непрерывное растворение может осуществляться в одном или 
в нескольких соединенных меЖду собой аппаратах. В послед­
нем случае отдельные аппараты (устройства) служат для вы­
полнения операций дозирования, загрузки, растворения и се­
парации полученной гетерогенной смеси (суспензии, пульпы) . 
При этом непрерывно действующие аппараты мoryr работать в 
режимах прямоточного, противоточного и смешанного движе­
ния жидкой и твердой фаз. Такие аппараты в основном ис­
пользуются в многотоннажных производствах и отличаются 
большим разнообразием конструкций.  

Одним из  первых аппаратов для выщелачивания бьm цилин­
дроковический экстрактор-отстойник, показанный на рис. 17 .2 .  
По своей конструкции он повторяет вертикальный отстойник, 
подробно рассмотренный в разд.5 . 12 .  В аппарат через входную 
трубу 2 подаются измельченный твердый материал 1 и раство­
ритель 11. В процессе их контакта происходит выщелачивание. 
Раствор (экстракг, маточник) попадает в кольцевой карман 4 и 
выводится из аппарата сверху; поэтому экстракг носит название 
верхвеrо продукта (ВП) . Влажный твердый остаток, полученный 
при разделении в сепараторе пульпы, выводимой из нижней 
части аппарата, именуется нижним продуктом (НП).  Заметим, 
что термины В П  и Н П  используются в процессах выщелачива-
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Рис. 1 7.З. Шнековые растворители: 
а - прямоточный, б - противоточный, • - треххолонный; 
1 - корпус аппарата, 2 - шнек, J - рубашка, 4 - фильтрующая повсрхиосrь; 
I - исходное вещество, II - растворитель, /[/ - твердый остаток, IV - конечный рас­

твор (экстракт) 

ния применительно к экстрапу и твердому остатку соответ­
ственно - безотносительно к тому, в каких точках они выво­
дятся из аппаратов других конструкций. 

Для непрерывного растворения может быть использован ап­
парат с пневматической циркуляцией (рис . 17 . 1 ,в) .  В этом случае 
потоки / и // подают в него непрерывно, а на уровне свобод­
ной поверхности предусматривается штуцер в боковой стенке 
корпуса, через который непрерывно выводят раствор или сус­
пензию на стадию разделения жидкой и твердой фаз . 

Для проведения непрерывного растворения твердых веществ 
часто используют различные шнековые аппараты-растворители - некоторые из них показаны на рис . 17 .3 .  Эги аппараты моrуг 
работать в прямоточном и противоточном режимах. 

На рис . 17 . 3 ,а  показан шнековый растворитель, работающий 
по прямоточной схеме . Он представляет собой удлиненное на­
клонное корыто 1, в котором вращаются один или два шнека 
2. С одного конца в аппарат поступают исходное вещество / и 
растворитель //. При этом питание возможно в виде пульпы, 
заранее приготовленной в отдельном смесителе, или в виде 
раздельных потоков / и J/. ПродУJСГЫ растворения (конечный 
раствор IV и твердый остаток J//) выводятся в виде суспензии с 
противоположною конца аппарата. Для обеспечения подогрева 
смеси аппарат может бьпь снабжен греющими рубашками 3. Фазы 
здесь движуrся в режиме, близком к идеалыюму вытеснению. 

Шнековый растворитель, работающий по схеме противото­
ка, показан на рис . 17 . 3 ,б. Здесь с одною конца в аппарат по-

1399 



дается исходное вещество /, а с другого - растворитель JJ. При 
этом твердая фаза с помощью шнека 2 перемещается навстречу 
раствору. Конечный раствор JV выводится через фильтрующую 
поверхность 4 во избежание захвата твердых частиц. Благодаря 
наклону аппарата в верхней части происходит отделение жид­
кой фазы от твердого остатка JJI. 

Иногда на выходе нижнего продукта в шнековых аппаратах 
устанавливают специальный элеватор для вывода из аппарата 
твердого остатка. В этом случае нет необходимости в наклон­
ном расположении корыта растворителя. Шнеки обычно изго­
тавливают в ВИде набора спиральных лопастей. 

Для непрерывного противоточного растворения твердых ве­
ществ используют также трехколонные шнековые аппараты­
растворители (рис . 17 .3 ,в) .  Они состоят из двух вертикальных и 
одной горизонтальной секций, снабженных транспортирую­
щими шнеками 2. Исходное вещество 1 подают в секцию за­
грузки твердого материала, а растворитель II - в секцию вы­
грузки твердого остатка. Движение твердой фазы обеспечивает­
ся шнеками, а жидкой фазы - разностью уровней ее ввода и 
вывода. При противоточном контакте фаз происходит посте­
пенное насыщение раствора. Отбор конечного раствора IV 
(экстракта) производят через перфорированную (фильтрую­
щую) перегородку 4 в корпусе секции загрузки твердого мате­
риала. Для улучшения контакта твердых частиц с растворите­
лем лопасти шнека изготавливают из перфорированных плас­
тин . 

Шнековые растворители отличаются большой производи­
тельностью. Однако они представляют собой весьма громозд­
дкие сооружения, обладают большой металлоемкостью и тре­
буют мощного привода. 

Более компактными являются колонные раствориrели с дви­
жущимся (падающим) слоем, а также аппараты с псевдоожи­
женным слоем твердого материала. 

На рис. 17 .4,а представлена схема колонного аппарата с па­
дающим слоем твердой фазы, используемого, например, для 
растворения сильвинитовой руды. Исходная руда 1 с размером 
частиц до 5 мм загружается в колонну через трубу 2, а раство­
ритель II подается через коллектор 5, расположенный в ниж­
ней части колонны. Иногда для лучшего распределения руды 
по сечению колонны часть растворителя (примерно одна чет­
верть) подается вместе с исходной рудой . Растворение проис­
ходит при стесненном осаждении частиц руды в подни­
мающемся потоке растворителя. Насыщенный раствор IV вы­
водится из зоны отстаивания. Остаток твердой руды попадает в 
отстойник 4, откуда он периодически отводится в вИде сгу­
щенной пульпы JJJ. Степень извлечения ценных компонентов 
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Рис. 1 7. 4. Колонные растворители с падающим (а) и псевдоожиженным (6) слоем 
твердого материала: 

1 - хорпус аппарата, 2 - загрузочная труба, J - секция осветления раствора, 4 - от­
стойних твердой фазы, 5 - холлектор, 6 - распределительная решетха; 

/ - исходное вещество, II - растворитель, /l/ - твердый осадок, JV- хонечный раствор 

в таком аппарате составляет 96-97%,  а производwrельность по 
исходной руде может превышать 100 т/ч. 

Одна из конструкций колонного растворителя с псевдоожи­
женным слоем твердой фазы показана на рис . 17 .4,б. Он пред­
ставляет собой вертикальный цилиндр, в нижней части которо­
го размещена распределительная решетка 6. В верхней части 
колонны размещена секция осветления раствора 3. Исходный 
твердый материал 1 подают через загрузочную трубу 2 непо­
средственно в псевдоожиженный слой. Растворитель 11 п()сту­
пает в аппарат снизу через распределительную решетку 6 и 
псевдоожижает частицы твердого материала. При этом проис­
ходит интенсивное перемешивание твердой фазы. Пройдя 
псевдоожиженный слой, насыщенный раствор поступает в сек­
цию осветления, где в результате снижения скорости потока 
раствора происходит сепарация (осаждение) мелких частиц. 
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Осветленный раствор 1v· непрерывно отводится сверху секции 
осветления .  Остаток твердой фазы lll периодически спускается 
через штуцер, расположенный над распределительной решет­
кой .  Такой аппарат целесообразно использовать для полного 
распюрения вещества либо в случае �ебольшою выхода твер­
дою остатка. Имеюrся конструкции растворителей с псевдо­
ожиженным слоем, в которых твердые остатки выводят через 
специальный rидрозатвор или через трубу, расположенную в 
центре распределительной решетки. 

Для непрерывного растворения крупных частиц часто ис­
пользуют вращающиеся наклонные барабанные растворители, 
которые по своей конструкции напоминают барабанные су­
шилки. Такие растворители могут работать по схемам как пря­
мотока, так и противотока. При прямоточном расnорении ис­
ходный материал и растворитель подают с одною конца, а с 
дpyroro производится выгрузка суспензии. За счет вращения 
барабана достигается хорошее перемешивание материала. При 
противоточиом растворении исходный материал подается с 
одною конца, а растворитель с другою. Вывод раствора произ­
водится в этом случае через перфорированную поверхность. 

Для растворения мелких частиц иногда используют трубча­
тые аппараты, в которых суспензия прокачивается центробеж­
ным или осевым насосом по обогреваемой трубе. Р�створение 
происходит в процессе движения суспензии. 

Процесс растворения твердых веществ можно производить с 
использованием ленточных и· карусельных фильтров . При этом ис­
ходный материал помещается на движуЩуюся фильтрующую 
поверхность и сверху орошается растворителем или циркули­
рующим ненасыщенным раствором. Растворение происходит 
при фильтрации жидкости через зернистый слой твердою ма­
териала. После стадии растворения остаток твердою материала 
промывается чистым растворителем, отжимается (осушается) 
и удаляется с фильтрующей поверхности. 

Иногда в одном аппарате не удается достичь заданной сте­
пени извлечения целевых компонентов или же требуется зна­
чительный расход растворителя . В этих случаях для растворе­
ния используют несколько аппаратов, соединяя их в последо­
вательные или противоточные каскады. 

17.З. ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
РАСfВОРЕНИЯ ТВЕРДЫХ ВЕЩЕСfВ 

Закономерности процесса растворения твердых веществ 
сильно зависят от равновесия в системе твердая фаза­
жидкость - оно подробно было рассмотрено в разд. 16 .2 .  При 
растворении веществ система состоит как минимум из двух 
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Рис. 1 7.5. Изображение процесса раство­
рения однокомпонекmоrо вещества А 
чистым растворителем В в диаrрамме 
фазового равновесия 

компонентов - растворяемого 
вещества и растворителя. При 
растворении двухкомпонентного 
твердого вещества с использо­
ванием чистого растворителя 
речь идет уже о трехкомпонент­
ной системе. С такой же систе-
мой мы имеем дело при раство-

1 .  

КА+МА 
----------. tE а 

о ХЕ х" , Хн / 
В ---Х- А 

рении индивидуального вещества бинарным растворителем. 
Рассмотрим сначала особенности растворения одноком­

понентнЪlХ веществ в чucm6lX растворителях. В общем случае 
такой процесс может быть изображен в диаграмме фазового 
равновесия "твердая фаза-жидкость" (рис . 17 .5) ,  где компонент 
А представляет собой растворяемое вещество, а компонент В 
- растворитель. На этой диаграмме выше линии ликвидуса (она 
состоит из двух ветвей - аЕ и ЬЕ) располагается область L 
гомогенных ненасыщенных растворов, а ниже этой линии -
области гетерогенного равновесия аЕа' и ЬЕЬ' . При этом в об­
ласти аЕа' в равновесии находятся кристаллы растворяемого 
вещества Кл и насыщенный им раствор (маточник) Мд. В об­
ласти же ЬЕЬ' в равновесии находятся кристаллы растворителя 
Кв и маточник Мв. 

Если процесс растворения производится при постоянной 
температуре fp, то линия смешения растворителя В с ве­
ществом А представляет собой изотерму PF, на которой 
(согласно правилу смешения) находится точка смеси М. Поло­
жение данной точки на изотерме PF, естественно, зависит от 
соотношения масс смешиваемых потоков растворителя В и 
растворяемого вещества А. 

Если точка получаемой смеси М 1 попадает в гомогенную 
область L, то все вещество полностью растворится и получится 
ненасыщенный раствор с концентрацией растворенного ком­
понента Хм 1 . Последнюю можно определить, используя пра­
вило рычага 1 1  рода (см . разд. 1 0 .2 .4) : 

= РМ 1 
Хм ! PF 

(а) 

Если же точка смеси М2 попадает в гетерогенную область, 
то часть вещества А останется в твердом состоянии (хл = 1) ,  т.е . 
произойцет частичное растворение. Жидкая же фаза будет пред­
ставлять собой насьпценный раствор Мн с концентрацией Хн· 
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Для полного растворения вещества А с получением насы­
щенного раствора необходимо взять такие количества раство­
ряемого вещества F и растворителя Р, чтобы выполнялось 
условие 

Р МнF 1 - хн 
F = РМн 

= � (б) 

Из рис .  17 .5  видно, что с понижением температуры раство­
рения область существования гомогенных растворов сокра­
щается из-за снижения растворимости компонента А в раство­
рителе В. Поэтому для получения более концентрированных 
растворов процесс растворения проводят при повышенных 
температурах (вплоть до температуры плавления растворяемого 
вещества tл). 

Для анализа и расчетов процесса растворения веществ ши­
роко используют кривые растворимости - их строят в коорди­
натах "температура - состав раствора" . Как уже указывалось в 
разд . 16 .2 .2 ,  эти кривые являются участками (фрагментами) 
линий ликвидуса диаграммы равновесия фаз. 

Для характеристики состава раствора пользуются конце1Прациями, выра­
женными: мольными и массовыми процентами; числом молей в 1 л раствора, 
числом молей в 1 кг распюриrеля; массой расmоренноrо вещесrва на НЮ г расmори­
rеля и др. Применение сrолъ lilllpoкoro разнообразия способов выражения ко1Щент­
рации расrвора затрудняеr технолоIЯЧесхие расчеrы процесса расrворения, а также 
ero rрафическое изображение на диаrраммах фазовою равновесия . Наиболее рацио­
нально - выражать сосrавы растворов в массовых или мальных долях. 

Для большинства веществ, растворение которых сопровож­
дается поглощением теплоты, растворимость с увеличением 
температуры растет. У веществ, растворение которых сопро­
воЖдается вьщелением теплоты, растворимость с повышением 
температуры снижается . В этом случае принято говорить о ве­
ществах с обратной растворимостью. 

Если вещество при охлаждении раствора не образует кри­
сталлогидратов или молекулярных соединений, то кривая рас­
творимости, как правило, представляет собой плавную линию 
(рис . 17 .6 ,  кривые 1-3). В противном случае на кривой раство­
римости появляются характерные изломы при температурах, 
соответствующих перитектическим переходам, связанным с 
образованием химических соединений или кристаллогидратов 
(рис . 17 .6, кривая 4). 

Влияние температуры на  растворимость веществ проявляется по-разному. 
Так, в интервале от О до 100 ос растворимость КNОз в воде увеличивается более 
чем в 1 8  раз, Ва(NОз)2 - в 4,3 раза, а NaCl - всего на 10%. 

Для анализа процесса растворения бинарных твердых сме­
сей индивидуальными растворителями, а также растворения 
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Рис. 1 7. 6. Кривые растворимости солей в воде: 

100 

1 - NaCI; 2 - Ва(NОэ)2; З - КNОэ; 4 - Na2�03 (1), N32�0э·2Н2О (11} и N32�0э·SH20 
(111) 

однокомпонентных веществ бинарными растворителями можно 
использовать пространственную диаграмму равновесия соот­
ветствующих трехкомпоиентных смесей или же их проекции на 
плоскость концентрационноrо треугольника (см. рис . 16 .2 .3) .  
Часто процесс растворения изображают в так называемых изо­
термических диаграммах растворимости, которые являются изо­
термическими сечениями пространственной диаграммы равно­
весия фаз (см .  рис. 16 .5) .  

Для тройных систем полное растворение компонентов на­
блюдается в rомогенной области равновесия фаз, располо­
женной над поверхностями ликвидуса рассматриваемой си­
стемы. Если же фигуративная точка смеси попадет в любую из 
гетерогенных областей, то произойдет лишь частичное (фрак­
ционное) растворение . 

Рассмотрим в качестве примера растворение бинарной твер­
дой смеси F в чистом растворителе. Пусть бинарная смесь со­
стоит из компонентов А и С, а в качестве растворителя исполь­
зуется низкоплавкий компонент В (рис . 17.7,а) . Примем, что 
рассматриваемая система не образует твердых растворов. При 
добавлении к исходной смеси F растворителя В состав полу­
чаемой смеси (точка смеси М) будет находиться на прямой 
смешения FB. Пусть растворение происходит при температуре 
tp , которой на диаграмме равновесия фаз соответствует изотер­
ма растворимости nmp. 

В случае малоrо расхода растворителя точка смеси М1  попа­
дает в гетерогенную область сосуществования двух твердых фаз 
А и С.  При этом получаемый раствор L будет насыщенным как 
компонентом А, так и компонентом С. 
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Рис. 1 7. 7. Изображение процесса растворения бинарной смеси в диаrрамме рав­
новесия фаз: 

а - ВJIИЯНИе СООПIОШеЮIЯ потоков расrвориrеля и расrворяемой смеси, б - ВJIИЯНИе 
температуры расrвореЮIЯ 

При увеличении расхода растворителя точка смеси М2 попа­
дает в гетерогенную область существования твердой фазы ком­
понента А. Для данного соотношения количеств (или потоков) 
растворителя В и исходной смеси F и выбранной температуры 
растворения tp компонент С полностью растворится. Получен­
ный при этом раствор будет насыщен компонентом А, но не 
насыщен компонентом С.  Состав полученного раствора Ч 
можно определить, проводя коноду (хорду) через точку смеси 
М2 и точку чистого компонента А до пересечения ее с изотер­
мой растворимости tp . Соотношение между массами получае­
мого раствора Ч и остатка твердой фазы Кл можно установить 
по правилу рычага как отношение соответствующих отрезков 
коноды ЧА: 

. 

L2 М2А 
Кл = 

L2M2 
(в) 

При соотношении количеств (потоков) В и F, соответ­
ствующем смеси М3, лежащей на изотерме растворения,  ис­
ходная смесь F полностью растворится с получением раствора, 
насыщенного компонентом А. 

Дальнейшее увеличение расхода растворителя приведет к 
образованию ненасыщенного раствора по отношению к обоим 
растворяемым компонентам (точка М4), так как точка смеси 
М4 попадает в область гомогенных растворов L. 

На растворимость бинарных твердых смесей, как и индиви­
дуальных веществ, оказывает влияние температура процесса 
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растворения. Проанализируем это влияние для постоянного 
соотношения масс растворяемой смеси F и растворителя В ,  со­
ответствующего точке смеси М (рис . 17 .7 ,б).  

Как известно (см. разд. 16 .2 .3) ,  минимальная температура, 
при которой в рассматриваемой системе существует жидкая 
фаза, равна температуре кристаллизации тройной эвтектики tr. 
Если проводить растворение при температуре tr, то произойдет 
частичное растворение смеси F. Заметим, что в данном случае 
преимущественно будет растворяться компонент С, так как 
точка смеси М попадает в кристаллизационное (фазовое) поле 
компонента А. При этом состав получаемого раствора Lr будет 
совпадать с составом тройной эвтектики, а состав оставшейся 
твердой фазы будет находиться на стороне СА треугольника 
(точка Sт) . Соотношение между массами раствора Lr и твердой 
фазы�можно найти по правилу рычага как отношение отрез­
ков Sт М и М Lт . 

При повышении температуры растворения состав полу­
чаемых растворов будет перемещаться по линии начала кри­
сталлизации (насыщения) двойных эвтектик ЕтЕсл, а состав 
твердой фазы - по линии S1A. Например, при температуре t1 > 
> 1т состав раствора отвечает точке L1 , а состав твердой фазы -
точке S 1 .  Такое перемещение точек смеси с ростом температу­
ры будет продолжаться до тех пор, пока весь компонент С не 
растворится. Это произойдет при температуре t2, когда твердая 
фаза S2 будет представлять собой чистый компонент А, а со­
став насыщенного раствора - соответствовать точке у. 

При дальнейшем повышении температуры растворения мас­
са компонента А в твердом состоянии уменьшается, а состав 
раствора перемещается по коноде L2A. Так, при температуре tз 
получается раствор состава L3 . При температуре t4 изотерма 
растворения пройдет через точку М - произойдет полное рас­
творение твердой фазы с получением раствора, насыщенного 
компонентом А. При температурах выше t4 будет происходить 
полное растворение твердой смеси F с образованием ненасы­
щенных растворов. Такой процесс, например, будет наблю­
даться при температуре !5 . 

Рассмотрим теперь растворение однокомпонентного вещества 
А бинарнЬIМ растворителем Р, представляющим собой смесь 
низкоплавких компонентов С и В (рис . 17 .8) .  Такой процесс 
осуществляют, например ,  при растворении сахарозы водным 
раствором этилового спирта. Для соотношения количеств 
(потоков) А и Р, соответствующего точке М, при температуре /1 
образуется насыщенный компонентом А раствор L1 • Далее по 
мере повышения температуры t3 > t2 > t1 содержание компо­
нента А в растворе будет закономерно возрастать (растворы у 
и L3), а масса твердого компонента А - соответственно умень-
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с А 

Рис. 17.8. Растворение вещества с 
использованием бинарного раство­
рителя 

шаться. При температуре t4 
компонент А полностью 
растворится, и для вы­
бранного соотношения по­
токов А и Р получится пре­
дельно насыщенный ком­
понентом А раствор М.  
При дальнейшем повыше­
нии температуры (напри­
мер, до ts) раствор станет 
уже ненасыщенным. 

Нередко исходное веще­
ство представляет собой твердую смесь растворимых компо­
нентов с инертными примесями, нерастворимыми в исполь­
зуемом растворителе. Ставится задача извлечения растворимых 
компонентов из этой смеси. С такого рода процессами мы 
встречаемся, например, при извлечении ценных компонентов 
из руды или из растительного сырья. 

Применительно к такой задаче рассмотрим равновесие фаз в 
трехкомпонентной системе, состоящей из растворимого ком­
понента А, инертного компонента С и растворителя В (рис . 
17 .9) .  На рис. 17 .9,а показана диаграмма равновесия фаз для 
бинарной системы, состоящей из компонента А и растворителя 
В . На диаграмме нанесено семейство изотерм (t1 - 14) , что по­
зволяет определить состав насыщенных растворов при разных 
температурах. 

Добавление инертного компонента С к смеси А-В не изме­
няет температуры фазовых превращений этой смеси, происхо­
дит только разбавление данной смеси инертом. Поэтому на 
тройной диаграмме (рис . 17 .9 ,6) изотермы растворения изобра­
жаются в виде лучей, сходящихся в точке С:  эти лучи по суги 
дела есть линии изотермического смешения инерта с соответ­
ствующим насыщенным раствором.  Предельная температура, 
при которой в тройной системе еще существует жидкая фаза, 
равна температуре двойной эвтектики tE. 

Заметим, что рассматриваемая трехкомпонентная система 
при всех температурах будет гетерогенной, т.е. она всегда со­
держит одну или несколько твердых фаз и одну жидкую фазу. 
Жидкое rомоrенное состояние (rомоrенные растворы) здесь воз­
можно JПШIЬ в бинарной системе А-В при температурах выше 
насыщения. Поэтому в рассматриваемой трехкомпонентной си­
стеме возможно лишь частичное (фракционное) растворение. 
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Рис. 17.9. Равновесие в тройной системе с инерmым компонскrом: 

в 

а - диаrрамма равновесия фаз би11ар11ой сисrемы "расrворяемое вещес:rво­
растворнтель "; 6 - 1111оскц диаr11амма рав11овеси11 фаз тройной сисrемы "рас111Оряемое 
вещество-растворитель-инерт11ыJ1 ком11оне1п"; •, l - изоrермичесJСИе сечени.t диаrрамNЫ 
равновесия фаз системы А-В-С п ри температурах lэ (•) и '2 (l) 

Для расчетов проuесса фракционноrо растворения (выще­
лачивания) при наличии в исходной смеси инертного компо­
нента обычно используют изотермические сечения тройной 
диаrраммы равновесия фаз. На рис . 11.9,в показано такое сече­
ние при температуре tз > tв. В фазовом поле ACn существует 
гетерогенная система, состоящая из твердых компонентов А и 
С, а также насыщенного компонентом А расТвора L. В поле 
СВн располагается гетерогенная смесь ненасыщенного раство­
ра L с инертным компонентом С.  

При понижении температуры растворения область rетсро­
rенного равновесия A+C+L расширяется, а область существо­
вания равновесия L+C сокращается (рис . 17.9,г) . Кроме этого 
при t2 < tn появляется область rетероrенноrо равновесия 
B+C+L. 

Растворение веществ практически всегда сопровождается 
тепловым эффектом: чаще всего поглощением теплоты, реже -
ее выделением . Под термином теплота растворения понимают 
количество теплоты, поглощенной (или вьщеленной) при рас­
творении един ицы массы вещества в определенном раствори­
теле. Теплота растворен ия зависит от природы растворителя и 
растворяемого вещества, их составов, а также от конuентрации 
получаемоrо раствора. Обычно ее определяют опытным путем. 
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Теплота растворения Гр складывается из теплоты г1 , затрачи­
ваемой на разрушение кристаллической решетки, и теплоты гъ 
вьшеляющейся в результате взаимодействия растворяемого ве­
щества с растворителем:  

Гр = г1 + г2 . 
Величина г1 < О, так как на разрушение кристаллической 

решетки всегда затрачивается энергия. Величина г2 > О; она 
связана с процессами сольватации и гидратации, проте­
кающими в растворе. Для большинства веществ г1 > г2, и их 
растворение сопровождается поглощением теплоты. Если 
г2 > г1 , то растворение сопровождается выделением теплоты, 
что часто наблюдается при растворении в воде солей, склон­
ных к гидратации и образованию кристаллогидратов.  

17.4. О КИНЕТИКЕ ПРОЦЕССОВ РАСТВОРЕНИЯ 

Процесс растворения твердых веществ происходит в гетеро­
генной системе твердая фаза-жидкость. При этом в качестве 
дисперсной фазы здесь практически всегда выступают частицы 
твердого материала. 

Несмотря на близость физико-химических основ процессов 
простого и частичного растворения, их кинетические законо­
мерности мoryr заметно различаться. 

При растворении однокомпонентных веществ твердая фаза 
имеет более или менее однородную структуру. Процесс просто­
го растворения таких веществ в отсуrствие химических пре­
вращений можно представить состоящим из следующих основ­
ных стадий: 

- подвод растворителя к поверхности раздела фаз; 
- переход вещества из твердой фазы в растворенное со-

стояние (протекает на границе раздела фаз) ; 
- диффузионный перенос растворенного компонента 

(вещества) от поверхности раздела фаз в основную массу раствора. 
Анализ этих стадий показывает, что кинетика растворения 

однокомпонентных веществ чаще всего определяется интен­
сивностью третьей стадии внешнего массопереноса 
(массоотдачи), протекающего в пограничной пленке жидкой 
фазы около поверхности растворяемого твердого вещества. 

При химическом растворении однокомпонентных веществ 
наряду с интенсивностью внешнего массопереноса на скорость 
процесса растворения может оказывать существенное влияние 
скорость химической реакции, происходящей на границе раз­
дела фаз . 

Процесс частичного (фракционного) растворения бинарных и 
многокомпонентных твердых смесей по сравнению с растворе-
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нием однокомпонентных веществ протекает более сложно -
из-за наличия в системе нерастворенных твердых компонентов.  
В этом случае на скорость растворения мoryr оказывать влия­
ние следующие факторы: состав и структура исходной твердой 
фазы; свойства растворителя; форма и размеры частиц (зерен) 
твердого материала; размеры, расположение и вид пор в твер­
дой фазе; температура и др. 

Процесс фращионного растворения твердых веществ вклю­
чает в себя следующие стадии: 

- подвод растворителя к поверхности раздела твердой и 
жидкой фаз ; 

- прониюювение жидкой фазы в поры твердого тела 
(частиц); 

- растворение извлекаемого компонента или химическое 
взаимодействие с ним; 

- диффузия растворенного компонента в порах твердого 
тела к его внешней поверхности; 

- переход растворенного вещества или продуктов хими­
ческой реащии с поверхности твердого тела в основную массу 
(в ядро) жидкой фазы (раствора) . 

Естественно, общая скорость массопереноса в такой системе 
в общем случае зависит от скоростей всех отдельных стадий. 
Как и в случае других массообменных процессов, здесь также 
может существовать лимитирующая стадия, протекающая зна­
чительно медленнее остальных. При частичном растворении 
твердых материалов чаше всего такой стадией является перенос 
(внутрен11яя диффузия) растворенного вещества в порах твер­
дого тела . Кинетика частичного растворения зависит также от 
того,  в каком фазовом состоянии (жидком или твердом) нахо­
дится извлекаемый компонент в исходном твердом веществе, а 
в последнем случае и от того, образует ли он с другими компо­
нентами твердые растворы. Особенности массообмена в систе­
мах с твердой фазой рассмотрены в разд. 10 . 16 .  

Истинной движущей силой процесса растворения, как и 
любого другого массообменноrо процесса, является разность 
химических потенциалов жидкой и твердой фаз . Их непосред­
ственный расчет или экспериментальное определение в реаль­
нь�х системах затруднены; поэтому на практике движущую силу 
процесса растворения обычно выражают через разность рабо­
чих и равновесных концентраций в растворе, сводя таким об­
разом задачу массообмена к внешней. Эrо часто оправдано в 
случае простого растворения. При этом, как правило, прини­
мают, что на поверхности твердой фазы раствор достигает на­
сыщенного состояния , т .е .  его концентрация равна Хн· В ос-

• Подробнее см. ( 1 ,  3-8 ) .  
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новной же массе (в ядре потока) раствор ненасыщен, и его 
концентрация х < Хн· 

При растворении однокомпонентного вещества в условиях 
внешней задачи скорость процесса (изменение массы твердого 
вещества М во времени t) можно представить в виде уравнения 
массоотдачи: 

( 1 7 . 1 ) 

где f - текущая межфазная поверхность в моменr времени 't; р· = рр; р - IUIОТ­
ность жидкой фазы. 

Величину коэффициента массоотдачи в жидкой фазе J3 мож­
но определить, используя обобщенные критериальные зависи­
мости вида ( 10 . 10), приводимые в специальной литературе*. 

Значение межфазной поверхности f зависит от дисперсного 
состава исходной твердой фазы и в периодическом процессе 
является переменной величиной, что затрудняет решение урав­
нения (17. 1 ) .  При непрерывном растворении, когда массу твер­
дой фазы и межфазную поверхность в аппарате можно принять 
постоянными, массу растворяемого вещества можно опреде­
лить по уравнению массоотдачи: 

F = М = J3j{ЛX)cp , ( 1 7.2) 
где (ЛХ)ср - средняя (по поверхности Л движущая сила процесса растворения. 

Расчет процесса выщелачивания (частичного растворения), 
если массообмен протекает в условиях внутренней задачи, бази­
руется на уравнении Фика и граничных условиях 1 рода (разд. 
10 . 16.3) . При этом чаще всего рассматривается диффузия ве­
щества из внутренних зон твердого зерна к его поверхности, 
так как пропитка зерна растворителем обычно происходит за­
метно быстрее. Осложняющим расчет обстоятельством являет­
ся значимое изменение коэффициента диффузии D с концент­
рацией вещества в растворе х: как правило, D растет при 
уменьшении х. Анализ становится еще сложнее при отсутствии 
лимитирующей стадии, если процесс протекает в условиях сме­
шанной задачи массопереноса. 

На практике нередко обходят расчетные трудности, прибе­
гая к построению упрощенных моделей (например, послойной 
отработки зерна) . Иногда производят подмену задачи, исполь­
зуя уравнения внешнего массообмена типа ( 17.2) и придавая 
при этом коэффициенту массоотдачи J3' эффективный характер: 
полагаюг, что он учитывает не только конвективный массопе­
ренос, но и другие эффекты. Достаточно широкое распростра­
нение получили также эмпирические зависимости - для опре-

• См. [ 1 , 2, 4, 6, 8) . 
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деления параметров предлагаемых моделей, а подчас (при от­
суrствии моделей) - для описания процесса в целом; так 
иногда поступают применительно к промышленным аппара­
там, где на процесс существенно влияет структура потоков, не 
всегда достаточно изученная и описанная. 

Теоретические построения, некоторые модельные представ­
ления, сведения эмпирического характера и ряд примеров рас­
чета процессов выщелачивания приводятся в специальной ли­• тературе . 

17.5.  СПОСОБЫ И СХЕМЫ ПРОЦЕССОВ РАСТВОРЕНИЯ 

Процессы полного и частичного растворения мoryr осу­
ществляться в периодическом, полунепрерывном и непрерыв­
ном режимах. 

Периодический процесс полного растворения чаще всего про­
водят в аппаратах с механическим перемешиванием дисперс­
ной системы (суспензии) ,  состоящей из частиц твердого мате­
риала и ненасыщенного раствора. При этом движущая сила 
процесса растворения постепенно снижается во времени в ре­
зультате повышения концентрации раствора. Иногда процесс 
растворения реализуют пуrем фильтрации растворителя или 
циркулирующего раствора через неподвижный слой твердого 
вещества, расположенного на фильтрующей перегородке. Та­
кой процесс продолжают до растворения всего загруженного 
твердого материала. 

Непрерывное полное растворение твердых веществ можно вес­
ти в аппаратах прямоточного или противоточного типов. При 
прямоточном движении твердой и жидкой фаз концентрация 
раствора постепенно увеличивается по длине (или высоте) ап­
парата, а масса твердой фазы соответственно уменьшается 
вплоть до нуля. Очевидно, в данном случае длина аппарата 
определяется продолжительностью растворения наиболее 
крупных исходных частиц твердого вещества. При прямоточ­
ном движении фаз движущая сила процесса по ходу движения 
потоков фаз в аппарате (как и в периодическом процессе - во 
времени) падает. Противоточное движение может быть органи­
зовано пуrем механического перемещения твердой фазы на­
встречу потоку ненасыщенного раствора или же пугем филь­
трации восходящего потока раствора через опускающийся слой 
твердой фазы. 

В ряде аппаратов имеет место смешанный режим движения 
потоков. Так, например , в колонных растворителях крупные 

• См., например, ( 1 ,  6, 8 ) .  
14 1 3  



частицы первоначально могуг двигаться вниз (осаждаться) в 
восходящем потоке раствора в режиме противотока. Однако 
при растворении масса частиц уменьшается, и их скорость 
стесненного осаждения снижается . По достижении определен­
ного размера частиц скорость их осаждения может оказаться 
меньше скорости потока жидкой фазы, и такие частицы начнуr 
двигаться вместе с потоком раствора, т.е. в прямоточном ре­
жиме . 

Непрерывное полное растворение твердых веществ можно 
осуществить в аппаратах полного перемешивания, соединяя их 
в прямоточный (или противоточный) каскад либо устанавли­
вая в аппарате специальное фильтрующее устройство для за­
держки частиц твердой фазы. 

Процесс частичного растворения твердых материалов по 
принципам его организации в значительной мере напоминает 
жидкостную экстракцию (см .  разд. 1 3 . 1 ,  1 3 . 3) . Как уже указы­
валось выше, такой процесс включает в себя две стадии: рас­
творение переходящих в раствор компонентов и сепарацию 
продуктов растворения . В периодическом процессе эти операции 
производятся в одном или в различных аппаратах, но в любом 
случае они разделены во времени. При непрерывном выщелачи­
вании стадии растворения и сепарации разделены в про­
странстве - они производятся одновременно в отдельных ап­
паратах или же в разных зонах одного аппарата. 

Частичное растворение (выщелачивание) , как и процесс 
жидкостной экстракции ,  может осуществляться в виде одно­
кратного или многоступенчатого процесса. 

При однократном непрерывном выщелачивании поток твердого 
вещества F с концентрацией растворяемого компонента хр на 
стадии растворения Н смешивается (рис . 17 . 1 0 ,а) с растворите­
лем Р, имеющим концентрацию Хр (в случае использования 
чистого растворителя Хр = О) . Полученная суспензия (пульпа) 
поступает на стадию сепарации Ф;  в результате получают рас­
твор L с кон центрацией XL и твердую фазу (рафинат S) с кон­
центрацией xs. Такой процесс ,  как правило , характеризуется 
низкой эффективностью:  малым коэффициентом извлечения ,  
значительным расходом растворителя и существенным захва­
том целевых компонентов твердой фазой. 

Существенно повысить эффективность разделения можно 
при использовании различных схем многоступенчатого разделе­
ния, одна из которых показана на рис. 17 . 1 0 ,б. Здесь исходное 
вещество F поступает на первую ступень разделения, куда по­
дают часть (первую порцию) растворителя Р1 • Полученный 
раствор (экстракт) L1 отводят, а нижний продукт (рафинат) S1 
передают на вторую ступень разделения , где разделение осу­
ществляется с использованием второй порции растворителя Р2 . 

1 4 14 
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Рис. 1 7. 10. Схемы потоков при однокра111ом (а), порционном (6) и противоточ­
ном (в) частичном растворении 

Рафинат второй ступени S2 передают на третью ступень и т.д .  
В результате такого разделения получают один конечный ниж­
ний продУКI' Sn с низким содержанием растворяемых компо­
нентов и ряд экстрактов (маточников) различных концентра­
ций. Подобный процесс в литературе часто еще называют пор­
ционным или перекрестиым выщелачиванием. Порционное вы­
щелачивание позволяет достичь высокой степени извлечения 
целевых компонентов из исходной твердой смеси; однако та­
кой процесс требует значительного расхода растворителя, по­
скольку концентрация растворяемого вещества в получаемых 
экстрактах с увеличением числа ступеней быстро снижается . 

Заметим, что перемещение твердой фазы из одной ступени в друrую часто 
сопряжено с определенными трудностями. Обойти их можно, орrанизуя процесс 
пepeкpecruoro выщелачивания во времени, т.е. подавая поо11ередно порции рас­
творите.ля в аппарат с твердым материалом. 

Возможны и другие схемы мноrоступенчатоrо вьпцелачивания. Например : 
исходное вещество делят на порции и подают их на каждую ступень, а раствори­
тель последовательно проходит через все ступени. В ряде схем орrанизуют ре­
циркуляцию твердой или :жидкой фазы. Многоступенчатое фракционное раство­
рение можно реализовать также с использованием различных каскадных схем 
разделения. 

Наиболее эффективным способом извлечения ценных ком­
понентов из твердых материалов является непрерывное проти­
воточное растворение (выщелачивание). Принципиальная схема 
ступенчатого противотока показана на рис . 17 . 10 ,в. Здесь ис-
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ходное вещество F подают с одного конца схемы (аппарата) , а 
свежий растворитель Р - с другого . Между ступенями органи­
зовано противоточное движение жидкой L и твердой S фаз . 
Противоточное выщелачивание может быть также организова­
но и с непрерывным контактом твердой и жидкой фаз . Такие 
схемы разделения позволяют максимально использовать дви­
жущую силу процесса, достигать высоких степеней извлечения 
целевых компонентов и насыщения экстрактов, а значит, обхо­
диться умеренными расходами растворителей (экстрагентов) . 

Как уже упоминалось в rл . 1 6,  полное и частичное растворение часто исполь­
зуют дr1Я разделения и очистюt веществ в сочетании с процессом фракционной 
кристаллизации. При этом раствор со стадии растворения поступает на стадию 
кристаллизации,  где при его охлаждении происходит образование кристаллов 
целевого компонента. Обедненный целевым компонентом маточник со стадии 
кристаллизации возвращается на стадию растворения, где он используется в 
качестве растворителя исходного вещества. Для предотвращения накопления 
примесей в циркулирующем маточнике производят его частичный отбор с по­
следующей регенерацией и возвратом в цикл или же перед стадией растворения 
маточник дополнительно очищают от примесей методами адсорбции,  химиче­
ского осаждения ,  с помощью мембран и т.д. 

Ранее уже указывалось, что процесс растворения твердых 
веществ может сопровождаться выделением или поглощением 
теплоты фазового превращения . Подвод (или отвод) теплоты 
на стадии растворения может быть осуществлен за счет внеш­
него теплообмена. При этом аппараты-растворители должны 
иметь теплообменные поверхности в виде рубашек, змеевиков, 
трубчаток и т .п .  Подвод (или отвод) теплоты фазового превра­
щения в зону растворения или в аппарат можно также осу­
ществить за счет выбора соответствующей температуры раство­
рителя. Так, при поглощении теплоты на стадии растворения 
растворитель предварительно нужно нагреть, а при выделении 
теплоты - охладить до определенной температуры. 

17.6 .  РАСЧЕТ ПРОЦЕССОВ РАСТВОРЕНИЯ 

Методики расчета процессов полного и частичного раство­
рения заметно различаются . Рассмотрим последовательно осо­
бенности их расчета. 

17.6. 1 .  Полное растворение веществ 

При полном растворении веществ получают гомогенный 
жидкий раствор .  Схема потоков фаз для такого процесса пока­
зана на рис . 1 7 . 1 1 .  В аппарат Н поступает поток исходного 
твердого вещества F с концентрацией растворяемого компо­
нента хр и растворитель Р с его концентрацией .хр. В результате 
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Рис. 1 7. 1 1. Схема процесса полного растворения 
вещества 

растворения получается раствор L с 
концентрацией XL· Уравнения матери­
ального баланса процесса имеют вид: 

- по потокам (или массе) фаз 
F + P - L = O ;  (а) 

- по потокам (или массе) целевого (основного) компонента 
Fц + Рхр - LxL = О . (б) 

При совместном решении уравнений (а) и (6) находим кон­
центрацию получаемого раствора: 

Fxp + Рхр XL = ( 17 .3)  
F + P  

При растворении чистого вещества хр = 1 , и уравнение 
( 17 .3)  примет вид: 

F + Рхр XL = ( 17 .4) 
F + P 

Если к тому же используют чистый растворитель (Хр = О), то 
из уравнения ( 1 7 .3) получается: 

F 
XL = -- . ( 17 .5) 

F + P 

При осуществлении процесса полного растворения часто 
возникает задача определения минимального расхода раствори­
теля. Очевидно, что такой расход растворителя Рн соответству­
ет получению насыщенного раствора. Если в уравнении ( 17 .3)  
положить концентрацию XL равной концентрации насыщения 
Хн, то из него можно получить значение Р = Рн: 

( 17.6) 

Заметим, что соотношения ( 17 .3) - (17 .6) соответствуют 
правилу рычага в различных его представлениях. 

При полном растворении однокомпонентного вещества его 
концентрацию в насыщенном растворе Хн можно определить из 
диаграммы равновесия фаз (см. рис.  17.5) или по кривой рас­
творимости вещества (рис. 17 . 12) .  

Расчет процесса полной растворимости бинарных смесей 
удобно производить с использованием проекций диаграммы 
равновесия фаз на плоскость концентрационного треугольника 
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Рис. 17. 12. Изотермическое полное растворе­
ние однокомпоне1rпюго вещества 

Рис. 1 7. 13. Полное растворение бинарного твердого вещества 

в 

(см. разд. 17 .3) .  На рис. 17 . 1 3  показан процесс полного рас­
творения бинарной смеси F, состоящей из компонентов А и С, 
с использованием растворителя Р (в случае чистого растворите­
ля точка Р совпадает с точкой В). Состав насыщенного раство­
ра Lн находится на пересечении линии смешения 
(растворения) PF с изотермой растворения IL· Расход раствори­
теля для получения насыщенного раствора легко определить по 
правилу рычага 1 рода: 

Lн = F
FL н 

РL н 
rде FL,, и � - длины отрезков линии смешения. 

(в) 

Выше указывалось, что растворение твердых веществ может 
сопровождаться поглощением или выделением теплоты фазо­
вого превращения. Количество подводимой (или отводимой) 
теплоты можно найти нз теплового баланса. Пусть поток ис­
ходного вещества F (его теплоемкость ер, теплота растворения 
rp) поступает на стадию растворения с температурой tp, а рас­
творитель Р (теплоемкость ер) подается с температурой lp . Рас­
творение производится при температуре ti, теплоемкость полу­
чаемого раствора равна с L· 

Если процесс растворения вещества сопровождается погло­
щением теплоты, то уравнение теплового баланса процесса 
полного растворения имеет вид: 

( 17 .7) 
Оrсюда наЙдем необходимое количество подводимой теплоты: 

( 17 .8) 

Если же в процессе растворения происходит выделение теп­
лоты фазового превращения, то в уравнение (17 .7) член с r� 
воЙдет со знаком "плюс"; соответственно в уравнение ( 17.8) 
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значение r!'. следует подставлять со знаком u
"минус" . При этом 

величина {..! может оказаться отрицательнои, что указывает на 
необходимость отвода теплоты от получаемого раствора. 

Иногда при незначительных тепловых выделениях процесс 
растворения проводят без внешнего теплообмена ( Q = О). При 
этом заданная температура процесса обеспечивается за счет 
выбора соответствующей исходной температуры растворителя, 
подаваемого на стадию растворения (растворитель предвари­
тельно нагревают или охлаждают до определенной температу­
ры) . В этом случае тепловой баланс процесса растворения опи­
сывается уравнением 

Fcptp + Pcplp - LcLtL - rpF = О ,  ( 17 .9) 
откуда можно найти значение исходной температуры раствори­
теля tp, обеспечивающее проведение процесса растворения при 
заданной рабочей температуре tL: 

_ F(rp - cptp ) + LcLtL 
/р - . ( 1 7 . 1 0) 

РсР 

17 . 6 .2 . Частичное растворение веществ с инертным компонентом 

Частичное растворение твердых смесей при наличии инерт­
ного компонента (выщелачивание) может быть осуществлено 
по схемам однократного, порционного (перекрестного) и про­
тивоточного процессов. 

Рассмотрим эти процессы применительно к растворению 
твердого вещества бинарного состава. В данном случае ис­
ходное вещество F представляет собой смесь растворимого А и 
инертного С компонентов. Концентрацию компонента А в 
данной смеси обозначим хр. В качестве растворителя Р может 
использоваться низкоплавкое вещество В или же разбавленный 
раствор компонента А в растворителе В (скажем, полученный 
после регенерации растнорителя) . Содержание компонента А в 
растворителе Р соответствует � (в случае чистого растворителя 
Хр = О, и точка Р совпадает с В). 

На рис . 17 . 14 показаны схема однократного частичного рас­
творения (выщелачивания) и изображение этого процесса на 
изотермической проею.щи диаграммы равновесия фаз рассмат­
риваемой системы.  Линия Cn на этой проекции есть изотерма 
насыщенных растворов А в В (в смеси с С) : область ACn соот­
ветствует гетерогенной смеси твердых компонентов А, С и на­
сыщенных растворов компонента А в растворителе В .  

Заметим, что в ряде случаев извлекаемый компонеm А может находиться в 
жидком состоянии. Тогда все точки в треугольнике АВС будут соответствовать 
rетероrенной смеси твердого компонеmа С и жидкой фазы L, представляющей 
собой растворы компонеmа А в В .  
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Рис. 17. 14. Схема потоков в процессе частичного растворения бинарной смеси с 
инертным компонентом (а) и изображение этого процесса в диаrрамме равнове­
сия фаз (б) 

На стадии растворения Н исходное вещество F смеши-
вается с растворителем Р. Для полного растворения компонен­
та А расход растворителя Р должен быть таким, чтобы точка 
смеси М (лежащая на линии смешения FP) находилась в гете­
рогенном поле CnB.  В результате растворения получается гете­
рогенная смесь, состоящая из ненасыщенного раствора (экс­
тракrа) L с концентрацией XL компонента А и чистого твердого 
инертного компонента С. Однако при разделении полученной 
суспензии на стадии сепарации Ф, как уже отмечалось, не 
удается полностью отделить жидкую фазу от инертного компо­
нента С. В результате из смеси М получаем экстракr L и твер­
дый остаток S с концентрацией компонента А, равной xs. За­
метим, что точки L и S, соответствующие составам получаемых 
продукrов разделения, лежат на линии сепарации CL, прохо­
дящей через точку смешения М.  Линию разделения (сепара­
ции) LS называют хордой. 

Уравнения материального баланса однократного растворе­
ния рассматриваемой смеси по потокам фаз и компонента А 
соответственно имеют вид: 

F + P - L - S = O ;  
FxF + Рхр - LxL - Sxs = О . 

Выражая S из (г) и подставляя его в (д),  
мость для расчета выхода экстракта L: 
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L = F(xF - xs) - P(xs - xp) 
XL - Xs 

(г) 
(д) 

получим зависи-

( 17. 1 1 ) 



Зная величину L, из (r) можно определить выход твердого 
остатка (рафината) S. 

Для определения L и S необходимо располагать значением 
концентрации компонента А в твердом остатке xs, которая 
зависит от количества жидкой фазы L', захватываемой инерт­
ным компонентом. Для определения величины L' можно ис­
пользовать коэффициент захвата жидкой фазы инертным 
(твердым) компонентом Аз (см. разд. 1 6 .5), который в рассмат­
риваемом случае (с использованием правила рычага) можно 
представить в следующем виде: 

L' CS xs Аз = С = 
SL = 

xL - xs 
( 17 . 12) 

где Cs и SL - длины соответствующих отрезков линии сепарации на рис. 17 . 14 .  

Величину коэффициента захвата Аз обычно определяют опыrным путем: она 
может бьпь описана эмпирическими зависимостями, учитывающими физико­
химические свойства растворителя и твердой фазы, а также способ и параметры 
стадии сепарации. 

Зная величину А" из уравнения ( 17 . 12) можно найти значение концеmрации 
xs. Используя коэффициент А:" можно также на диаrрамме равновесия фаз по­
строить линию нижнего продукта - составов твердых остатков (рафинатов) NH.  
Чем меньше при сепарации фаз захватывается жидкой фазы (экстракта), тем 
ближе линия нижнего продукrа к вершине С. Если коэффициент А3 не зависит 
от концеmрации получаемых растворов, то линия NH будет прямой, параллель­
ной стороне треугольника АВ. Часто с увеличением концеmрации компонента А 
в растворе повьШiается его вязкость, а с ней и захват раствора инертным компо­
нентом. В этом случае линия NH приближается к стороне АВ при перемещении 
от точки N к точке Н .  

Выход продуюов частичного растворения можно определить 
и по диаграмме равновесия фаз, используя правило рычага. 
При этом соотношения между потоками исходных продуюов F 
и Р, а также потоками продуктов разделения L и S можно 
представить в виде отношений соответствующих отрезков ли-
ний смешения и сепарации: 

F МР F F МР 
(ж) = -= или = = � р MF F + P м FP 

L MS L L мs 
(з) - = -= или 

---
= - = � 

s ML L + S м LS 

s ML 
(и) - = -=-м LS 

В зависимости от заданных величин (задачи эксплуатации 
или проектирования) удобнее использовать те или иные из 
приведенных соотношений. 
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При проведении процесса частичного растворения часто 
возникает задача извлечения (регенерации) растворителя из 
твердого остатка S. Регенерацию обычно осуществляют мето­
дами сушки или выпаривания (отгонки). Последний процесс 
показан на рис . 17 . 14. Стадия отгонки О происходит по линии 
WP, проходящей через точку S . В результате полного извлече­
ния растворителя из влажного нижнего продукта S мы получа­
ем сухой твердый остаток W с концентрацией xw компонента 
А и растворитель Р, содержащий некоторое количество компо­
нента А. Соотношение между потоками W и Р можно опреде­
лить по правилу рычага: 

w 
р 

SP 

sw 
(к) 

При полной нелетучести компонента А линия регенерации 
(отгонки) растворителя будет выходить не из точки Р, а из точ­
кИ в.  

Степень извлечения компонента А при однократном выще­
лачивании из исходной смеси F составляет: 

LxL ri = ­
FxF 

( 1 7 . 13) 

Однократный процесс выщелачивания часто не обеспечи­
вает заданной степени извлечения целевого компонента А из 
исходной смеси F из-за значительных его потерь с твердой 
фазой (рафинатом) S или с сухим продуктом W. Для снижения 
потерь компонента А можно использовать процесс многосту­
пенчатого перекрестного выщелачивания, схема которого приве­
дена на рис. 1 7 . 10,б, а его построение в диаграмме равновесия 
фаз показано на рис . 17 . 1 5 .  Примем, что растворение в данном 
случае производится чистым растворителем (.хр = О), поэтому 
точка растворителя Р совпадает с точкой В. 

На первой ступени разделения исходное вещество F смеши­
вают с частью (первой порцией) растворителя Р1 • Здесь полу­
чают раствор L1 и рафинат S1 ; последний передают на вторую 
ступень разделения. Там он смешивается со следующей порци­
ей растворителя Р2• В результате на второй ступени получают 
раствор � и рафинат S21 который передаюr на третью ступень, 
и т.д . В ходе расчета здесь приходится определять потоки фаз, 
уходящих с соответствующих ступеней, L1 и S1, а также точки 
материальных балансов (составы смесей) на этих ступенях -
М;. Делается это с использованием правила рычага. Такой про­
цесс позволяет существенно снизить остаточное содержание 
целевого компонента А в конечном твердом остатке (рафи­
нате ) : точка W здесь заметно ближе к вершине С, чем на рис. 
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А 

Рис. 1 7. 15. Процесс перекрестноrо мноrоС'l)"Пенчатоrо растворения бинарной 
смеси с инертным компонентом 

17 . 14. Недостаток этою процесса - получение целою набора 
жидких фракций (экстраiсrОв) различной концентрации. 

Более совершенным процессом является непрерывное сту­
пенчато-противоточное вwщиачивание, схема которою приве­
дена на рис . 1 7 . 1 0,в, а ею построение в диаграмме равновесия 
фаз - на рис. 17 . 16 .  

Материальные балансы для схемы в целом запишуrся так: 
- по потокам фаз 

F + Р - Sп - L1 = О ; (л) 
- по потокам компонента А 

Fxp + Рх.р - SnXsn - Lxu = О , (м) 
г,це S" и xs" - поток нижнеrо продую-а (твердоrо остатка) и концентрация в нем 
компонента А на выходе из 11-й (последней) С'l)"Пени. 

А 

п 

Рис. 1 7. 16. Процесс противоточноrо растворения бинарной смеси с инертным 
компонентом 
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Совместное решение уравнений (л) и (м) при известных ко­
нечных концентрациях xi1 и Xsn позволяет, исключив Sn, найти 
поток отводимого экстракта L1 : 

_ F(xp - Хsп) - P(xsn - хР} 
L1 - ( 1 7 . 1 4) 

XL1 - Хsп 
Для заданных начальных потоков, зная величину L1 , из (л) 

легко рассчитать поток Sn. Если же задан расход одного из ко­
нечных продуктов, то из уравнений материального баланса 
можно найти одну из неизвестных концентраций .  

Методика расчета числа необходимых ступеней противоточ­
ного выщелачивания в значительной мере совпадает с изло­
женной для противоточной жидкостной экстракции (см .  разд . 
1 3 . 1 5 .2) .  Для пространственного контура, охватывающего одно 
из крайних (например п-е) и произвольное (i-e) сечения, за­
пишем уравнение материального баланса: 

Р + S1 - Sп - L;+1 = О . (н) 

Отсюда следует, что в любом произвольном сечении раз­
ность между сопряженными потоками фаз одинакова и равна 
разности потоков в крайнем сечении - обозначим ее П: 

S - Р = F - L1 = S1 - Li_ = 
= S2 - Lз = . . . = S1 - L1+1 = . . .  = Sп-1 - Ln = П = idem . (о) 

Эту разность можно трактовать как некоторый гипотетиче­
ский поток фазы П. 

Для того же контура материальный баланс по потоку ком­
понента А запишется: 

РХр + S;Xs; - SnXsn - L;+1хц;+1) = О , (п) 

откуда для произвольного i-го сечения 

S;Xs; - L;+1XL(1+I) = SnXsn - РХр = idem , (р) 

причем возможность Хр = О сути анализа не затрагивает. 
Из (р) следует, что разности между сопряженными потока­

ми компонента тоже одинаковы . 
Поделим друr на друга разности для произвольного сечения 

по (о) и (р) и обозначим частное символом хп: 
SixSi - Li + 1XL(i + I) s"xsi - 4 + 1XL(i + l) - - "d -------'---� = = Хп - 1 em . 

S; - 4 + 1 П 
(с) 

Величина хп имеет смысл некой условной концентрации ,  
одинаковой для всех сечений ступенчато-противоточного аппа­
рата. Если составить материальный баланс для любого другого 
компонента, то придем к аналогичному результату: условная 
концентрация этого другого компонента хп' = idem. Две посто-
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янные концентрации разных компонентов в треугольной диа­
грамме дают точку П (полюс), одну и ту же для любого сечения 
ступенчато-противоточного аппарата, в том числе и для край­
них сечений (см. рис . 1 7 . 1 6) .  Последнее заключение представ­
ляет собой доказательство существования полюса, находяще­
гося на пересечении прямых (лучей) , проходящих через любые 
пары сопряженных потоков экстрапа и нижнего продУJсrа. 
При этом из (р) следует, что SpcSi - L1+1xL(f+\) = Пхп. Это ра­
венство можно траповать как операцию вычитания потока 
компонента с экстрапом из его потока с нижним продУJсrОМ, 
иначе говоря, - как разделение нижнего продУJсrа на экстрап 
и некий гипотетический продУJсr (его поток П, концентрация 
хп) . Разделение, разумеется, следует правилу рычаrа (здесь 
удобнее применить рычаг 11 рода с опорой в точке П) :  

S; П L ;+i  -- = ---==� 
L;+ 1  П S; 

где ПLн1 и ПS; - ПОJПIЫЙ и внешний отрезки соответствующего луча. 

(т) 

Равенство (т) дает соотношение потоков нижнего продУJсrа 
и маточника в произвольном сечении; это соотношение, ко­
нечно, справедливо и для крайних сечений, включающих кон­
цевые потоки Р или F. 

Для определения числа необходимых ступеней (задача про­
ектирования) необходимо сначала найти полюс. 

Полюс П будем строить как точку пересечения крайних лу­
чей, соответствующих концевым потокам F, L1 , Р и Sn. Чаще 
всего заданы исходные потоки F и Р и их составы (xF, .хр), а 
также концентрация компонента А в нижнем продупе (точка 
Sп) либо в сухом продУJсrе после регенерации растворителя 
(точка Wп) · Тогда один из крайних лучей, проходящий через 
точки В(Р) и Sn (или Wп), может быть проведен сразу. Для по­
строения второго луча мы первоначально располагаем лишь 
точкой F, точку L1 надо найти. С этой целью сначала отыщем 
точку материального баланса М по известным потокам - F и 
Р, по правилу рычаrа 1 1  рода: 

F МВ 
F + P  = FB ' 

откуда определяем отрезок МВ и-откладываем его на линии BF. 
Ту же точку М даст смешение уходящих потоков L1 и Sn; 

значит, точки L1 , Sn и М лежат на одной прямой. Положение 
точки Sn известно (она лежит на линии нижнего продУJсrа, а ее 
концентрация в проепной задаче задана) . Относительно точки 
L1 известно, что она лежит на линии экстрактов АВ. Продол­
жив прямую SпМ за М, найдем точку ее пересечения со сторо-
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ной АВ - получим точку L1 . Теперь можно построить и второй 
крайний луч, проходящий через точки F и L1 . Полюс П полу­
чаем как точку пересечения двух крайних лучей. 

Лучи ПL1 и ПР ограничивают область возможного разделе­
ния при заданных концентрациях исходных и концевых пото­
ков. На промежуточных лучах S 1 L2, S2Lз, SзL4 " . находятся 
сопряженные концентрации в соответствующих сечениях, а на 
хордах S 1 L1 , S2L.z, SзLз " .  лежат концентрации потоков, поки­
дающих соответствующую ступень. Число ступеней разделения 
определяется путем графического построения и равно числу 
хорд (стадий сепарации) . Заметим: чем эффективнее сепарация 
фаз (линия нижнего продукта N H  ближе к вершине треуголь­
ника С), тем меньшее число ступеней требуется для осущест­
вления процесса разделения. 

Подчеркнем, что в данном случае в результате построения 
(в отличие от других массообменных процессов) мы сразу по­
лучаем реальное число ступеней разделения. Дело в том, что 
построение процесса разделения здесь базируется не на равно­
весных концентрациях, а на реальных составах твердой фазы, 
определяемых с помощью линии рафинатов NH.  Напомним, 
что данная линия строится на основании опытных данных; она 
учитывает влияние на процесс разделения кинетики стадии 
растворения и эффективности стадии сепарации. 

В ряде аппаратов (например, в шнековых) процесс выщела­
чивания протекает с непрерывным контактом фаз. Высоту 
(протяженность) рабочей зоны аппарата в данном случае нахо­
дят так же, как и для других массообменных аппаратов с не­
прерывным массообменом. 

17 . 6.3 . Фракционное растворение веществ 

Данный процесс может быть использован для разделения 
различных веществ на фракции, обогащенные тем или иным 
компонентом, а также для глубокой очистки веществ от приме­
сей. Возможны различные варианты процесса: однократное, 
порционное и противоточное растворение. Однако эти процес­
сы разработаны пока слабо. Часто фракционное растворение 
используется в сочетании с фракционной кристаллизацией. 

Рассмотрим простейший вариант однократного фракцион­
ного растворения применительно к разделению бинарной эв­
тектикообразующей смеси, состоящей из компонентов А и С; в 
качестве растворителя Р используется низкоплавкий компонент 
В. Процесс (рис . 17 . 17 ,а) состоит из четырех стадий: частично­
го растворения Н, сепарации Ф и двух стадий отгонки 
(регенерации) растворителя из конечных продуктов разделения 
Оs и Oi. 
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В,Р 

а б 
Рис. 1 7. 1 7. Схема потоков в процессе однократного фракционного растворения 
(а) и изображение этого процесса в диаграмме равновесия фаз (б) 

Сначала исходная смесь F с концентрацией компонента А, 
равной Хр, при температуре tp подается в твердом состоянии на 
стадию частичною растворения Н; там она смешивается с рас­
творителем Р, поступающим при температуре tp. Процесс сме­
шения изображается на диаграмме равновесия фаз (рис . 
17 . 17 ,6) линией FP (или FB, если растворитель чистый) .  Состав 
полученной тройной смеси соответствует точке N.  

Подвод тепла (или ею отвод) здесь, как и при полном рас­
творении, можно осуществлять двумя способами: с потоком 
растворителя либо пуrем теплообмена с внешней средой 
(теплоносителями) . В первом случае теплообмен между пото­
ками F и Р происходит при их непосредственном контакте, что 
существенно упрощает аппаратурное оформление процесса 
растворения. 

Для успешной реализации фракционною разделения рабо­
чая температура на стадии растворения tФ должна быть не ни­
же температуры начала кристаллизации двойной эвтектики tm. 

В рассматриваемом случае исходная смесь F лежит в кри­
сталлизационном поле компонента А, поэтому при температуре 
tФ произойдет полное растворение компонента В и частичное 
- компонента А. В результате такою растворения получаем 
кристаллическую фазу, представляющую собой чистый компо­
нент А, и маточник М. На диаграмме равновесия сосущество­
вание этих фаз изображается линией АМ, проходящей через 
точку смешения N. При этом точка М лежит на пересечении 
коноды (хорды) тА с изотермой tФ . 

Полученную на стадии растворения кристаллическую сус­
пензию N подают на стадию сепарации Ф, где производится ее 
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разделение. В результате сепарации получают кристаллическую 
S и жидкую L фракции.  Состав кристаллизата S зависит от 
количества захваченного им маточника. 

После отгонки растворителя из фракций L и S на  стадиях 
Os (линия PW) и OL (линия PV) получают конечные продукты 
разделения - соответственно W и V. При этом продукт W обога­
щен (по сравнению с исходной смесью F) компонентом А, а про­
дукт V - компонентом С. Отогнанные (регенерированные) 
фракции растворителя Ps и PL возвращают на стадию растворе­
ния. Неизбежные в ходе процесса разделения потери растворителя 
компенсируют потоком Р' (см. рис . 17 . 17,а) . 

Выход продуктов разделения W и V и их состав зависят от 
состава исходной смеси F, массы добавляемого растворителя , 
температуры фракционирования и режимов стадии сепарации. 

Положение точки N на линии смешения потоков F и Р 
устанавливается по правилу рычага: 

F NP F N P  
- = = или -- = =  Р N F  P + F  FP 

(у) 

Состав получаемого маточника Хм = XL можно определить 
по положению точки М на диаграмме равновесия фаз . Соот­
ношение между потоками S и L определяется отношением со­
ответствующих отрезков линии растворения :  

S N L  S NL 
- = = или -- = � . 
L NS S + L SL 

(ф) 

Положение точки твердой фракции S можно определить, 
располагая величиной коэффициента захвата маточника кри­
сталлической фазой. 

Если качество продукта W не удовлетворяет заданным тре­
бованиям (велико содержание примеси С), то можно приме­
н ить двухступенчатое фракционное растворение. 

17.7. ОТДFЛЬНЫЕ ЗАДАЧИ 
РАСТВОРЕН ИЯ И ВЫЩFЛАЧИВАНИЯ 

Ниже рассмотрены некоторые простые задачи, иллюстрирую­
щие общие подходы и методики расчета. Примеры и р�шения 
ряда более сложных задач содержатся в научной лиrературе . 

17.  7 . 1 .  Растворение неподвижного сферического зерна 
в неограниченном ofu.eмe покоящейся жидкости 

Процесс протекает в периодическом режиме. Схема его 
изображена на рис . 1 7 . 1 8 .  Сферическое зерно плотностью Pr и 
начальным радиусом R помещено в неподвижную жИдкость 

• См. ( 1 , 6, 7 ] .  
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Рис. 1 7. 18. К расчету растворения сферического 
зерна в неподвижной :жидкости 

плотностью р; коэффициент диффузии 
растворяемого вещества в жидкости 
равен D. Требуется установить связь 
текущего радиуса зерна r и времени 
растворения 't .  

Формулировка задачи позволяет ре­
шить ее аналитически, поскольку: 

Хн 

- неоrраниченность объема жидкости позволяет допустить, 
что концентрация в ней растворенного вещества х равна на­
чальной х1 и не изменяется при растворении зерна; 

- неподвижность зерна и жидкости означает отсутствие 
конве.к:rивной составляющей массопереноса: процесс растворе­
ния происходит только за счет диффузионного механизма; 

- сферическая форма зерна в сочетании с предьщущим 
условием позволяет воспользоваться (см .  разд. 10 . 1 6.2) теорети­
ческим выражением Sh = �d/D = � ·2r/D = 2 (здесь d = 2r -
диаметр зерна; � = D/r) . 

Будем считать зерно непористым, так что растворитель не 
пропитывает объем зерна, его растворение происходит только с 
поверхности. 

Расчет ведем по уравнению ( 17 . 1 ) ,  в котором М = (4/3)7t,ЗРт, 
dM = 47t,J.Pтdr, f = 47t,J.. Подставим полученные величины в 
выражение ( 1 7 . 1 ) :  

dr D __ " 
- 47t,J.Pт - = - р4пт-(Хн - х) , d't r 

причем, естественно, величина концентрации насыщения Хн = 
= const. 

После очевидных сокращений и разделения переменных по­
лучим: 

- rdr = _!?_ D(хн - x)d't . (а) 
Рт 

Интеrрируя (а) в общем случае от R до текущего значения r и 
от О до текущего 't, находим искомую связь (с учетом знака 
"минус"): 

R2 - ,J. = 2 _!?_ D(Хн - X)'t . ( 17 . 1 5) 
Рт 

Из ( 17. 1 5) определяем: 
- значение r к моменту времени 't, конечно, с оrраничени­

ем r � О; если получится r < О, это означает, что зерно полнос­
тью растворилось за меньший, нежели заданное 't, промежуrок 
времени; 
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- значение 't, необходимое для уменьшения размера зерна 
до заданной величины r. 

В частности, время полного растворения зерна 'tп (r = О) со­
ставляет, согласно ( 1 7 . 1 5) :  

2рD(хн - х) ( 1 7 . 1 6) 

Если объем жидкости V ограничен, то решение задачи суще­
ственно усложняется, поскольку в ходе растворения изменяет­
ся концентрация растворенного вешества в жидкости: х = var. 
В этом случае понадобится использовать материальный баланс 
для текущего промежуrка времени, чтобы связать изменение 
массы ЛМ и объема Л V зерна (от начала процесса) с текущей 
концентрацией растворяемого компонента х (в сравнении с 
начальной х1) .  Очевидно:  ЛМ = РтЛ V =  (4/3)7tPт(R3 - ,.З). Тогда 

р л v 
Х = Х\ + Т ( 1 7 . 1 7) 

p V  + Рт Л V  

Подстановка в (а) этого значения х (при выражении Л V че­
рез r) приводит к достаточно сложному дифференциальному 
уравнению, решение которого - непросто. Заметим: при ре­
шении надо будет дополнительно иметь в виду ограничение х :::; 
� хн;  при растворении вещества в ограниченном объеме вполне 
возможно получение насыщенного раствора при неполном рас­
творении зерна - тогда равенству х = Хн отвечает минималь­
ный размер зерна. 

17.7.2. Выщелачивание в потоке растворителя 
в условиях балансовой задачи 

Процесс протекает в полунепрерывном режиме. Схема его 
показана на рис . 1 7 . 1 9 .  В аппарат, где находятся интенсивно 
перемешиваемые постоянные количества подлежащего выще­
лачиванию твердого материала и первоначально залитого рас­
творителя, непрерывно подается исходный растворитель и от­
водится раствор вещества. Раствор в аппарате после первона­
чального залива растворителя будем считать ненасыщенным. 
Требуется найти связь остаточной концентрации вещества в 
аппарате (в твердом остатке) с количеством поданного раство­
рителя. 

В целях упрощения задачи положим, что внуrренняя и 
внешняя стадии массообмена протекают весьма интенсивно 
(крупные поры, высокие коэффициенты внуrренней и внеш­
ней диффузии, развитая поверхность контакта), так что харак­
терные концентрации устанавливаются практически мrновен-
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Рис. 1 7. 19. Схема полунепрерьшного выщела­
чивания 

но. В этом случае процесс опреде­
ляется количествами контакти­
рующих фаз, т.е. протекает в усло­
виях · балансовой задачи . 

Обозначим: F и Xf - количество 
загруженного в аппарат твердого 

dL .  
Х '=О х 

материала и концентрация в нем растворяемого компонента; 
L0 - количество первоначально залитой жидкости, а L - рас­
творителя, поданного в аппарат к текущему моменту времени .  

Анализ процесса удобно вести в относительных концентра­
циях: 

х 

1 - х 
Х =  (б) 

в этом случае можно будет оперировать постоянными коли­
чествами и потоками фаз . Тогда количество инерта в твердой 
фазе F. = F( 1 - хр) = const; текущее количество поданного и 
отведенного растворителя в расчете на чистый экстрагент 
(штрихом отмечены входные параметры) в общем случае L. = 
= L' ( l - xL' ) = coпst, в частности (при xL' = О, чистый раствори­
тель) ,  L. = L1; соответственно L� = Lu( l  - xL') = const или же 
. о r.:. = L ' (при xL' = О). 

В дальнейшем для простоты будем счиrать исходный раствори­
тель (экстрагент) чистым. Тогда начальная (после залива в armapaт 
растворителя в количестве L0) абсолюrная концентрация вещества 
в armapaтe составит Хо = Fxp /(F + LO), она по соотношению (б) 
легко переводится в относительную концентрацию Х0. Для пространственного контура, совпадающего с аппаратом, 
запишем материальный баланс по веществу применительно к 
элементарному промежутку времени, за который в аппарат по­
дается (и отводится из него) растворитель в количестве d L • .  
При этом имеем в виду, что при интенсивном перемешивании 
смеси в каждый момент времени выходная концентрация ве­
щества в экстракте Х раJ�на концентрации в аппарате. Итак, 

(в) 

причем в левой части стоят Приход и Уход вещества, в правой 
- его Накопление. Заметим, что при подаче экстрагента с на­
чальной концентрацией вещества Х' ':f; О в левой части Приход 
будет равен не О, а Ха L . ; никаЮfх дополнительных затрудне­
ний в анализ это не вносит. 
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Разделим переменные и проинтегрируем в пределах от на-
чальных их значений до текущих: 

L. d L. Х dX 
J = - J - .  
о F.+ L� х0 Х 

Избавляясь от знака "-" и меняя местами пределы Хо и Х, 
получаем:  

L. - ln 
Хо 

о - . 
F.+ r.;. Х 

Огсюда для определения L. при заданном значении Х рас­
четную формулу удобно представить в впде 

( 17 . 1 8) 

а для Х при известном количестве поданного растворителя L. 
- В ВИде 

Х = Х0ехр [ L. 0 ] . 
F. + L . 

(17 . 1 9) 

Если растворитель подается равномерно, т.е. задан расход 
растворителя в единицу времени /. ,  то , подставляя L. = l•'t , 
находим по ( 17 . 1 8) и ( 17 . 19) связь текущей (или конечной) 
концентрации Х с продолжительностью процесса 't. 

По завершении расчета относительную концентрацию Х при 
необходимости переводят в абсолютную: х = Х/(1 + Х). Расчет 
остаточной концентрации растворяемого вещества в твердом 
остатке после сепарации при известном коэффициенте захвата 
затруднений не вызывает. 

17 .  7 .3. Протяженность рабочей зоны 
для процесса противоточноrо вьпцелачивания 

с непрерывным контактом фаз 

Противоточный процесс выщелачивания с непрерывным 
контактом фаз (непрерывный процесс) осуществляется в ко­
лонных аппаратах с движущимся или падающим слоем твердой 
фазы либо в шнековом аппарате . Требуется определить протя­
женность рабочей зоны Н (задача проектирования). 

Величина Н связана с другими характеристиками рабочей 
зоны - поверхностью контакта /, поперечным сечением аппа­
рата sa, удельной поверхностью твердой фазы �д· Поперечное 
сечение sa определяется по уравнению расхода �исходя из пре-

1432 



+lx К 

I� L 
dМ S x+d(S x) 

df 
а п 

б В(Р) 

Рис. 1 7.20. К расчету процесса противоточного вьпцелачивания с непрерывным 
контактом фаз: 

а - схема потоков для элсжшарноrо коиrура К , 6 - иэобрwксюtе на диаrрамме 

"равновесия" фаз 

дельных скоростей - уноса, зависания твердой фазы или по­
ворота вспять жидкостного потока) . Удельная поверхность /уд 
рассчитывается (см. разд. 2.7) по среднему размеру твердых 
частиц и их объемной концентрации в рабочей зоне. Поверх­
ность контакта f подлежит определению. 

Рассмотрим фрагмент рабочей зоны (рис. 17.20,а) ,  разrрани­
чив в ней схематически (поверхностью контакта) области дви­
жения разных фаз. Выделим в области движения нижнего про­
дукта пространственный контур К с элементарной поверх­
ностью контакта d/, направив ось f вниз. На рисунке примени­
тельно к выделенному контуру показаны потоки нижнего про­
дукта S и концентрации в нем растворяемого вещества х, а 
также поток последнего dM из контура (в экстракг). Матери­
альный баланс по растворяемому веществу имеет вид: 

откуда 
Sx - [Sx + d(Sx)] - dM = О ,  

dM = - d(Sx) . (г) 

Согласно уравнению массопередачи, записанному для бес­
конечно малой поверхности контакта d/, 

dM = k(x - x )df ,  (д) 
где х' - аналог равновесной концентрации.  Под k понимается коэффициент 
массопередачи, хара�сrеризующий интенсивность массопереноса с учетом ско­
рости процесса на всех составляющих его стадиях (будем считать k известным, 
например найденным экспер иментально или рассчитанным по имеющимся 
эмпирическим формулам) .  

Приравнивая (г) и (д) ,  получаем: 

dM = k(x - x 'df =  -d(Sx) ; 

отсюда после разделения переменных и интеrрирования (со 
сменой пределов, чтобы избавиться от знака "минус") находим 
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искомую поверхность контапа: 

/ =  7 d(Sx) 

х k(x - х') s,\ 
( 17.20) 

Для расчета поверхности контакта f необходимо вычислить 
интеграл в правой части ( 1 7 .20) . Это делается с помощью фазо­
вой диаграммы (рис. 17 .20 ,6) .  Крайние лучи и полюс постро­
ены обычным способом - см.  разд. 1 7 .6 .2 . Проведем из полюса 
П произвольный луч П Si - I Li и из точки Li - хорду LiS i . 
Тогда кон центрация вещества в жидкости для i-го сечения 
равна х L i- I . Сопряженной с ней концентрации в твердом 
остатке x's ; отвечает точка Si . А точка si соответствует анало­
гу "равновесной" с xL,i- J концентрации - смеси твердого 
инерта с жидкостью того же состава xr ; , т.е . абсолютной 
концентрации xs ; . Текущее значение S, содержащееся под ин-, 
те1ралом, определяеrся с помощью правила рычага по соотноше-

нию аrрезков ПS / ПL в рассматриваемом сечении (rак как раз­

ность потоков S - L одинакова для всех сечений armapara и извест­
на - см. разд. 17.6.2). Такая же связь концеmраций (сопряженной и 
"равновесной") и потока нижнего продую'а характерна для тобого се­
чения аппарата, т.е. для множесrва лучей, расположенных межцу 
крайними - ПL1 и ПВ. Это позволнет найти значение инте1рала 
(1рафически или <mсленными методами). 

Определение протяже н ности рабочей зон ы Н ведется на 
основе известного (см . разд . 1 0 . 8 .4) соотношения 

откуда Н = _L . 
/yrr5a 
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Глава 18 

СУБЛИМАЦИЯ И ДЕСУБЛИМАЦИЯ 

Под термином сублимация понимают процесс перехода ве­
щества непосредственно из твердого состояния в газообразное, 
а под термином десублимация - обратный процесс перехода 
вещества из газообразного в твердое состояние.  Сублимацию 
часто также называют испарением или возгонкой твердой фазы, а 
десублимацию - твердофазной конденсацией или кристаллиза­
цией из паровой фазы. 

Процессы сублимации и десублимации широко используют­
ся в химической, пищевой, медицинской, металлургической, 
электронной, текстильной и других отраслях промышленности . 
С помощью этих процессов решаются следующие задачи: 

- выделение ценных (или вредных) компонентов из пароrа­
зовьrх смесей; 

- разделение и глубокая очистка веществ от примесей; 
- получение мелкодисперсных порошков (красителей, ле-

карств, различных реагентов); 
- извлечение ценных компонентов из твердых смесей путем 

газовой экстракции; 
- нанесение различных покрьпий на поверхность твердых ма­

териалов (готовые изделия, фолыу, пленки, бума�у, ткани и т.д.); 
- реагентная обработка твердых: тел с целью протравлива­

ния или придания особых свойств поверхности таких тел; 
- получение твердых продуктов в результате химических 

реакций между исходными газообразными реагентами; 
- выращивание монокристаллов; 
- газовая полимеризация; 
- концентрирование и аккумулирование различных газов 

металлоrидридами; 
- термохимическое аккумулирование теплоты. 
Процесс сублимации сопровождается значительным эндо­

термическим эффекrом при переходе вещества из твердого в па­
рообразное состояние. Поэтому некоторые сублим:ирующиеся 
вещества исполъзуюrся в качестве теплозащитных агентов, нано­
симых на поверхности тел, подверrающих:ся мощным тепловым 
воздействиям (например, корпуса космических аппаратов). 

Процессы сублимации и десублимации обычно тесно связа­
ны между собой и часто реализуются в виде последовательно 
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осуществляемых стадий. В технической литературе в последние 
rоды даже появился специальный термин сублимационно­
десублимационная технология. Однако эти процессы мoryr ис­
пользоваться и раздельно. 

В химической технологии процессы сублимации и десубли­
мации используются при промышленном получении и перера­
ботке большоrо числа различных веществ: антрацена, антрахи­
нона, аценафтена, малеиновоrо и фталевоrо ангидридов, сали­
циловой и терефталевой кислот, нафталина, фталимида, кам­
форы, серы, иода, хлоридов алюминия и железа, техническоrо 
углерода (сажи) и многих других веществ. В криогенной техни­
ке эти процессы применяются для вымораживания паров воды 
и диоксида углерода из воздуха, поступающеrо на разделение . 
Данные процессы широко используются также для получения 
чистых металлов, при производстве ядерноrо rорючеrо, очистке 
полупроводниковых материалов, получении твердь.qс веществ с 
определенными физико-механическими свойствами . 

18 . 1 .  ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ 
СУБЛИМАЦИИ И ДЕСУБЛИМАЦИИ 

Как уже отмечалось в разд. 1 6 .2, процессы сублимации и де­
сублимации происходят при параметрах системы ниже тройной 
точки. На диаграмме состояния фаз одноко1нпонентного 
(чистоrо) вещества (см .  рис. 16 .2 ,а) моновариантному равнове­
сию "твердая фаза - пар" соответствует линия АВ. Направле­
ние фазовоrо превращения в данном случае определяется ве­
личинами химическоrо потенциала твердой /Ат и паровой µп 
фаз. Если эти потенциалы равны между собой (/Ат = µл) ,  то си­
стема находится в равновесном состоянии. Если окажется, что 
при рассматриваемых параметрах /Ат > µю то в системе будет 
происходить процесс испарения твердой фазы, а при µп > /Ат 
будет наблюдаться обратный фазовый переход - конденсация 
пара с образованием твердой фазы. 

Как известно, состояние равновесия фаз в однокомпонент­
ной системе определяется двумя параметрами: давлением р и 
температурой Т. Для большинства веществ зависимость между 
давлением и температурой насыщенноrо пара можно достаточ­
но точно описать уравнением Клаузиуса-Клапейрона: 

в 
lg р = А - Т ,  ( 1 8 . 1 ) 

где Т - абсолюrnая темпер11тура; А и В - постоянные коэффициенты, харакrер­
ные для отдельных веществ•• . 

• Подробнее см. ( 1 ,  4, 5 ) . 
••значения этих коэффициенто11 для многих uеществ приведены в литерату­

ре - см. ,  например, (4) . 
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Внуrренняя энергия пара выше, чем кристаллической фазы. 
Поэтому сублимация веществ сопровождается поглощением 
энергии, а при десублимации происходит выделение энергии 
(теплоты) фазового превращения. 

Зависимость между скрытой теплотой сублимации Гсуб, дав­
лением паров р, температурой и мольными объемами паровой 
Vп и твердой Vт фаз описывается уравнением Клапейрона 

dp Гсуб 'суб 

d T = Тд v = Т(vп - vт) ( 1 8 .2) 

Заметим, что уравнение ( 1 8 . 1 )  получается из ( 18.2), ее.ли принять v n  >>vт и 
rсуб = const. 

В свою очередь, скрытую теплоту сублимации можно пред­
ставить в виде суммы теплот испарения 'исп и плавления 'пл 
вещества: 

/'суб = Гисп + Гпл • ( 1 8 .3) 
Заметим, что адцитивное уравнение ( 1 8 .3) применимо толь­

ко при данной температуре. Зависимость теплоты сублимации 
вещества от температуры можно установить, используя уравне­
ние Клаузиуса: 

d Гсуб Гсуб 
-- - -- = С - С d T Т 

п т ' ( 1 8 .4) 

где Cr и Сп - теплоемкости твердой фазы и насыщенного пара при температуре 
испарения. 

Мольный объем твердой фазы Vт гораздо меньше мольного 
объема пара vп. так что уравнение ( 1 8 .2) можно упростить:  

dp Гсуб = ( 1 8 .5) d T  Т v п 
Для идеальных газов мольный объем паровой фазы равен 

Ry T Vп = - ( 1 8 .6) 
р 

При подстановке значения Vп из уравнения ( 1 8 .6) в ( 1 8 . 5) 
получается уравнение Клаузиуса-Клапейрона: 

др = � d T . ( 1 8 .7) 

Р R Т2 
у 

Если принять, что в небольшом интервале изменения тем­
пературы от Т1 до Т2 скрытая теплота сублимации изменяется 
незначительно,  то при интегрировании уравнения ( 1 8 .7) полу­
чается зависимость 

( 1 8 . 8) 
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Уравнение ( 1 8 .8) может применяться для определения скрьrrой теruюты суб­
лимации в диапазоне температур ЛТ = Т2 - Т1, если имеются данные об упру­
гости паров вещества при определенных температурах. Это уравнение может 
бьrrь использовано также для определения упругости паров вещества при раз­
личных температурах, если известна скрьrrая теплота сублимации (Гсуб = / ( 1)) .  

Для бинарных и многокомпонентных систем равновесие 
между твердой и паровой фазами зависит от давления, темпе­
ратуры и состава системы (смеси) . Данное равновесие, как и 
для фазовых переходов "твердая фаза-жидкость" и "жидкость­
пар", можно представить в виде диаграмм равновесия фаз . 
Здесь, как и в случае равновесия "твердая фаза-расплав" , воз­
можно большое разнообразие типов диаграмм состояния фаз . 
Правда, в литературе пракrически отсутствуют полные диа­
граммы такого равновесия; это, видимо, связано с большими 
экспериментальными трудностями его изучения.  Обычно в 
литературе приводятся данные изобарического или изотерми-• 
ческого равновесия . 

В качестве примера рассмотрим равновесие бинарной эвтек­
тикообразующей системы при различных давлениях (рис. 1 8 . 1 ) .  
Пусть для данной системы летучесть компонента В выше, чем 
компонента А; соответственно, температура кипения lкв ком­
понента В будет ниже температуры кипения tкА компонента А. 
С другой стороны, температура кристаллизации tв чистого 
компонента В выше температуры кристаллизации tл компонен­
та А. К тому же давление тройной точки Ртв компонента В 
больше давления тройной точки Ртл компонента А. 

При давлении в системе р1 выше давлений тройных точек 
чистых компонентов (рис . 1 8 . 1 ,а) диаграмма фазового равнове­
сия разделяется линиями моновариантного равновесия 
(ликвидуса, солидуса, юшения и конденсации) на шесть фазо­
ВЬIХ полей. Выше линии конденсации (полного испарения) 
располагается поле гомогенной паровой фазы П. Между ли­
ниями конденсации и кипения находится гетерогенное поле, в 
котором сосуществуют жидкая Ж и паровая П фазы. Между 
линиями ликвидуса и кипения располагается поле гомогенной 
жидкой фазы Ж, а между линиями ликвидуса и солидуса -
гетерогенные поля жидкой и твердой фаз (Кв + Ж и Ж + Кл). 
Ниже линии солидуса, проходящей через эвтекrическую точку 
Е, находится область твердьIХ фаз Кл и Кв. 

Как известно, равновесие в конденсированных системах (с 
участием жидкой и твердой фаз) мало зависит от давления, так 
как они пракrически несжимаемы. В то же время равновесие с 
участием паровой фазы ("жидкость-пар" и "твердая фаза­
пар") существенно изменяется с давлением. Поэтому при по-

• Подробные сведения о равновесии с участием твердой, жидкой и паровой 
фаз см., например, в \ 1 ,  3 \ .  
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Рис. 18. 1. Диаrраммы равновес11я фаз бинарной смеси при раз.личных дааленнях 
(f A < tв, Рrв > р,А): 

а - Р1 > Рrв и PrA ; 6 - Рrв • P"l > PrA ; • - Рrв > Р3 > PrA ; l - Р4 < Prl и PrA ; д - Ps - Р4ф 

нижении давления область парожидкостного равновесия (П + 
+ Ж) приближается к линиям ликвидуса системы. При этом об­
ласть существования жидкой фазы Ж сокращается (см. 
рис . 1 8 . 1 ,6), а температуры кипения чис.:rых компонентов при­
ближаются ·к температурам кристаллизации: tкл � tл и lхв � tв. 
При определенном давлении (в нашем примере при P'J., отве­
чающем тройной точке Ртв компонента В) температуры кипе­
ния lхв и кристаллизации t8 становятся равными температуре 
тройной точюi компонента В . 

При дальнейшем понижении давления до Рз ниже Ртв на 
диаграмме появляется дополнительная область (поле) гетеро­
генного равновесия "кристаллическая фаза Кв - пар П" (рис. 
1 8 . 1 ,в) . Выше линии H N  происходит полное испарение кри-
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сталлов Кв в рассматриваемой бинарной системе при давлении 
р3 . Точка N соответствует нонвариантному равновесию трех 
фаз (Кв-Ж-П). 

При давлении в системе р4 ниже тройных точек обоих ком­
понентов (рис. 1 8 . 1 , г) на диаграмме появляются еще одна гете­
рогенная область равновесия П-Кл и точка М нонвариантного 
равновесия трех фаз (Кд-Ж-П) . 

Наконец, при определенном давлении Ps = Р4ф в нонвари­
антном равновесии будуг находиться четыре фазы (Кл-Кв­
Ж-П). При этом состав жидкой фазы отвечает эвтектической 
точке Е (рис. 1 8 . 1 ,д) . При давлении же ниже Р4ф полностью 
исчезнет жидкая фаза, и в равновесии будуг находиться две 
твердые фазы Кв и Кл и одна паровая. 

Имея такие диаграммы, можно,  установив параметры, при 
которых существует та или иная фаза, определить ее состав, а 
также выход в процессе разделения . 

Исходные вещества (смеси) моiуГ содержать твердые приме­
си с очень низкой летучестью паров. Такие примеси, как и в 
процессах растворения и кристаллизации, практически не 
влияют на равновесие в системе, так что их можно рассматри­
вать в качестве нелетучего компонента (как это делается, на­
пример, в процессах выпаривания и выщелачивания) . 

Многие вещества имеют весьма низкое давление в тройной 
точке, поэтому проведение процессов сублимации и десубли­
мации таких веществ требует глубокого вакуума. Это суще­
ственно затрудняет реализацию рассматриваемых процессов, а 
в целом ряде случаев их осуществление на современном техни­
ческом уровне пока практически невозможно. При проведении 
процессов сублимации и десублимации веществ с низкими дав­
лениями в тройных точках в систему часто дополнительно вво­
дят инертный газообразный компонент (газ-носитель) - для 
понижения парциального давления основных компонентов. 
Использование инертного газа-носителя позволяет процессы 
сублимации и десублимации многих веществ проводить при 
атмосферном давлении или при умеренном вакууме. Этот при­
ем аналогичен перегонке высококипящих веществ в потоке 
инертного газа (см. разд. 12.3 .3) . В качестве инертных газов­
носителей используют воздух, азот, аргон и другие газы. 

18.2. ОСНОВНЫЕ ОСОБЕННОСТИ ПРОЦЕССОВ 
СУБЛИМАЦИИ И ДЕСУБЛИМАЦИИ 

Для протекания любого фазового превращения необходимо 
чтобы система находилась в пересыщенном состоянии. Это 
обеспечивает движущую силу любого массообменноrо и хими­
ческою процесса. Для однокомпонентных систем их пересы-
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щения можно достичь изменением двух основных параметров 
- давления и температуры. Для бинарных и многокомпонент­
нь�х смесей пересыщения помимо этого достигают пуrем изме­
нения состава систем, например , разбавляя смесь инертным 
компонентом . В соответствии с этим сублимацию твердь�х ве­
ществ можно проводить тремя способами: повышая температу­
ру, снижая давление или добавляя к исходному веществу 
инертный газообразный компонент (либо сочетая два или все 
три способа) . Десублимацию паров, соответственно, можно 
осуществлять путем охлаждения, сжатия паров и изменяя со­
став паров. Последний вариант десублимации реализуют, на­
пример, проводя адсорбционное поглощение одноrо из компо­
нентов смеси или посредством его химического связывания. 

Скорость фазовых превращений "твердая фаза-пар" и 
"пар-твердая фаза", подобно скоростям друrих фазовых пре­
вращений, зависит от скорости создания пересыщения и ки­
нетики самого фазового превращения. Для процессов сублима­
ции и десублимации, как и для процессов растворения и кри­
сталлизации,  влияние этих факторов проявляется по-разному. 

При сублимации веществ кинетика фазового перехода обыч­
но не лимитирует скорость процесса в целом. Лимитирующим 
фактором здесь чаще всего является интенсивность тепломас­
сообмена в системе. Поэтому скорость сублимации определяет­
ся обычно скоростью подвода теплоты из внешней среды. Если 
теплота подводится через твердую фазу, то скорость сублима­
ции сильно зависит от теплопроводности твердого вещества и 
его дисперсного состава. Поэтому твердые вещества часто пе­
ред их испарением дробят, а в самом сублиматоре организуют 
перемешивание твердой фазы. Необходимую теплоту можно 
также подавать в сублиматор с инертным газом-носителем ли­
бо организуя индукционный или радиационный наrрев. 

При десублимации веществ кинетика фазового превращения 
оказывает более существенное влияние на ход процесса. Так 
же, как и при кристаллизации из расплавов и растворов, при 
десублимации необходимо, чтобы в пересыщенной пар�вой 
фазе происходило образование центров кристаллизации . В 
зависимости от условий процесса и состава исходной парогазо­
вой смеси при десублимации,  как и при кристаллизации из 
жидкой фазы, может происходить rомоrенное или rетероrенное 
зарожцение центров кристаллизации (зародышей) . Гомогенное 
зарождение кристаллов чаще реализуется при десублимации 
чисть�х паров; оно определяется флуктуациями энерrии в си­
стеме. При анализе данного процесса также используется поня-

• Более подробно кинетик:� и механизмы заро�ения и роста кристаллов в 
паровой фазе рассмотрены в ( 1 ,  2) .  
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тие кр1ПИЧеского размера зародыша. Гетерогенное зарождение воз­
можно при наличии в паровой фазе готовых твердых частиц, на 
поверхности которых и начинается процесс кристаллизации. 

Рост кристаллов в паровой или парогазовой фазе может 
происходить пуrем непосредственного присоединения элемен­
тарных частиц к поверхности растущего кристалла. При анали­
зе данной стадии используюг те же теории роста, что и для 
обычной кристаллизации (см. разд . 16 .3) .  Рост кристаллов в 
паровой фазе может также происходить пуrем коагуляции мел­
ких кристаллических фрагментов, находящихся в паровой фазе . 

Скорости зарождения и роста кристаллов в паровой фазе, 
как и при обычной кристаллизации, зависят от физико­
химическ:их свойств вещества, способа и скорости создания 
пересыщения, состава исходной паровой фазы, скорости ее 
движения и других факторов. 

В зависимости от условий десублимация может осущест­
вляться в двух вариантах: в объеме газовой фазы либо на теп­
лообменных поверхностях или стенках десублиматоров. С точ­
ки зрения термодинамики принципиального различия между 
этими двумя вариантами нет, поскольку основной процесс де­
сублимации в каждом из этих случаев происходит на поверх­
ности кристаллической фазы. Обьемная десублимация является 
аналогом массовой криста.riлизации из раствора, а поверхност­
ная десублимация - аналогом направленной кристаллизации 
жидкой фазы. 

Однако следует отметить и некоторые различия между объ­
емной и поверхностной десублимацией .  В случае обоемной де­
сублимации паровая фаза всегда пересыщена по отношению к 
равновесной концентрации, которая устанавливается на по­
верхности твердой фазы. При этом теплообмен твердой фазы с 
внешней средой происходит через паровую или парогазовую 
фазу - конвекцией либо излучением. При поверхностной де­
сублимации теплота фазового превращения обычно отводится в 
результате контакта десублимата (твердой фазы) с охлаждаемой 
поверхностью. При этом охлаждаемая поверхность, как прави­
ло, имеет температуру существенно ниже, чем паровая фаза. 
Более того,  паровая фаза может даже находиться в перегретом 
(ненасыщенном) состоянии; насыщение достигается только 
вблизи поверхности твердой фазы. 

Размеры и форма кристаллов, образующихся в процессе де­
сублимации, как и при обычной кристаллизации,  зависят от 
большого числа факторов: физико-химических и теплофизиче­
ских свойств вещества в различных фазах, состава исходной 
парогазовой смеси, способа и скорости создания пересыщения , 
температуры, давления, наличия примесей, интенсивности 
перемешивания паровой фазы и др . 
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Чем выше скорость создания пересыщения, тем больше об­
разуется центров кристаллизации и тем меньше получается 
средний размер кристаллов десублимата. 

При кристаллизации из паровой фазы обычно наблюдается образование кри­
сталлов с развитой поверхностью (иголок, дендритов, снежинок и т.п.). Такая 
форма кристаллов способствует более быстрому рассеиванию теплоты. Заметим, 
что при десублимации выделяется значительное количество теплоты фазового 
превращения. В то же время паровая фаза является плохим проводником тепла. 
дендРитны:й рост кристаллов особенно характерен для процесса десублимации 
вещесrв в неподвижной паровой среде на охлаждаемых поверхностях. При де­
сублимации хорошо перемешиваемой паровой фазы на охлаждаемых поверхно­
стях часто наблюдается образование "плоских" дендритных кристаллов. Типич­
ным примером такой десублимации является образование дендритных узоров на 
оконных стеклах. 

При десублимации веществ на охлаждаемых поверхностях, 
как правило, образуется пористый слой кристаллов, толщина и 
структура которого изменяются в ходе процесса. В начале про­
цесса на охлаждаемой поверхности обычно образуется кристал­
лический слой в виде инея, состоящего из игольчатых или ден­
дритных кристаллов. Толщина такого слоя сначала быстро рас­
тет, однако затем скорость роста слоя снижается - вплоть до 
нуля. Одновременно с ростом толщины слоя идет его уплотне­
ние - в результате проникновения пара в слой и его после­
дующей кристаллизации там. Одновременно с этим в слое де­
сублимата происходит перекристаллизация вещества: первично 
образовавшиеся неравновесные формы кристаллов превра­
щаются в более устойчивые формы. Все это постепенно приво­
дит к уменьшению порозности слоя десублимата, вплоть до 
образования монолитного слоя. 

В ходе процесса десублимации происходит изменение сил 
сцепления (адгезии) кристаллов с охлаждаемой поверхностью. 
Обычно с увеличением продолжительности процесса десубли­
мации адгезия кристаллической фазы к охлаждаемым поверх­
ностям растет. Это следует учитывать при выборе режимов 
работы десублиматоров. 

С увеличением концентрации конденсирующегося компо­
нента в исходной парогазовой смеси обычно снижается пороз­
ностъ слоя и увеличивается его адгезия к охлаждаемым поверх­
ностям. В ряде случаев при десублимации чистых паров может 
происходить сразу образование монолитного кристаллического 
слоя.  

Образование пористого слоя и рост его толщины, есте­
ственно, снижают интенсивность теплообмена между паровой 
фазой и охлаждаемыми поверхностями. Поэтому при поверх­
ностной десублимации величины коэффициентов теплоотдачи 
невелики - 3-10  Вт/(м2·К). 
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18.3. ВОЗМОЖНЫЕ ВАРИАНТЫ 
ОРГАНИЗАЦИИ ПРОЦЕССОВ 

СУБЛИМАЦИИ И ДЕСУБЛИМАЦИИ 

Существует значительное число вариантов (способов, мето­
дов) проведения процессов сублимации и десублимации ве­
ществ. Их используют для решения различных технологичесЮ1х 
задач. Рассмотрим кратко некоторые из них. 

В зависимости от состава исходного вещества и технологи­
чесЮIХ параметров (температуры и давления) при сублимации 
может происходить полное или частичное испарение вещества. 
Целью полной сублимации (испарения) является получение чис­
тых паров испаряемого вещества или парогазовой смеси (ПГС).  
Полученные таЮ1м образом пары или ПГС в дальнейшем моrуг 
быть использованы для нанесения различных покрытий на 
твердые тела, реагентной обработЮ1 различных материалов, 
дезинсекции, проведения химических реакций и т.д .  

Полное испарение обычно имеет место при переработке ин­
дивидуальных (чистых) веществ. Оно может осуществляться без 
использования или с использованием инертного газа-носителя. 

В первом варианте (рис.18 .2,а) исходное твердое вещество / 
полностью испаряется в сублиматоре С. Для этого в последнем, 
естественно, должно быrъ подведено необходимое количество 
теплоты для наrрева вещества до температуры испарения и ком­
пенсации теплоты фазового перехода "твердая фаза-пар". В целях 
предотвращения проскока мелких частиц, уносимых потоком пара 
//, после сублиматора обычно устанавливаюr ловушку Л. 

Во втором варианте (рис. 1 8 .2 ,6) в сублиматор может пода­
ваться холодный или нагретый инертный газ-носитель ///. В 
результате получают смесь паров вещества с инертным газом. 

Частичная (фракцион11ая) сублимация имеет место при пере­
работке многокомпонентных твердых смесей. Целью фракци­
онной сублимации может быть выделение ценных или вредных 
компонентов из исходной смеси, глубокая очистка вещества от 
примесей. Данный процесс широко используется также для 
обезвоживания различных продуктов. В технической литерату­
ре такой процесс обычно обозначается термином сублимацион­
ная сушка и будет достаточно подробно рассмотрен ниже . 

Фракционная сублимация также может быть осуществлена 
без использования (рис. 1 8 .2,в) и с использованием (рис. 1 8 .2 ,г) 
инертного газа-носителя.  Последний процесс в литературе 
иногда называют газовой экстракцией. Состав получаемых при 
частичной сублимации твердой VI и паровой V фракций зави­
сит от физико-химических свойств и состава исходной смеси, 
технологичесЮIХ параметров процесса, расхода газа-носителя и 
других факторов. 
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Рис. 18.2. Принципиальные схемы процессов сублимации: 
а и 11 - полная и часrичная сублимация без rаза-носиrеля, б и г - полная и часrичная 

сублимация с rазом-носиrелем; 
/ - исходное вещество, /I - чисrые пары, //I - rаз-носиrель, IV - пароrазовая смесь, V - паровая фрахция, VI - твердый осrатох 

При десублимации чистых паров 1 может происходить пракrи­
чески полная твердофазная конденсация вещества с получением 
твердого вещества 11 - десублимата (рис. 1 8 .3 ,а) . Некоторые 
потери возможны лишь за счет проскока мельчайших частиц 
твердой фазы через ловушку Л и потерь с парами, отводимыми 
при вакуумировании десублиматора Д с помощью вакуум­
насоса ВН.  При конденсации чистых паров пуrем их непос­
редственного смешения с газообразным или испаряющимся 

в 

Рис. 18.3. Принципиальные схемы процессов десублимации:  
а и б - десублимация без использования и с использованием rаза-носиrеля, 11 - десуб­

лимация с рециркуляцией rаза-носнтеля; 

/ - исходные пары или пrс, /Т - десублимат, /Il - отводимая пароrазовая смесь, /V ­
rаз-носиrель; V, VI - рециркулирующий и отводимый потоJСИ rаза-носиrеля 
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Рис. 18. 4. Принципиальные схемы сублимационно-десублимационной перекри­
сталлизации без использования (а) и с использованием (6) газа-носителя: 

/ - исходное твердое вещесrво, II - пар или ПГС, III - десублимат, IV - отходнщие 
пар или ПГС, V - газ-носитель 

хладоаrентом 1V (рис . 1 8 .3 ,6) некоторое количество целевого 
компонента будет теряться с отходящей парогазовой смесью 
111. Это количество зависит от парциального давления паров 
конденсирующегося вещества в отходящей П ГС. 

Десублимацию с использованием газообразного хладоаrента 
можно осуществлять с частичной или полной рециркуляцией 
хладоаrента (рис . 1 8 .3 ,в) .  При этом отработанный хладоаrент V 
охлаждают в теплообменнике Т и снова подают на стадию де­
сублимации. 

При десублимации многокомпонентных ПГС обычно прово­
дится лишь частичная твердофазная конденсация. Здесь из ис­
ходной П ГС выделяют один или несколько компонентов. Та­
кой процесс часто называют фракционной десублимацией. 

Простую и фракционную десублимацию широко используют 
для выделения компонентов из реакционных и других парога­
зовых смесей, получения мелкодисперсных порошков, нанесе­
ния различных покрытий, выращивания монокристаллов и т.д .  

Процессы сублимации и десублимации часто осуществляют­
ся в комбинации друг с другом (рис . 1 8 .4) . 

На рис. 1 8 .4,а показана одна из схем, часто используемая 
для перекристаллизации веществ с целью получения твердых 
продуктов с заданными свойствами (например, в виде продукrа 
с определенным дисперсным составом, кристаллов определен­
ной формы или в монокристаллическом виде). В данном слу­
чае перекристаллизация проводится под вакуумом без использо­
вания газа-носителя. При этом исходное твердое вещество 1 на 
стадии сублимации С полностью испаряется. Полученные при 
этом пары 11 поступают на стадию десублимации Д, где они 
практически полностью десублимируются с образованием кри­
сталлов 111 нужных формы и качества. Вакуумирование осу­
ществляется с помощью вакуум-насоса ВН.  

На рис . 1 8 .4,б приведена принципиальная схема аналогично­
го процесса перекристаллизации с использованием инертного 
газа-носителя. Данный процесс можно осуществлять при атмо­
сферном давлении. 
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Рис. 18. 5. Принципиальная схема разделения смесей пугем сочетания процессов 
сублимации и десублимации без использования (а) и с использованием (б) rаза­
носителя: 

1 - исходное вещество, 11 - пар или ПГС, 111 - твердый осrатох, lV - десублимат, V - отходящая ПГС, VJ - rаз-иосит�ль 

Сочетание процессов сублимации и десублимации широко 
используется с целью разделения технолоrических смесей на 
фракции, обогащенные тем или иным компонентом (рис. 1 8 .5) ,  
для очистки веществ от примесей, а также для обезвоживания 
различных продуюов. При этом число различных вариантов 
такоrо сочетания весьма велико . На рис. 1 8 . 5 ,а  показана схема 
разделения, в которой на стадии сублимации производится 
частичное испарение вещества, а на стадии десублимации -
практически полная конденсация паров. При этом процессы 
сублимации и десублимации проводятся под вакуумом. Данная 
схема широко применяется при проведении процесса сублима­
ционной сушки. 

Схема, в которой процесс полноrо испарения сочетается с 
фракционной десублим:щией ,  показана на рис . 1 8 .5 ,б. Здесь 
разделение осуществляется с использованием газа-носителя. 
Эта схема часто приме няется при разделении и очистке ве­
ществ. В единой технолоrической схеме возможно сочетание 
процессов фракционной сублимации и фракционной десубли­
мации. 

Иногда процесс полной или частичной десублимации соче­
тают с процессом испарения жидкой фазы. Здесь стадия испа­
рения жидкости выступает в качестве генератора паров для по­
следующей стадии десублимации. Такой процесс в литературе 
часто называют псевдосублимацней. Ero также широко исполь­
зуют для получения продуюов с заданными свойствами и для 
разделения веществ. При этом испарение можно производить, 
нагревая жидкости при атмосферном давлении или под ваку­
умом. Высокоплавкие вещества предварительно расплавляют. 
Такой процесс существенно упрощает аппаратурное оформле­
ние и интенсифицирует стадию испарения. 

Процессы сублимации и десублимации часто сочетаюrся с хи­
мическими процессами. При этом особенно часто используются 
так называемые "газотранспортные" реакции. Эrи комбинирован­
ные процессы будуr рассмотрены ниже (см. разд. 24.3 . 1) .  
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18 .4. АППАРАТУРНОЕ ОФОРМЛЕНИЕ 
СУБЛИМАЦИОННЫХ ПРОЦЕССОВ 

Для проведения процессов сублимации и десублимации ис­
пользуется разнообразное оборудование : испарители твердой 
фазы (сублиматоры); конденсаторы паvов (десублиматоры); 
вакуум-насосы, фильтры, ловушки и др . Конструкции этого 
оборудования зависят прежде всего от масштаба производства, 
способов проведения процессов, состава и физико-химических 
свойств веществ, требований к конечным продуктам перера­
ботки . 

Как уже указывалось, процессы сублимации и десублимации 
могут проводиться с использованием и без использования 
инертного газа-носителя. 

Процесс сублимации веществ без использования газа-носиrеля 
чаще всего проводят в аппаратах, снабженных различными 
теплообменными устройствами:  рубашками, змеевиками, обо­
греваемыми полками,  дисками и т.п. Для ускорения (интен­
сификации) процесса испарения исходный материал обычно 
загружается в аппарат в раздробленном виде. Если производит­
ся частичное испарение материала, то в сублиматоре необхо­
димо предусмотреть устройство для выгрузки твердого остатка. 
Для большинства веществ процесс сублимации проводится под 
вакуумом, что сушественно затрудняет операции загрузки ис­
ходного вещества и выгрузки твердого остатка из аппарата. 
Поэтому в большинстве случаев процесс сублимации ведут в 
периодическом режиме. 

В простейшем случае сублимацию можно осушествить в 
обычном емкостном аппарате, снабженном греющей рубашкой. 
После загрузки исходного материала аппарат вакуумируют и 
при нагреве производится частичное или полное испарение 
вещества. Образующиеся пары непрерывно отводятся из аппа­
рата. С целью интенсификации теплообмена твердая фаза 
(материал) в аппарате обычно перемешивается с помощью ме­
шалок, скребков или специальных ворошителей. После отгон­
ки легколетучих компонентов вакуум сбрасывают, и .  если оста­
ется твердый остаток, его выгружают. Далее процесс повторя­
ется. 

Для проведения процесса сублимации часто используют 
удлиненные горизонтальные аппараты, снабженные греющими 
рубашками.  Перемешивание твердого материала в таких аппа­
ратах обеспечивается шнеками или различными скребками. В 
принципе такие аппараты могут работать и в непрерывном 

• Более подробно об аппаратурном оформлении рассматриваемых процессов 
см. ( 1 ,  4, 5 ) .  
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режиме, если их снабдить специальными шлюзовыми камерами 
(устройствами) для непрерывной или порционной загрузки 
исходноrо материала и выгрузки твердоrо остатка. 

Часто также процесс сублимации проводят в вакуумируемых 
камерах, снабженных этажерками с обогреваемыми полками;  
на них устанавливают противни,  лотки, флаконы и другие со­
суды с исходным материалом. Именно такие камеры широко 
применяются при сублимационной сушке различных продуктов 
(см .  разд. 1 8 . 5 ) .  

Процессы сублимации осушествляют нередко в вертикаль­
НЬIХ аппаратах, секционированных обогреваемыми полыми 
переrородками.  По конструкции эти аппараты напоминают 
полочные (камерные) сушилки (см . разд. 15 . 1 . 1 ) и дисковые 
кристаллизаторы (см .  разд. 16 .5 .2) .  Обогреваемые полки имеют 
сегментные переточные отверстия. Перемешивание твердоrо 
материала осушествляется скребками, укрепленными на цент­
ральном валу. Исходный материал подается сверху аппарата и в 
процессе сублимации пересыпается с полюt на полку. Твердый 
остаток выгружается снизу аппарата. 

При сублимации высокоплавЮIХ материалов часто исполь­
зуют индукционный или радиационный нагрев. 

Процесс сублимации с использованием инертного rаза­
носиrеля осушествляют двумя способами: подводя необходимое 
тепло через теплопередающие поверхности и путем непосред­
ственноrо контакта твердоrо материала с предварительно на­
гретым газом. В последнем случае сушественно интенсифици­
руется тепломассообмен в системе и в значительной мере 
упрощается аппаратурное оформление процесса. 

Сублимацию с использованием нагретоrо газа-носителя 
можно проводить в аппарате с псевдоожиженным слоем твердоrо 
материала. Таюtе аппараты особенно удобны для проведения 
полноrо испарения вещества. Здесь исходный материал подает­
ся шнеком в псевдоожиженный слой, псевдоожижение произ­
водится газом-носителем. При необходимости в псевдоожи­
женном слое можно разместить дополнительные теплообмен­
ные элементы. Уносимые мелюtе частицы материала улавли­
ваются циклонами и возвращаются в псевдоожиженный слой. 

Сублимацию вещества можно проводить при фильтрации 
нагретоrо газа-носителя через неподвижный или движущийся 
(опускающийся) слой твердоrо материала. Наконец, испарение 
мелкодисперсных материалов можно осушествлять при их 
пневмотранспорте в потоке нагретоrо газа-носителя. 

Весьма часто процесс десублимации проводят в сочетании с 
обычным испарением жидкости (см. разд. 1 8 .3) ,  т.е. выше 
тройной точки (процесс псевдосублимации).  Если такой про­
цесс осушествляется без газа-носителя, то стадию испарения 
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ведуr в емкостных аппаратах, снабженных греющей рубашкой, 
или в трубчатых теплообменниках - нагревая вещество до его 
Юtпения. Испарение высокоплавЮtх веществ обычно осу­
ществляют в тиглях, помещенных в муфельные печи. TaIOte 
вещества часто испаряют также с использованием индукцион­
ного нагрева. 

Жидкости можно испарять путем барботажа нагретого rаза­
носителя через слой жидкости . При этом происходит насыще­
ние газа-носителя парами испаряемого вещества. 

Аппаратурное оформление процесса десублимации отличает­
ся еще большим разнообразием конструкций. Все десублима­
торы (твердофазные конденсаторы) по принципу их действия 
разделяют на две группы: объемные и поверхностные. Заметим, 
что такое деление часто носит условный характер. 

В объемных десублиматорах образование и рост кристаллов 
происходит в объеме пересыщенного пара. При этом выде­
ляющаяся теплота фазового превращения рассеивается (пере­
дается) в газообразную фазу. 

В поверхностных десублиматорах образование и рост кри­
сталлов происходиr на охлажцаемых поверхностях, где достигается 
максимальное пересыщение. Основная масса паровой или парога­
зовой фазы может находиться в ненасыщенном состоянии. 

Ранее для десублимации многих веществ (нафталина, антра­
хинона, салициловой кислоты, хлоридов алюминия и железа и 
др .) широко использовали емкостные (ящичные, камерные) 
десублиматоры. Их рабочие объемы нередко достигали несколь­
ЮtХ десятков кубичесЮ1х метров (на некоторых производствах 
они используются и в настоящее время) . TaIOfe десублиматоры 
обычно представляют собой полые сосуды, охлаждение парога­
зовой смеси в которых осуществляется за счет внешнего тепло­
обмена с окружающей средой . При этом образование кристал­
лов может происходить как в объеме паровой фазы, так и на 
стенках аппарата. Парогазовая смесь в таЮtе аппараты подает­
ся из внешнего испарителя или же испаритель (сублиматор) 
располагается в самом десублиматоре. 

Процесс охлаждения пара или парогазовой смеси в емкост­
ных десублиматорах происходит довольно медленно, поэтому 
десублимация в таЮtх аппаратах осуществляется при незначи­
тельном пересыщении. В результате такого процесса получают­
ся относительно крупные кристаллы, которые обычно имеют 
слабое сцепление (адrе.зию) с твердыми поверхностями: при 
постуЮtвании по стенкам аппарата кристаллы, как правило, 
легко отделяются и осаждаются на днище аппарата, откуда они 
выгружаются через люю1 или течЮf. Для снятия кристаллов со 
стенок в емкостных десублиматорах иногда размещают различ­
ные вибрирующие механизмы. 
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Рис. 18. 6. Объемный десублиматор: 
1 - сепаратор, 2 - камера роста 

кристаллов, З - цешральная труба, 4 -
камера смешения, 5 - транспортер: 

1 - исходная 11ароrазовая смесь, 1I -
rазообразИЬIЙ хладоаrеш, lll - десубли­
иат, lV - отработанная пароrазовая 
смесь 

Емкостные десублимато­
ры просты в изготовлении, 
не требУJ<УГ квалифициро­
ванного обслуживания . Од­
нако их производительность 
крайне мала, а эксплуата­
ция связана с большими 
затратами ручного труда. В 
силу этого в настоящее 
время такие десублиматоры 
уступают место более со­
вершенным аппаратам. 

Попытки интенсифици­
ровать процесс десублима­
ции в емкостных аппаратах 
путем использования ох­
лаждающих рубашек приво­

А-А 

w 
А 

дят обычно к образованию достаточно плотных слоев десубли­
мата, обладающих значительной адгезией к охлаждаемым по­
верхностям. Это существенно затрудняет очистку поверхностей 
от кристаллов десублимата. 

Объемные десублиматоры сравнительно широко использУJ<УГ 
при десублимации паров пуrем их непосредственного смеше­
ния с газообразными хладоаrентами, например с воздухом.  
Однако при такой десублимации часто образуются мелкие кри­
сталлы, что затрудняет их отделение от отработанной парогазо­
вой смеси. Контактную десублимацию целесообразно приме­
нять для выделения веществ из концентрированных парогазо­
вых смесей при рециркуляции хладоаrента (газа-носителя). В 
этом случае уносимые мелкие кристаллы возвращаются в зону 
роста кристаллов. 

На рис. 1 8 .6 показана одна из конструкций объемного де­
сублиматора, в котором камера смешения 4 потоков исходной 
парогазовой смеси 1 и газообразного хладоаrента 11 выполнена 
в виде двух соосных циклонов. В результате смешения этих 
потоков создается пересыщение, что приводит к образованию 
кристаллов в объеме полученной парогазовой смеси. Восходя­
щим парогазовым потоком кристаллы выносятся в камеру 2, 
где вследствие увеличения диаметра аппарата снижается ско-
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рость парогазового потока. В этой камере кристаллы задержи­
ваются и растуr, пока не достиrают определенного размера 
(скорость их стесненного витания wc) , зависящего от скорости 
восходящего потока w. При Wc > w кристаллы падают вниз, 
через центральную трубу З попадают в шнековый транспортер 
5 и выводятся из аппарата. Для снижения уноса мелких кри­
сталлов десублиматор снабжен сепарационной камерой J. 

Десублимацию с непосредственным контактом паров с газо­
образным хладоаrентом можно также проводить, смешивая 
потоки в трубе Вентури с последующей подачей парогазовой 
смеси в сепарационную камеру. 

В качестве эффективного хладоаrента при объемной десуб­
лимации можно использовать испаряющиеся жидкости, на­
пример воду. Такой хладоаrент впрыскивают с помощью фор­
сунки в поток пара или парогазовой смеси. При контакте тон­
кодисперmрованных капель жидкости с нагретой парогазовой 
смесью происходит испарение жидкости, сопровождающееся 
интенсивным охлаждением и пересыщением парогазовой сме­
си. По конструкции такие десублиматоры напоминают распы­
лительные сушилки. Расход жидкого хладоаrента легко опреде­
ляется из уравнения теплового баланса аппарата. 

К объемной десублимации можно отнести также процесс 
выделения веществ из парогазовых смесей путем их непосред­
ственного контакта с жидким хладоагентом. При такой десуб­
лимации образуется суспензия из кристаллов и отработанного 
жидкого хладоагента; дшtее ее подают на фильтрацию. Отде­
ленный хладоагент пропускают через холодильник и возвра­
щают на стадию десублимации. Естественно, что такой процесс 
применим только для дссублимации веществ, нерастворимых в 
выбранном хладоагенте. Обычно этот процесс осуществляют в 
полых или секционированных колонных аппаратах. Его иногда 
используют в конденсаторах сублимационных сушилок. 

Объемные десублиматоры с контактным охлаждением по 
своей конструкции относительно просты. Однако их общим 
недостатком является необходимость установки улавливающих 
устройств (фильтров, ловушек, циклонов, скрубберов и т.п.) .  

Пересыщения парогазовой смеси можно достичь при ее 
адиабатическом расширении. Такое расширение можно осу­
ществить в сопле Лаваля (см.  разд. 2 .6 .3) .  При этом скорость 
истечения может достиrать сверхзвуковых значений . В резуль­
тате такого расширения снижаются как температура, так и дав­
ление, и парогазовая смесь переходит в пересыщенное состоя­
ние. Недостатком данного процесса является образование мел­
ких кристаллов. 

В настоящее время в промышленности большее распростра­
нение получили десублиматоры поверхностного типа с различ-
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Рис. 18. 7. Схема скребковою десублиматора: 
1 - секции десублимашut, 2 - охлаждаюшие 

рубашхи, .1 - бункер, 4 - вал, 5 - скребки; 
/ - исходная парогазовая смесь, II - отра­

ботанная ПГС, JJ/ - десублимат 

Рис. 18.8. Схема барабанною десублиматора: 
1 - корпус аIПJарата, 2 - охлаждаемый ба­

рабан, 3 - нож; 
/ - исходная ПГС, II - отработанная 

ПГС, J// -десублимат 

/ 

ными теплообменными элементами. При поверхностной десуб­
лимации необходимо периодически или непрерывно произво­
дить очистку охлаждаемых поверхностей от образующихся кри­
сталлов. Это делается в основном двумя методами :  механиче­
ским съемом десублимата или путем его расплавления. 

Механический съем производят с использованием различных 
устройств: ножей, скребков, шнеков, цепей, щеток и др. 

Одна из конструкций скребкового десублиматора показана на 
рис . 1 8 .7 .  Он имеет две вертикальные секции 1,  снабженные 
охлаждающими рубашками 2. Секции расположены над общим 
бункером готового продукта 3. Внугри охлаждающих секций 
размещены валы 4, на которых укреплены скребки 5 для съема 
десублимата с охлаждаемых поверхностей. Исходная парогазо­
вая смесь 1 подается в одну секцию, а отработанная парогазо­
вая смесь II выводится из другой секции. 

Такие аппараты используют, например, для десублимации паров хлорида 
алюминия . При этом внуrренний диаметр секций равен 0,5 м, а их высота - 6 м. 
Удельная производительность составляет примерно 15 кг/(м2·ч) . 

Процесс десублимации удобно проводить на наружной по­
верхности вращающихся, охлаждаемых изнугри барабанов. 
Одна из конструкций барабанного десублиматора показана на 
рис .  1 8 . 8 .  Барабан 2 может охлаждаться холодной жидкостью, 
не изменяющей своего агрегатного состояния, или испаряю­
щимся хладоагентом, например аммиаком. Образующийся де-
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сублимат снимается с барабана неподвижным ножом 3. Ско­
рость вращения барабана составляет 1-8 об/мин. 

Для удаления десублимата с охлаждаемых поверхностей 
можно использовать подвижные пластины (решетки) с от­
верстиями, через которые проходят трубчатые охлаждающие 
элементы. Пластины периодически приводят в возвратно­
поступательное движение,  благодаря чему и происходит съем 
кристаллов с охлаждающих элементов. 

Достоинством десублиматоров с механическим удалением 
кристаллов с охлаждающих поверхностей является поддержа­
ние в процессе десублимации практически постоянных условий 
теплообмена. Недостатки: относительно небольшая удельная 
теплопередающая поверхность, плохое использование рабочего 
объема аппарата. Кроме того, при значительной адгезии кри­
сталлов к охлаждаемой поверхности резко возрастают затраты 
энерmи на удаление десублимата с охлаждаемых элементов. 

По указанным причинам в настоящее время в промышлен­
ности преимущественно используются поверхностные десубли­
маторы с оплавлением десублимата, снабженные трубчатыми 
охлаждающими элементами. При этом процесс десублимации 
может производиться внутри охлаждаемых горизонтальных или 
вертикальных труб либо на их внешней поверхности. 

Десублиматоры с конденсацией паров на внутренних поверх­
ностях труб по своей конструкции практически ничем не от­
личаются от обычных кожухотрубных теплообменников. В этом 
случае парогазовая смесь подается в трубное пространство, а 
хладоагент - в межтрубное . Недостатком таких десублимато­
ров является неравномерное (по длине труб) отложение десуб­
лимата. Скорость роста слоя десублимата обычно на входных 
участках труб значительно выше, чем на концевых. Это связано 
с падением концентрации конденсирующихся компонентов в 
парогазовой смеси по мере ее движения в трубах. Неравномер­
ное выпадение десублимата снижает общую эффективность 
процесса и часто приводит к зарастанию входных участков 
труб. Для улучшения степени использования охлаждающих 
поверхностей иногда применяют ступенчатое или постепенное 
изменение уровня кипящего хладоагента в межтрубном про­
странстве. Такой прием, в частности, используется в верти­
кальных трубчатых конденсаторах сублимационных сушилок. 

При десублимации веществ на наружных поверхностях труб 
легче избежать зарастания поперечного сечения аппарата де­
сублиматом. Поэтому десублиматоры с наружным наморажива­
нием кристаллов получили более широкое распространение. 

На рис . 1 8 .9 показана схема одного из десублиматоров с 
конденсацией паров на горизонтальных трубчатых элементах. В 
призматическом корпусе аппарата 1 размещены секции трубча-
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Рис. 18.9. ПоверхноС111ый десублиматор с 
трубчатыми охлаждающими элементами: 

1 - корпус, 2 - охлаждаемые орсбрсННЬiс 
трубы; 1 - исходная ПГС, II - <>тработанная 
ПГС, III - десублимат 

тых охлаждаемых элементов 2. 
Для повышения интенсивности 
(пропускной способности) теп­
лообмена трубы снабжены на­
ружными поперечными ребра­
ми . После стадии десублимации 
в трубчатые элементы подаюr нагретый теплоноситель и про­
изводят расплавление десублимата. Образующийся плав выво­
дят из аппарата и подаюr на стадию отверждения, которую 
обычно осуществляюг на вальцевых кристаллизаторах. Такие ап­
параты urnpoкo исполъзуюrся для десублимации фrалевоrо и ма­
леинового ангидридов из реакционных парогазовых смесей. Сте­
пень измечения целевых продукгов из ПГС достигает 98-99 %.  

В десублиматорах с nаружным намораживанием также может 
наблюдаться неравномерное распределение твердой фазы по 
длине труб и месту их расположения в рабочем пространстве 
десублиматора. Такая неравномерность особенно проявляется в 
аппаратах большой производительности со значительным чис­
лом труб. Поэтому при конструировании таЮIХ десублиматоров 
ставятся две задачи : максимальное использование рабочего 
объема аппарата и обеспечение по возможности равномерного 
роста слоя десублимата. Последняя задача обычно решается 
пуrем определенного расположения труб в пространстве десуб­
лиматора и установкой различных секционирующих перегоро­
док. Иногда равномерность роста слоя десублимата достигается 
постепенным уменьшением шага между трубами по ходу паро­
газовой смеси . 

Заметим, что при расплавлении десублимата перенос тепло­
ты в ero слое происходит в основном за счет теплопровод­
ности. Но десублимат обычно имеет пористую структуру, так 
что эффективность теплопереноса мала, и для полного плавле­
ния десублимата требуется значительное время. Поэтому для 
сокращения продолжительности стадии регенерации теплооб­
менных поверхностей предусматриваюrся различные меры. 

Так, для ускорения стадии регенерации часто применяют 
штыковые теплообменные элементы. При нагреве происходит 
частичное подплавление поверхностных слоев десублимата, он 
легко соскальзывает с таких элементов и быстро расплавляется 
в обогреваемом бункере . Иногда после частичного подплавле­
ния теплообменные элементы подвергают вибрационному воз­
действию, способствующему очистке теплообменных поверхно­
стей от оплавившегося десублимата. 
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Имеются конструкции десублиматоров с вертикальными 
пластинчатыми элементами. В сублимационных сушилках часто 
конденсаторы располагают непосредственно в сублимационной 
камере. Такие аппараты отличаются малыми гидравлическими 
сопротивлен иями движению парогазовых смесей.  

В криоrенных установках возникает задача вьшеления воды и диоксида угле­
рода из воздуха перед его сжатием (см. разд. 2 1 .3 .6 и 2 1 . 3 .7) . Эта задача часто 
решается с испаrо.зованием пластинчатых оребренных десублиматоров 
(рекуператоров). Стадия вымораживания в таких аппаратах сосrавляеr порJЩК.а 20-30 
мин. Очисrку охлаждающих поверхносrей проводят пуrем возгонки lфисталлов лм.а и 
диоксида yrnepoдa при продувке десублиматоров reWIЫМ во::щухом. 

Для этой же цели в криогенных установках часто используют насадочные 
реrенераторы. Первоначально насадку охлаждают пуrем продувки реrенератора 
холодным отходящим газом. Далее в реrенератор подают воЗдух. При этом влага 
и диоксид углерода вымораживаются на поверхности охлажденной насадки. 
Десублимат удаляют с насадки возгонкой при продувке отходящими газами. 

Поверхностную десублимацию можно также проводить в 
аппаратах с шаровой насадкой, перемещающейся во вра­
щающемся барабане, снабженном охлаждающей рубашкой. 
Такие аппараты напоминают барабанные сушилки. Внутри 
барабана засыпана шаровая насадка, на поверхности которой 
идет образование десублимата. При перекатывании шаров про­
исходит очистка их поверхности . Десублимат выносится из 
аппарата потоком отработанной парогазовой смеси. Такой 
процесс можно также проводить на гранулированных частицах 
конденсирующегося вещества, выполняющих роль подвижной 
насадки. В этом случае на выходе из аппарата производится 
отбор дисперсной фазы, после сортировки которой часть твер­
дого продукта возвращается в десублиматор в виде ретурноrо 
потока. 

Высокопроизводительными являются десублиматоры с псев­
доожиженным слоем инертной насадки или твердых дисперсных 
частиц десублимируемоrо вещества. В первом случае стараются 
подобрать такой режим, чтобы десублимат удалялся с поверх­
ности инертной насадю1 за счет его истирания и выносился с 
парогазовой смесью, во втором - десублимацию проводят на 
поверхности частиц самого десублимируемоrо продукта. Такие 
десублиматоры могут работать как с внешним, так и с внут­
ренним ретуром.  Охлаждение парогазовой смеси в псевдоожи­
женном слое может быть осуществлено тремя способами: с 
использованием охлаждающих поверхностей, путем непосред­
ственного смешения с холодным инертным газом и при 
впрыскивании в слой испаряющегося хладоаrента. В последнем 
случае достигается наиболее высокая удельная производитель­
ность аппаратов. 

Недостатком всех десублиматоров с псевдоожиженным 
слоем является унос мелких частиц десублимата отработанной 
парогазовой смесью. 
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Рис. 18. 10. Фракционирующий субли­
матор: 

1 и 2 - секции сублимации и лесубли­
мации, 3 - бункер, 4 - nmex; 

1 - исходное всщесrво, 11 - твердый 
осrатох, 111 - очищенный десублимат 

Рис. 18. 1 1. Аппарат для сублимацион­
но-десублимационной очистки ве­
ществ: 

1 - ампула; 2 и З - сеJЩии сублима­
ции и десублимации; 

1 - исходное вещесrво, 11 - пары, 111 
- очищенный десублимат 

2 
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При очистке и фракционировании веществ, а также при 
сублимационной сушке часто стадии сублимации и десублима­
ции проводят в одном аппарате . Одна из конструкций фракци­
онного сублиматора показана на рис . 18 . 10 .  Аппарат имеет сек­
ции сублимации 1 и десублимации 2. Исходное вещество / за­
гружается в бункер З и далее поступает в секцию сублимации,  
где оно нагревается до заданной температуры. Транспортиров­
ка твердого вещества осуществляется шнеком 4. При нагреве 
происходит частичная возгонка вещества. Твердый остаток // 
выводится из аппарата, а пары легколетучих компонентов по­
ступают в секцию десублимации.  Там пары десублимируются 
на охлаждаемых стенках. Шнек снимает десублимат со стенок 
и выгружает из аппарата в ВИде фракции ///. 

Очистку небольших количеств вещества часто проводят в 
удлиненных запаянных ампулах (рис. 1 8 . 1 1) . Исходное веще­
ство / загружают в один из концов ампулы. Далее ампулу 
обычно вакуумируют и помещают одним концом в трубчатый 
нагреватель 2, а другим - в охлаждающую секцию З. При на­
греве часть вещества возгоняется, образующиеся пары чистого 
вещества поступают в зону охлаждения и там десублимируются. 
Такой процесс часто называют сублимаи,ионно-десублимаи,ионной 
перегонкой. 

1 457 



18.5.  СУБЛИМАЦИОННАЯ СУШКА 

Сублимационная сушка является типичным комбинирован­
ным сублимационно-десублимационным процессом (кратко 
она затронута в разд . 1 5 . 1 .2) . Данный метод сушюt широко 
используется в химической, пищевой, фармацевтической и 
других отраслях промышленности. Сублимационная сушка по 
сравнению с обычной имеет ряд достоинств* :  

- возможность проведения процесса обезвоживания при 
низких температурах, что особенно важно при сушке термола­
бильных веществ; 

- практическое отсутствие изменения компонентного со­
става и структуры высушиваемого вещества, что особенно важ­
но для пищевых продуктов; 

- возможность достижения весьма низкой конечной влаж­
ности продукта, так как процесс осуществляется при достаточ­
но глубоком вакууме; 

использование дешевого низкопотенциального тепла 
(например, теплой воды) .  

Однако данный процесс имеет и свои недостатюt, среди ко­
торых следует отметить более высокую по сравнению с обыч­
ной сушкой энергоемкость (на замораживание продуктов и 
создание вакуума) и более сложное аппаратурное оформление. 

Сублимационная сушка осуществляется следующим обра­
зом . Исходный влажный продукт первоначально охлаждаl<УГ до 
полного замораживания влаги. Далее под вакуумом производят 
испарение льда (МJmуя жццкую фазу). Эrа стадия протекает при 
параметрах ниже тройной точки замораживаемого раствора. 

Сублимационному высушиванию МОJУГ подвергаться влаж­
ные дисперсные материалы, жидюtе растворы, эмульсии, сус­
пензии, растительное и животное сырье . В большинстве этих 
продуктов влага находится в виде раствора. Чтобы эти раство­
ры полностью заморозить, их необходимо охладить ниже тем­
пературы солидуса fc (см. разд. 1 6 .2) . Для эвтектикообразующих 
смесей охлаждение проводят ниже температуры кристаллиза­
ции эвтектию1 tE = fc. Температуру полной кристаллизации 
раствора можно определить по диаграмме равновесия фаз "вода 
- растворенное вещество" .  Для разбавленных недиссоциирую­
щих растворов с мольной концентрацией растворенного ве­
щества х температуру их полной кристаллизации fc можно 
определить по полуэмпирической формуле 

tc = tв - kx ,  ( 1 8 .9) 
где ta - температура кристаллизации (плавления) чистого растворителя (воды); 
k - криоскопическая константа (значения констант k для многих веществ при­
ведены в специальной литературе•• ) .  

• Подробнее см . (4 ,  5 ] .  
*• См. , например , 1 4 1 .  
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Скорость охлаждени.н исходного продукта на стадии замо­
раживания должна быть такой, чтобы не происходило разру­
шения структуры высушиваемого продукта образующимися 
кристаллами льда. Разрушение часто наблюдается при медлен­
ном замораживании, когда в затвердевшем продукте происхо­
дит образование крупных кристаллов льда. Режим заморажива­
ния особенно важен при сублимационной сушке пищевых про­
дуктов растительного или животного происхождения, а также 
при сушке живых микроорганизмов (например, дрожжевых 
клеток) .  Обычно скорость охлаждения продуктов на стадии их 
замораживания подбирают опытным путем. Она зависит от 
состава продукта, его теплофизических свойств, способа 
охлаждения и других факторов. 

Замораживание продуктов осуществляют несколькими спо­
собами. Наиболее часто его проводят путем отвода теплоты 
через охлаждаемые стенки. Иногда замораживание производят 
путем непосредственного контакта продукта с газообразным 
хладоагентом, например, распыляя жидкий продукт в поток 
холодного воздуха или другого инертного газа (азота, диоксида 
углерода и др. ) .  Продукты можно замораживать также в самой 
камере сушки при вакуумировании. В последнем случае в ре­
зультате понижения давления происходит интенсивное практи­
чески адиабатное испарение влаги. При этом за счет отвода 
теплоты испарения наблюдается самоохлаждение продукта -
вплоть до его полного замораживания. При осуществлении 
такого процесса обычно удаляется до 1 5-20% влаги. 

Стадия испарения (сублимации) влаги, как указано выше, 
реализуется ниже тройной точки на диаграмме равновесия 
"вода-растворенное вещество".  Параметры данной точки 
(температура и давление) зависят от свойств растворителя и 
растворенного вещества, а также от состава раствора. 

Для чистой воды Э111 параметры составляют: р = 610  Па и 1 = 0,0076 °с. Суб­
лимационную сушку обычно проводят при остаточном давлении 10-150 Па и 
температуре минус 20-30 ос. 

На стадии испарения теплоту, затрачиваемую на испарение 
(сублимацию) льда, к продукту подводят путем теплопровод­
ности или от источника инфракрасного излучения. В разд. 1 8 . 1  
отмечалось, что удельная теплота сублимации веществ Гсуб 
примерно равна сумме их удельных теплот плавления r� и 
испарения Гисп· Для воды величина Гсуб достигает - З МДж;к.г, 
а Гпл составляет - 0,34 МДж/кг. 

Обычно с понижением мажности материала интенсивность 
парообразования падает; соответственно этому следует снижать 
количество подводимой теплотъ1. Если же этого не делать, то из­
ЛJШJек теплоты может привести к нагреву материала - вплоть до 
пламения льда, 'П'О нарушит режим сублимационной сушки. 
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Для поддержания вакуума в процессе сублимационной суш­
ки необходимо обеспечить непрерывный отвод паров влаги из 
сушильной камеры (сублиматора) . Это можно сделать несколь­
кими способами. В принципе поддерживать необходимый ва­
куум можно, используя прямой отсос образующихся паров из 
сушильной камеры с помощью пароструйных, эжекторных или 
других вакуумных насосов. Однако это экономически невыгод­
но: такой отсос требует значительных энергетических затрат. 
Поддерживать вакуум в сушильной камере можно также пугем 
адсорбционного поглощения паров воды цеолитами или же 
другими адсорбентами .  Данный прием также не нашел широ­
кого промышленного применения (из-за дороговизны адсор­
бентов и необходимости их регенерации) . 

Более радикальным является удаление паров влаги пугем их 
конденсации. По сути дела в данном процессе, как и в процес­
се вакуумного выпаривания (см . разд.9 .6 .3) ,  конденсатор играет 
роль насоса для откачки пара. Величина создаваемого разреже­
ния определяется температурой хладоагента, применяемого для 
конденсации пара. 

Конденсатор присоединяется к системе перед вакуум­
насосом .  При этом большая часть откачиваемого пара в кон­
денсаторе переходит в жидкое или твердое состояние, 
оставшаяся несконденсированная парогазовая смесь удаляется 
вакуум-насосом. Давление пара в конденсаторе обычно близко 
к давлению насыщенного водяного пара при температуре 
охлаждающих поверхностей конденсатора. 

Процесс сублимационной сушки осуществляется при доста­
точно высоком вакууме (низком остаточном давлении), поэто­
му в конденсаторе обычно происходит твердофазная конденса­
ция (десублимация) паров воды. Данный процесс можно про­
водить с использованием не только поверхностных, но и кон­
тактных конденсаторов. 

При поверхностной конденсации обычно используют трубча­
тые десублиматоры периодического действия. которые охлаж­
даются хладоагентом с температурой от -30 до -40 °С. 
Образующийся слой льда удаляют с охлаждаемых поверхностей 
путем плавления . 

В контактных конденсаторах пары непосредственно контак­
тируют с жидким хладоагентом. Образующиеся при этом кри­
сталлы льда выводятся из конденсатора вместе с отработанным 
хладоагентом.  Далее лед отделяется от хладоагента. 

СубJШМационную сушку можно проводить в периодическом 
ИJШ непрерывном режиме. В настоящее время в промышленности 
и в лабораторной практике используются преимущественно уста­
новки периодического действия. Эrо связано с трудностями загруз­
ки и вьпрузки продукrов из вакуумных аIПiаратов. 
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Рис. 18. 12. Схема установки периодической субmtмационной сушки мажных 
материалов 

Принципиальная схема типичной сублимационной сушильной установки 
периодического действия показана на рис. 18 . 12 .  Она состоит из сушШIЬной 
камеры СК, холодильников Х1 и Х2, теплообменников Т1 и Т2, конденсатора 
пара К и ва.кууы- насоса ВН.  Сушильная камера представляет собой герметичный 
аппарат, в котором размещена этажерка из полых полок. Последние охлаждают­
ся на стадии замораживания с помощью хладоагента Х41, поступающего из 
холодильной установки Х1.  Высушиваемый материал заrружают во флаконы, 
ампулы ИJП1 специальные противни, устанавливаемые на охлаждаемых полках. 
Иног,ца замораживание производят в отдельном аппарате, и тогда в сушильную 
камеру заrружают уже замороженный исходный материал. 

Пос.ле замораживания сушильную камеру ва.кууыируют, и начинается стадия 
испарения маги. Образующиеся при сублимации льда пары воды П поступают 
в конденсатор К, где происходит их десублимация на поверхностях, охлаж­
даемых хладоагентом Х42 из холодильной установки Х2. Пары воды десубmtми­
руются в виде льда или снега (инея) . Несконденсированная парогазовая смесь 
(ПГС) отво.zпrrся из конденсатора с помощью ва.кууы-насоса ВН.  Для подвода теплоты к материалу на стадии испарения в СК используется 
теплообменник Т1, а для распламения льда в конденсаторе К после окончания 
стадии сушки - теплообменник Т2. Образующийся при пламении льда конден­
сат В отводят из конденсатора• . Время сушки обычно составляет 40 - 120 мин. 

Иногда процесс сушки проводят в две стадии. На первой мага удаляется при 
фазовом переходе льда в пар . При этом достигается влажность материала 1 -2%.  
На второй стадии материал постепенно подоrревают до  температуры наrревате­
ля, и окончательное досушивание материала ведется уже выше криогенной точ­
ки (температуры пламения раствора). В результате такого процесса достигается 
весьма низкая конечная мажность продукта (-0,5% и меньше). 

В обычных сублимационных сушилках операции загрузки 
исходного и выгрузки конечного продуктов весьма трудоемки, 

• Более подробно аппаратурное оформление процесса субmtмационной суш­
ки представлено в (4,  5 ) .  
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Рис. 18. 13. Схема установки непрерывной сублимационной сушки: 
1 - сушильная камера, 2 - лекrочный транспортер, J - форсунка, 4 - наrреватель, 5 - ножевое устройство, 6 - шлюзовая камера, 7 - бункер, 8 - коцценсатор, 9 - вакуум­

насос; 
1 - исходный жидкий продукт, II - сухой продукт, /ll - пары (ПГС), JV - хладоаrент, 

V - отработанный хладоаrент с кристаллами льда, VJ - оrходящая ПГС 

поэтому при разработке более совершенных установок ста­
раются максимально механизировать и даже автоматизировать 
эти операции. Механизации стадии заrрузюt наиболее легко 
достичь при сушке исходных жидЮIХ продуктов, так как они 
хорошо транспортируются по трубам. В этом случае в сушиль­
ных камерах можно устанавливать стационарные полюt, на 
которые исходный продукт поступает самотеком из питателя . 
При этом уровень жидкости на полках регулируется перелив­
ными устройствами. Для выrрузЮ1 сухих продуктов используют 
различные механизмы, снабженные ножами, скребками и т.п. 

Конечно,  наиболее удобными в эксплуатации и экономич­
ными являются сушильные установюt непрерывного действия, в 
которых загрузка продуктов и выгрузка производятся без на­
рушения вакуума в сушильной камере. Однако таюtе установЮ1 
конструктивно сложнее, так как они должны иметь специаль­
ные шлюзовые камеры, накопительные бункеры и другие 
вспомогательные устройства. 

Одна из конструкций сублимационной сушилки непрерывною действия по­
казана на рис. 18 . 1 3 . В сушильной камере 1 располагается транспортер с непре­
рывно движущейся металлической лентой 2. Исходный жидкий продукт 1 с 
помощью форсунки З наносится тонким слоем на движущуюся ленту. За счет 
частичною испарения влаги под вакуумом исходный продукт (раствор) самоза­
моражиеается. Подвод теruюты в процессе сушки производится с помощью 
нагревателя 4. Высушенный продукт // снимается с ленты ножевым устройством 
5 и поступает через шлюзовый затвор 6 в приемный бункер 7, который перио­
дически разгружается при закрьпом затворе. Образующиеся пары 11/ поступают 
в конта�сrный конденсатор 8, куда подается жидкий хладоаrент /V. Из конденса­
тора отводится отработанный хладоаrент с кристаллами льда V и подается на 
стадию ею реrенерации .. Несконденсированные пары с примесью воздуха Vl 
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(подсос через неплоnюсти аппарата) из конденсатора отсасываются вакуум­
насосом 9. Продолжительность сушки в такой установке составляет несколько 
минут. 

Имеются промышленные туннельные сушилюt, в которых 
сушка производится непрерывно на движущихся поддонах 
(этажерках), а операции загрузки и выгрузки конечного про­
дукга осуществляются периодически с использованием специ­
альных шлюзовых камер . 

Процесс сублимационной сушки можно использовать для получения мелко­
дисперсных порошков. При этом исходное вещество растворяют в воде. Полу­
ченный раствор (обычно эвтектического состава) быстро замораживают и высу­
шивают сублимационным способом. При такой сушке из твердой эвтектической 
смеси удаляются кристаллы льда. Полученный таким образом продукr состоит 
из мельчайших кристаллов растворенного вещества. 

18.6. ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ ПРОЦЕССОВ 
СУБЛИМАЦИИ И ДЕСУБЛИМАЦИИ 

Сублимационно-десублимационная переработка веществ в 
общем случае может состоять из нескольких последовательных 
стадий: 

- замораживания (полной кристаллизации) исходного ве­
щества перед его сублимацией; 

- частичного или полного испарения (сублимации) твердой 
фазы; 

- частичной или полной десублимации парогазовой смеси; 
- плавления десублимата. 
Естественно, что в зависимости от цели проведения процес­

са, фазового состояния исходного вещества, а также требова­
ний к конечным продукгам переработюt - в конкретном слу­
чае - та или иная стадия может отсутствовать. 

Стадия замораживания. Процесс замораживания исходного 
продукга проводят перед его подачей на следующую стадию -
сублимации. При этом исходное вещество может поступать на 
стадию замораживания в виде раствора либо смеси твердой и 
жидкой фаз (например, при проведении сублимационной суш­
юt влажных материалов) . 

При замораживании растворов их охлаждают до температу­
ры lз, которая должна быть равна или несколько ниже темпе­
ратуры солидуса раствора lc· Последнюю можно определить по 
диаграмме равновесия "твердая фаза-жидкость" либо рассчи­
тать по теоретичесюtм или эмпирическим зависимостям, на­
пример используя формулу ( 1 8 .9) .  

Количество теплоты, отводимой при замораживании, Qз 
можно определить из теплового баланса данной стадии. Пусть 
на замораживание поступает раствор в количестве F с темпера-
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турой tF. Исходный раствор имеет теruюемкость cFp , а полнос­
тью замороженный - СF т . Тепловой баланс (пространс­
твенный контур охватывает весь материал) рассматриваемой 
стадии с учетом выделяющейся теплоты фазового превращения 
rкр = -rlDI имеет вид: 

- для непрерывного процесса 

Fcpp tF - Fсрт tэ - Q3 + Frкp = О ; (а) 

- для периодического процесса (за всю стадию) 

- Q3 + Frxp = Fсрт 13 - Fcpp tF . (б) 

Из уравнений (а) и (6) в обоих случаях получается следующая 
зависимость для расчета отводимой при замораживании теплоты: 

Qэ = F(rкp + Срр tF - Срт /3) • ( 1 8 . 1 0) 
Значения теплофизических свойств смесей ricp, с Fp и с F т при отсуrствии 

эксперимеJПаЛЪных данных М<1ЖНо оценить по аддитивности, исходя из тепло­
физических свойств компонентов и концентрации раствора. 

Пусть теперь замораживается продукт, состоящий из твер­
дой и жидкой фаз с массовой долей последней <1>ж.; теплоем­
кости твердой и жидкой фаз исходного продукта равны Cr и еж. 
Тогда уравнение теплового баланса при полном замораживании 
жидкости имеет вид (например, для непрерывного процесса) : 

.F(l - </>ж.)Сr IF + F<1>жсж IF - Fc Рт /3 - Q3 + F<1>ж.rкр = О ; 
отсюда получаем: 

Q3 = F [<1>ж.(rкр + Cж.IF) + ( 1 - </>ж)Crlp - Срт /3] • ( 1 8 . 1 1 ) 
При сублимационной сушке величина 'Рж. представляет со­

бой абсолюrную влажность исходного материала. 
СтадиJI сублимации. При частичной сублимации исходного 

вещества F с концентрацией легколетучего компонента XF без 
использования газа-носителя (рис. 1 8 . 14,а) получаюrся пар П с 
концентрацией Хп и твердый остаток G с концентрацией Xr· В 
этом случае материальные балансы по массовым потокам фаз и 
легколетучего компонента для контура, охватывающего субли­
матор С, можно записать в виде системы уравнений: 

F - П - G = O ;  
Fx1· - ЛХп - G.xr = О . 

(в) 
(г) 

При совместном решении (в) и (г) получаюrся формулы 
(составленные с использованием правила рычага) для расчета 
выхода продуктов разделения.  Так, выход паровой фазы 

( 1 8 . 1 2) 
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Рис. 18. 14. К расчету стадии сублимации без использования (а) и с испоЛЬ3ова­
нием (б) инерrnого газа-носителя 

Заметим, что концентрации Хп и Xr мoiyr быть найдены из 
условий фазового равновесия рассматриваемой системы. 

Если при сублимации образуются чистые пары легколетуче­
го компонента (Хп = 1 ) , то из уравнения ( 1 8 . 12) имеем: 

П = p xF - Хт . ( 1 8 . 1 3) 
1 - Хт 

Если к тому же в твердом остатке G не остается летучих 
компонентов (Xr = О), то выход паров 

П = Fц . ( 1 8 . 14) 

При полной сублимации исходного вещества П = F и, соот­
ветственно, Хп = хр. 

На стадии сублимации к продукту необходимо подводить 
определенное количество теплоты Qc для компенсации теплоты 
фазового перехода. Величину Qc определим из уравнения теп­
лового баланса данной стадии. В сублиматор поступает ис­
ходное вещество F с температурой fз, а уходят насьпценные пары 
П с  энтальпией hп и твердый остаток G с температурой tr (см. рис. 
1 8 . 14,а) . Теплоемкость исходного вещества равна сF т ,  а твердоrо 
остатка - Cr· Уравнение тепловоrо баланса имеет вид: 

FcFт fз + Qc - Пhп - Gertr = О . 

При этом энтальпию паров можно представить как 

hн = Гсуб + Сmlкон , 

(д) 

(ж) 

где Cm - теплоемкость сконденсированных паров при температуре их конденса­
ции fКDн = fт. 

Из уравнения (д) с учетом (ж) получим зависимость для рас­
чета Qc: 

( 1 8 . 1 5) 

Если принять, что теплоемкости с р т , Ст и Cr близки между 
собой, а температура продукта на стадии сублимации остается 
постоянной tr = /3, то из уравнения ( 1 8 . 1 5) с учетом (в) можно 
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получить приближенную зависимость 

Qc � Лrсуб · ( 1 8 . 16)  

При сублимации с использованием инертного газа-носителя L 
из исходного материала F получаем твердый остаток G с кон­
центрацией легколетучего компонента Xr и парогазовую смесь 
W с концентрацией легколетучего компонента xw (рис . 1 8 . 14 ,6).  
В этом случае уравнения материального баланса по потокам 
фаз и легколетучему компоненту применительно к непрерыв­
ному процессу будут иметь вид: 

F + L - W - G = О ; (з) 

Fxp + Lч - Wxw - G.xr = О , (и) 

rде XL - концентрация (содержание) леrколетучеrо компонента в исходном 
инертном газе-носителе (при рециркуляции последнего и в некоторых других 
случаях XL � О). 

При совместном решении (з) и (и) получается зависимость 
для расчета выхода парогазовой смеси: 

W = F(xF - Хт ) + L(xL - хт ) 
. ( 1 8 . 1 7) 

xw - хт 

Если концентрация легколетучеrо компонента в свежем исход­
ном газе-носителе XL = О, то уравнение ( 18 . 17) принимает вид 

W = FxF - (F + L)хт ( 1 8 . 1 8) 
xw - хт 

Если же при сублимации происходит полное извлечение лег­
колетучего компонента из твердого остатка (Xr = О), то выход 
парогазовой смеси 

W = FxF - LxL . 
xw 

( 1 8 . 1 9) 

Как уже указывалось выше, процесс сублимации с исполь­
зованием газа-носителя можно проводить двумя способами: 
путем подвода теплоты через теплообменные поверхности или 
с потоком предварительно нагретого газа-носителя. В первом 
случае количество подводимой теплоты Qc находим из уравне­
ния теплового баланса сублиматора С: 

(к) 

ще hL и hw - энтальпии Гdза- носителя и получаемой насыщенной парогазовой 
смеси. 

Значения ЭНТ'dЛЬпий hL и hw можно определить, используя правило адди­
тивности. Обозначим: Сп и Спт - теплоемкости леrколетучеrо компонента в па-
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Рис. 18. 15. К расче'I)' стадии десублимации 
парогазовой смеси 

рообразном и твердом состояниях при 
темпера'J)'ре насьпцения парогазовой сме­
си; fL - исходная темпера'J)'ра rаза­
носителя; fк - температура насыщения 
газа-носителя с концекграцией XL леrколе­
тучего компонента; tw - темпсра'J)'ра отво­
димой парогазовой смеси. Тогда 

hL = ХL/Гсуб + Cn(tL - tк) + Cmfк) + ( 1 - XL)CLfL ; 

h w  = хн-{rсуб + cmtw) + ( 1 - xw)cLfw . 

Из уравнения (к) найдем значение Qc: 
} (л) 

Qc = Wh w + Gertr - FcFт 13 - LhL . ( 1 8 .20) 
В случае подвода необходимой для сублимации теплоты с 

нагретым газом-носителем ( Qc = О) из ( 1 8 .20) можно рассчи­
тать расход нагретого газа-носителя: 

L = Whw + Gстtт - Fc F тlз 

hL 
( 1 8 . 2 1 )  

Если задано значение L,  то из уравнений (л) и ( 1 8 .2 1 )  мож­
но определить начальную температуру газа-носителя IL, обес­
печивающую необходимый выход парогазовой фракции 
(степень сублимации) . 

Стадия десублимации. При десублимации (рис. 1 8 . 1 5) из па­
рогазовой смеси W с концентрацией xw получают твердую фазу 
(десублимат) Н с  концентрацией легколетучего компонента Хн 
и остаточную парогазовую смесь V с концентрацией xv. Мате­
риальный баланс данного процесса по потокам фаз и легколе­
тучего компонента для контура, охватывающего десублиматор 
Д, описывается уравнениями: 

W - V - Н = О ; (м) 

Wx�v - Vxv - Нхн = О . (н) 
Рассматривая эти уравнения совместно, можно получить за­

висимости (с использованием правила рычага) для расчета вы­
хода продукrов разделения . В частности, выход десублимата 

Н = w xw - Ху . ( 1 8 .22) 
Хн - Ху 

Количество теплоты Qд, которую необходимо отводить на 
стадии десублимации, определим из уравнения теплового ба­
ланса десублиматора. Обозначим: lн - конечная температура 
охлаждения на стадии десублимации; Сн - теплоемкость десуб­
лимата; hv - энтальпия отходящей парогазовой смеси. Тогда 

Wh w - Vhv - Нснlн - Qд = О , 
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откуда 
( 1 8 .23) 

Если принять, что отходящая парогазовая смесь V уходит из 
десублиматора в насыщенном состоянии, соответствующем ее 
температуре tv = tн, то с учетом Cm ::::: Си 

h v  = xi-<rcyб + Crnfн) - ( 1  - xv)citн . 
Заметим, что для расчета процессов сублимации и десублимации веществ с 

применением инерmоrо rаза-носителя можно использовать энтальпийную диа­
грамму, аналогичную применяемой для процесса сушки. При этом вводятся 
понятия абсолюmо сухого инерmого rаза, приведенного (условного) теruюсо­
держания пароrазовой смеси, 0111осительноrо ее насьпцения и др. С помощью 
такой диаrраммы легко определить параметры пароrазовой смеси на раз.личных 
стадиях и движущую силу процесса. 

Стадия плавления десублимата. Как уже отмечалось, стадия 
плавления десублимата используется для ero удаления с тепло­
обменных поверхностей . Иногда плавление десублимата произ­
водят с целью ero последующеrо гранулирования. 

Поступающий на стадию плавления десублимат Н обычно 
имеет температуру tн ниже точки ero плавления tпл, а получен­
ный расплав отводится в несколько перегретом состоянии (при 
температуре tp > tпл) . Тепловой баланс данной стадии с учетом 
поглощаемой (сток) теплоты фазовоrо перехода rпл описывает­
ся уравнением: 

Нснtн + Qп - Hcptp - Нrпл = О , 
где Ср - теплоемкость расплав.ненного десублимата. 

(о) 

Из (о) найдем количество теплоты Qп, которую необходимо 
подвести для полного плавления десублимата и нагрева распла­
ва до заданной температуры tp : 

Qп = Н(rпл + Cptp - Снtн) . ( 1 8 .24) 

Особенности тепломассообмена и кинетика процессов, проте­
кающих на различных стадиях сублимационно-десублимационной 
переработки веществ, рассмотрены в специальной литературе•. 
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Глава 19 

ГРАНУЛИРОВАНИЕ 

Процессы гранулирования широко применяюrся в хими­
ческой и смежных с ней отраслях промышленности для прида­
ния твердофазным продукrам необходимых потребительских 
свойств и улучшения их товарного вида. Выпуск этих продук­
тов в гранулированном виде уменьшает их потери при тран­
спортировке, хранении и переработке, улучшает технологиче­
ские, экономические и экологические показатели их дальней­
шего использования.  

19. 1 .  ОСНОВНЫЕ ПОНЯТИЯ 

Гранулированием называется процесс придания твердофаз­
ным продуктам определенной (требуемой) формы и необходи­
мь�х потребительских свойств. Получаемые в результате грану­
лирования частицы твердой фазы называюrся гранулами. Гра­
нулы представляюr собой чаще всего двухфазные, иногда -
трехфазные агрегаты, имеющие сложную (нередко - пори­
стук>) структуру. Гранулы могут либо состоять исключительно 
из гранулируемого вещества (или веществ), либо включать на­
ряду с ним еще и вещество, скрепляющее исходные частицы 
гранулируемого продукrа в агрегат (гранулу) . Это вещество 
называюr связующим. Частицы гранулируемого продукта в гра­
нуле могут быть связаны между собой за счет образования кри­
сталлических "мостиков",  возникающих при кристаллизации 
расплава (раствора) связующего или при десублимации послед­
него, при перекристаллизации и полиморфных превращениях в 
твердой фазе под давлением. Упомянутая выше связь может 
возникнуть за счет вязких, капиллярных, электростатических и 
других поверхностных сил различной физической природы. Она 
может также образоваться при химическом взаимодействии свя­
зующего или компонентов связующего с гранулируемым мате­
риалом. 

Основными характеристиками гранулированных продуктов 
являюrся: 

- их гранулометрический (фраIО.1ионный) состав (см. разд. 
2.7 . 1 ) ; 
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- статическая прочность, определяемая статическим усилием 
(отнесенным к миделеву сечению гранулы), необходимым для 
разрушения гранулы; 

- пористость гранулы (см. разд. 14. 1 ) ;  
- слежнваемость, определяемая статическим усилием, необ-

ходимым для разрушения слежавшегося (обычно цилиндри­
ческой формы) образца - при фиксированных усилии прессо­
вания, температуре и влажности гранулированного материала. 

Ряд требований предъявляют только к отдельным видам гра­
нулированных продуктов. Это : 

- mrроскопичность гранулированного материала (способ­
ность последнего поглощать влагу); 

- устойчивость гранул к термическим циклам наrрев­
охлаждение (обычно для веществ, претерпевающих в опреде­
ленном диапазоне температур полиморфное превращение, на­
пример N H4NOз) ; устойчивость определяется числом термиче­
ских циклов, предшествующих появлению первых разрушен­
ньrх гранул; 

- впитывающая способность гранул (обычно для веществ, 
гранулы которьrх для придания им потребительских свойств 
"пропитывают" жидкими компонентами, например промыш­
ленные взрывчатые вещества на основе аммиачной селитры); 
такая способность определяется объемной (массовой) долей 
впитавшегося жидкого компонента; 

- статическая (обменная) емкость гранулированньrх адсор­
бентов (ионообменных смол) (см. разд. 14.7. 1 )  и ряд других по­
казателей. 

19. 1 . 1 .  Стадии rранулообразования 

Гранулообразование включает в себя два этапа: формование 
и структурирование гранулы. На этапе формования исходному 
гранулируемому материалу придают форму, которую он должен 
иметь в гранулированном виде. На этапе структурирования в 
теле гранулы окончательно формируются связи между обра­
зующими ее частицами (кристаллами), и возникает rетерофаз­
ная структура, обеспечивающая требуемые потребительские 
свойства гранулированного продукта. В различных процессах 
гранулирования эти этапы могут протекать последовательно и 
параллельно во времени .  

Типичными примерами последовательного протекания этапов 
являются процессы гранулирования кристаллизацией капель 
расплава в потоке хладоаrента или на охлаждаемых поверхно­
стях либо гранулирование паст и влажных порошков экструзи­
ей. В первом случае на этапе формования расплав дисперrиру­
ют в поток хладоаrента или на охлаждаемую поверхность в 
виде капель требуемого размера. Во втором случае подбирают 

1470 



необходимый диаметр профилированных отверстий (фильер) и 
частоту вращения ножа для получения цилиндрических агрега­
тов необходимоrо размера, из которых после сушки (прока­
ливания) будуr получены гранулы. На этапе структурирования, 
завершающем процесс гранулообразования, в первом случае в 
ходе кристаллизации капель расплава за счет отвода теплоты к 
хладоагенту образуется кристаллическая и пористая структуры 
гранулы. Во втором случае в ходе высушивания цилиндрических 
агрегатов формируюrся струкrурирующие гранулу связи - часто в 
виде кристаллических (твердофазных) "мостиков" ме:жду частица­
ми агрегата (гранулы), а также ее пористая струкrура. 

Типичными примерами параллельн.ого протекания этапов 
формования и структурирования гранул являются процессы 
гранулирования порошков агломерацией с использованием, 
например, кристаллизующеrося связующеrо, а также гранули­
рование кристаллизацией расплавов (растворов) веществ на 
растущих частицах гранулируемого проду�сrа. В ходе этих процес­
сов изменение размеров и формы гранул (их рост) и формирова­
ние струюуры (например, за счет кристаллизации связующего или 
гранулируемого вещества) происходят одновременно. 

Принципиальные отличия в организации процесса грануло­
образования по двум названным выше схемам подразумевают 
различия и в аппаратурно-технологическом оформлении про­
цесса. В первом варианте процессы формования и структуро­
образования проводят либо в разн.ых аппаратах, либо в разн.ых 
зон.ах одноrо и тоrо же аппарата (например, зоны гранулирова­
ния и сушки :гранул в БГС - барабанном грануляторе­
сушилке ). На стадии формования обычно не требуется подвода 
теплоносителя (хладоагента). В то же время именно на этой 
стадии продукт находится в наиболее неблаrоприятном состоя­
нии с точки зрения ун.оса (порошок, капли диспергированноrо 
расплава или раствора) .  На стадии же структурирования необ­
ходим подвод теплоносителя, однако здесь агломерированный 
(сформованный) продукт менее подвержен уносу. По этим 
причинам схема с последовательным протеканием стадий фор­
мования и структурирования может оказаться более экологиче­
ски чистой, чем гранулирование с совмещением стадий 
(следовательно, и зон) формования и структурирования про­
ду�сrа. Понизить унос пыли при реализации такого варианта мож­
но, осуществляя опосредованный перенос теплоты к теплоносите­
лю с помощью rранулированноrо проду�сrа, который 
"пере:rреваеrся" ("пересуnnmается") теплоносителем вн.е зоны 
гранулирования, а потом вводиrся в нее и обеспечивает ход про­
цесса за счет своих тепломассоаккумулирующих свойств. 

Повышенное внимание к экологической проблеме пылеуно­
са объясняется тем, что в современных технологических схемах 
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гранулирования стоимость системы очистки газовых выбро­
сов и ее эксплуатации достигает 50% от общей стоимости про­
цесса. 

19 .1 .2. Основные механизмы взаимодействия частиц в грануле 

Для реализации стадий формования и структурирования не­
обходимо обеспечить взаимодействие частиц гранулируемого 
вещества - чаще всего это делается за счет подвода механи­
ческой энергии в гранулируемый слой . Она сообщается слою 
гранулируемого вещества: 

- рабочими органами грануляторов (лопастями, тарелками, 
движущимися частями барабанов, лент, дисков, валками,  бегу­
нами и т.д . ) ,  

- теплоносителями в виде кинетической и потенциальной 
энергии (гранулирование в псевдоожиженном, вихревом,  фон­
танирующем и других слоях - см. разд. 2 .7 . 1 ) ,  

- либо аккумулируется в виде потенциальной или кинети­
ческой энергии rранулируемоrо вещества, вводимого в грануля­
тор (при диспергировании капель расплавов, растворов в поток 
теплоносителя или в гранулируемый слой) . 

Взаимодействие частиц гранулируемого вещества между со­
бой необходимо, но не достаточно для гранулообразования.  
Нужно еще, чтобы силы межчастичноrо сцепления бьmи боль­
ше сил разрушения агрегатов (гранул). В целом процесс грану­
лирования представляет собой последовательность множества 
элементарных актов присоединения и отрыва частиц гранули­
руемого вещества от образующегося агрегата. При этом чем 
больше силы . межчастичного · сцепления и меньше силы раз­
рушения агрегатов, тем выше вероятность элементарных актов 
присоединения и ниже - отрыва частиц гранулируемого ве­
щества от гранулы. Разумеется, при превалировании сил сцеп­
ления возрастает интенсивность процесса гранулирования. В 
противном случае может начаться обратный процесс - дробле­
ние или истирание зерен материала. 

Рост вели'«ины удельной (на единицу объема гранулируемого 
материала) механи'«еской энергии, рассеиваемой в слое,  повы­
шает, с одной стороны, частоту взаимодействия частиц грану­
лируемого материала с растущим агрегатом, что способствует 
интенсификации процесса гранулообразования, а с другой. -
увеличивает силы разрушения агрегатов, следовательно, и ве­
роятность отрыва частиц от гранулы, что снижает интенсив­
ность гранулообразования.  Поэтому интенсивность процесса 
гранулообразования экстремалыю зависит от подводимой 
удельной энергии. 

Другим важнейшим фактором, определяющим ход и резуль­
тат процесса гранулирования, являются силы межчасmи'«ноzо 
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сцепления. Связи между частицами при формовании и струкгу­
рировании гранул можно подразделить на три основных клас­
са: твердофазные мостики; жидкофазные мостики; механиче­
ские связи и притяжение между твердыми частицами. 

Твердофазные мостики возникают за счет: 
- диффузии молекул или атомов в точках контакта между 

частицами;  
- плавления и затвердевания вещества в этих точках; 
- кристаллизации растворенных веществ при сушке; 
- химической реакции. 
Скорость диффузии, как правило, увеличивается с повыше­

нием температуры. Вещества с низкой температурой плавления 
(органические соединения, термопласты, некоторые неоргани­
ческие продукты - сера, карбамuд) в процессе гранулирования 
с подводом тепла или при его выделении за счет внутреннего 
трения в точках контакта между частицами легко переходят в 
расплавленное состояние за счет понижения температуры 
плавления при уменьшении положительного радиуса кривизны 
поверхности. Возможна также подача исходного расплава в 
слой в качестве связующего - при его кристаллизации образу­
ются твердофазные мостики. В случае гранулирования увлаж­
ненных продуктов и последующей сушки гранул выкристалли­
зовываются твердофазные мостики в местах контакга твердых 
Час'ПЩ. При химическом взаимодействии компонентов связую­
щего друг с другом или с rранулируемым веществом образуются 
мостики нового вещества или комплексного соединения. 

Жидкофазные мостики возникают за счет: 
- поверхностного натяжения пленки жидкости; 
- вязких свойств связующего; 
- молекулярного притяжения в адсорбированных тонких 

слоях. 
В качестве связующего, образующего жидкофазные мостики, 

на практике часто используют воду. В связующее для улучше­
ния его смачивающих свойств и увеличения поверхностного 
натяжения нередко добавляют поверхностно-активные вещест-
ва (ПАВ). 

Предложено несколько механизмов связывающего действия 
жидкофазных мостиков за счет поверхностного натяжения. 
При малом количестве связующего жидкость заполняет лишь 
часть пространства между частицами, не образуя сплошной 
пленки на поверхности агрегата. В точках соприкосновения 
твердых частиц образуются жидкофазные мостики, внутри ко­
торых понижено капиллярное давление вследствие отрицатель­
ного радиуса кривизны межфазных поверхностей. Оценить это 
давление, а значит, и усилие "сцепления" частиц можно по 
формуле Томпсона (см . формулу (а) в разд. 14.2) .  Если же меж-
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частичные промежуrЮI целиком заполнены жидЮIМ связующим,  
образующим пленку на поверхности агрегата, то при оценке 
сил "сцепления" нужно учесть еще поверхностное натяжение в 
системе твердое-жидкость-газ на внешней границе агрегата. 
При большом избытке связующего (гранулирование суспензий) 
частицы твердой фазы "плавают" в капле связующего . Устойчи­
вость такого агрегата определяется силами поверхностного на­
тяжения и вязкостью суспензии . Для оценок в этом случае ис­
пользуют формулы, описывающие диспергирование жидкостей. 

Пластичные связующие вещества с большой вязкостью со­
храняют иногда заданную форму поверхности, ибо энергия их 
деформации намного превышает поверхностную энергию. В 
этом случае наряду с поверхностными силами сцепления нуж­
но учитывать также силы молекулярного взаимодействия по­
верхности частиц и связующего. 

Ацсорбционные тонЮ1е слои (толщиной менее 3 . 1 0-9 м) 
обеспечивают молекулярную связь между частицами в местах 
их контакта. Активному проявлению действия этих сил может 
способствовать повышение давления в местах контакта 
(например, при гранулировании прессованием). 

ПрlfГяжение между твердыми частицами возникает у мелко­
дисперсных порошков за счет молекулярного взаимодействия 
контактирующих твердых поверхностей (силы Ван-дер­
Ваальса) или электростатического воздействия. Силы Ван-дер­
Ваальса начинают проявляться, когда расстояние между части­
цами не превышает 1 0-s м. Особенно заметны они при взаимо­
действии свежесколотых поверхностей - сразу же после про­
ведения тонкого размола. При движении частиц вследствие их 
трения возникают электростатические заряды, величина кото­
рых зависит от свойств материала, условий гранулирования и 
отвода электричества. 

Механические связи возникают за счет сцепления шерохова­
ТЬIХ поверхностей. 

На практике при гранулировании на этапах формования и 
структурирования гранул силы сцепления мoryr действовать 
одновременно за счет нескольких описаннь�х выше механиз­
мов. Причем на этапах формования и структурирования эти 
механизмы мoryr быть различны. Например, при формовании 
гранул из влажнь�х порошков преобладает сцепление за счет 
жидкофазных мостиков и механичесЮ1х связей,  а при структу­
рировании таЮ1х гранул на стадии сушЮI и в сухом грануляте 
- за счет твердофазных мостиков. 

19. 1 .3. Классификация процессов гранулирования 
Классификация процессов гранулирования возможна по 

разным признакам. 
Прежде всего, все процессы гранулирования подразделяются 

на непрерывные и периодические . 
1474 



По способу формирования гранул выделяют: 

- гранулирование окатываt1ием,  когда процесс гранулообра­
зования происходит за счет :качения зерна при подводе меха­
нической энергии - с послойным наращиванием поверхности 
за счет гранулируемого продукта (или за счет истирания высту­
пов в "полирующих" грануляторах) . Для данного процесса ха­
ракrерно получение сферических гранул с гладкой поверх­
ностью и высокопрочной структурой. В этом случае легко 
можно получить многослойные (или капсулированные - см. 
разд . 19 .6) гранулы требуемого состава и структуры. Процесс 
проводят в барабанных, тарельчатых, дисковых, ленточных, 
чашеобразных, конических, :качающихся, скоростных, вихре­
вых, виброгрануляторах, в конических аппаратах с фонтани­
рующим слоем, в аппаратах типа "пьяная бочка" (емкостной 
аппарат, при вращении которого материал перемещается в трех 
плоскостях); 

- гранулирование диспергированием расплавов в потоке хла­
доагевта; оно состоит из двух стадий - диспергирования распла­
ва на :капли (формование) и кристаллизации (отверждения) 
образовавшихся :капель (структурирование) . Отвод тепла от 
кристаллизующихся гранул осущестмяют с помощью газооб­
разного, жидкого, кипящего, газокапельного (тумана) , пыле­
видного или возгоняющегося потоков хладоагента. В ходе про­
цесса образуются сферические гранулы с гладкой поверх­
ностью. Недостатками процесса являются связь высоты аппа­
рата с временем кристаллизации капель расплава и сложность 
получения многослойных гранул и гранул заданной структуры. 
Процесс проводят в грануляционных башнях в потоке воздуха 
и в колонных аппаратах различных конструкций; 

- гранулирование кристаллизацией на поверхности частиц; 
расплав (раствор) или суспензию гранулируемого вещества 
дисперrируюr на капли в гранулируемом слое или н;щ ним. По­
следний находится чаще всего в псевдоожиженном состоянии 
либо движется в режимах пересыпания или уноса, например в 
барабанных грануляторах. Капли расплава (раствора), суспен­
зии попадают на растущие гранулы и смачивают их, а гранули­
руемое вещество кристаллизуется на таких гранулах при дви­
жении хлада- или сушильного агента через слой. Аналогично 
реализуется процесс гранулирования десублимацией из паро­
вой фазы, пропускаемой через слой, в который подается, на­
пример, испаряющийся хладоагент. В ходе процесса получают 
прочные гранулы, поверхность которых, однако, не столь глад­
кая, а форма не столь сферическая, :как в описанных ранее 
процессах. Достоинство процесса состоит в совмещении стадий 
формования и структурирования, недостаток - повышенный 
пьmеунос ; 
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- rранулировавие агломерацией порошков; его проводят, свя­
зывая мелкие частицы гранулируемого порошка в агреrаты 
(гранулы) путем введения связующего.  Последнее дисперrиру­
ют в слой порошка или получают подплавлением из исходного 
продукта. Указанный способ особенно эффективен с позиций 
повышения экологической чистоты процесса. Например, при 
гранулировании расплавов экологически чистым методом 
(кристаллизацией на охлЮl<даемых поверхностях) _ отверждают 
бОльшую часть расплава; затем охлЮ1<денные чешуики окомко­
вывают в сферические гранулы, используя оставшийся расплав 
в качестве связующего . Подобный прием позволяет избежать 
непосредственного контакта хладоагента и гранул, а следова­
тельно, и необходимости очистки хладоагента. Эrот прием ис­
пользуется для увеличения размера имеющихся гранул, для 
получения многослойных гранул и т.д . ; 

- rравулирование прессованием и формованием; в процессах 
прессования гранулы могут быть получены путем дробления 
плиток (прессовок) и рассева. Продукт имеет неправильную 
форму и часто требует дальнейшей обработки. Процесс прово­
дят обычно на валковых прессах с гладкой поверхностью вал­
ков.  Главное достоинство этих процессов - высокая произво­
дительность при малых rабаритах грануляторов; однако необ­
ходимость обширного вспомоrательного оборудования (сит, 
транспортеров, дробилок, полировочных барабанов и т.д . )  мо­
жет свести на нет это преимущество . 

В процессах формования гранулируемому материалу путем 
прессования придают зццанную форму, чаще всего - цилин­
дрическую или чечевицеобразную. Если сформованные грану­
лы имеют строго одинаковые форму и размеры, то такой про­
цесс называется таблеmрованием, а полученные гранулы - таб­
летками. Обязательным элементом таблетирующих машин яв­
ляется наличие пресс-формы требуемых rабаритов и дозирую­
щего устройства. 

Некоторые дополнительные сведения приводятся в разд. 
19 .2 .2 .  

В грануляторах формования основными элементами явля­
ются система подачи гранулируемого материала, обеспечи­
вающая его прессование (шнеки, валки, бегуны, плунжеры и 
т.д . ) ,  и перфорированная поверхность, формующая (в результа­
те силового воздействия) материал в виде цилиндров. Иногда 
после перфорированной поверхности устанавливают нож, 
обеспечивающий нарезание цилиндров (гранул) равной длины. 
Процесс гранулирования прессованием проводят как с исполь­
зованием, так и без использования связующего. 

В зависимости от способов контакта с теплоносителем 
(сушильным агентом) процессы гранулирования можно подраз­
делить на: 
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- гранулирование без использования теплоносителя (суmиль­
ноrо аrеита) - в основном это процессы гранулирования прес­
сованием. Достоинство этих процессов - отсутствие системы 
отделения хладоаrента от мелкодисперсных частиц гранули­
руемого вещества; 

- гранулирование при отсутствии контакта теплоносителя 
(сушильноrо агента) н гранулируемого вещества - это процессы 
гранулирования на поверхностях, разделяющих две названные 
среды. Здесь то же достоинство, что и в предыдущем случае; 

- гранулирование при контакте с теплоносиrелем (сушильным 
агентом) - к этим процессам относиrся оолъшая часть оrmсанных 
вьШiе способов гранулирования. Их преимущество - высокая ин­
тенсивность, низкая удельная материалоемкость и стоимость гра­
нуляторов. Недостаток - необходимость создания системы отде­
ления теплоносителя от частиц гранулируемого вещества. 

В зависимости от физико-механического состояния гранули­
руемого вещества и связующего различают: 

- гранулирование порошков с использованием связующего,  
изменяющего или не изменяющего агрегатное состояние, либо 
без свнзующего ; · 

- гранулирование расплавов кристаллизацией капель в пото­
ке хладоаrента на охлаждаемых поверхностях или частицах, 
вводимых извне либо содержащихся в возвращаемом гранули­
рованном продукте (ретуре) . Сюда же относят комбинирован­
ные методы - получение мелких гранул (порошка, мелкого 
ретура) кристаллизацией капель расплава в потоке хладоаrента 
или отверждением на охлаждаемых поверхностях, а далее -
использование схемы гранулирования порошков; 

- гранулирование обезвоживанием растворов или суспензий -
варианты организации процесса аналогичны изложенным для 
гранулирования расплавов; 

- гранулирование десублимацией целевого компонеиrа из паровой 
фазы проводят на частицах ретура с использованием теплоносите­
лей, изменяющих и не изменяющих агрегатное состояние; 

- гранулирование с выделением целевоrо компонента за счет 
химическоrо взаимодействия компонентов связующего или гра­
нулируемого вещества и связующего. Процесс чаще всего прово­
дят на частицах мелкого ретура при химическом взаимодействии в 
паровой или жидкой (в том числе в суспензии) фазах. 

19. 1 .4. Элементы типовой технологической схемы гранулирования 

Типовая технологическая схема процесса гранулирования 
(рис . 19 . 1 )  обычно включает в себя следующие узлы: 

- приема и подготовки гранулируемого продукта ( /), со­
стоящий из бункерного (емкостного), транспортирующего (тру-
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Рис. 19. 1. Типовая технологическая схема 
гранулирования: 

1 - узел приема и подrотовхи гранулируе­
мого материала, 2 - узел гранулироВЗЮ!я, 3 -
узел подrотовхи и подачи связующего, 4 -
узел подачи теплоносителя и его отделения от 
частиц гранулируемого материала; 

1 - исходный гранулируемый материал, lI - исходные компонеlПЫ связующего, l/1 -
исходный поток теплоносителя, IV - поток 
отработанного теплоносителя, V - гранулиро­
ванный продухт 

бопроводного), размольного, классифицирующего, смеситель­
ного и дозирующего оборудования; 

- собственно гранулирования (2), имеющий в зависимости 
от способа гранулообразования отдельные или совмещенные 
зоны (аппараты) формования и структурирования гранул, их 
рассева, дробления крупных кусков и возврата мелкого ретура; 

- подготовЮf и подачи связующего (3), состоящий из ем­
костного, смесительного,  запорного оборудования и дисперги­
рующих устройств; 

- подачи теплоносителя (сушильного агента) и его отделе­
ния от частиц гранулируемого материала ( 4), состоящий из 
побудителей потока теплоносителя, теплообменного оборудо­
вания, различного рода аппаратуры для отделения теплоноси­
теля от частиц гранулируемого материала. 

Заметим, что узел З может отсутствовать при гранулирова­
нии прессованием и при получении связующего за счет плав­
ления исходного продукта, а узел 4 отсутствует при гранулиро­
вании прессованием (на рис. 19 . 1 эти узлы оконтурены штри­
ховой линией) .  

Можно предположить, что узел собственно гранулирования 
далеко не всегда является самой дорогой и энергоемкой частью 
технологической схемы гранулирования. Поэтому при выборе 
способа гранулирования необходимо оценивать эффективность 
технологической схемы в целом. 

19.2. АППАРАТУРНОЕ ОФОРМЛЕНИЕ 
ПРОЦЕССОВ ГРАНУЛИРОВАНИЯ 

Производительность гранулятора по готовому продукту Gг 
обусловливается конструктивным оформлением и технолоrиче­
СЮfМИ параметрами его работы, а также необходимым для гра­
нулообразования временем 'tк, определяемым Юfнетикой пре­
вращения .  Связь производительности с этими факторами уста­
навливается в зависимости от типа гранулятора и структуры 
движения сплошной и дисперсной фаз (см.  гл. 8) .  

Многообразие грануляционной аппаратуры и сложность 
протекающих в ней процессов не позволяюг конкретизировать 
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эту связь в рамках данного курса
*
. Решающее влияние на ап­

паратурное оформление процесса и способ его расчета оказы­
вает механизм гранулообразования . С учетом этого фактора 
аппаратуру для гранулирования можно подразделить на грану­
ляторы для окатывания и агломерации; прессования, формова­
ния (таблетирования);  кристаллизации дисперrированных ка­
пель расплава. 

19.2. 1 .  Гранулирование окатыванием и агломерацией 

Для гранулирования окатыванием используют грануляторы 
барабанного, тарельчатого, ленточного,  дискового и других 
типов. В них гранулируемый материал "катится" по образую­
щей поверхности гранулятора. Для гранулирования агломераци­
ей используют аппараты с псевдоожиженным слоем, в которых 
формирование гранул происходит за счет соударений частиц 
порошка с гранулами и между собой. 

Разумеется , для конкретного гранулятора следует говорить 
лишь о превалирующем влиянии указанных выше механизмов. В 
аппаратах некоторых типов гранулообразование происходит за 
счет обоих механизмов: виброгрануляторы, аппараты с механи­
ческим взвешенным слоем (скоростные грануляторы), с на­
правленным движением "взвешенной" дисперсной фазы (фон­
танирующий,  вихревой слои) . 

Внутри указанных классов аппаратуру можно разделить на 
монофункциональную и полифункциональную • • .  В первом случае 
в аппарате осуществляется лишь стадия гранулообразования, 
остальные стадии протекают в других аппаратах; во втором 
случае в том же аппарате происходит и дальнейшая обработка 
полученного продукта (сушка, охлаждение, классификация , 
дробление, "полировка" (окатывание) поверхности гранул,  на­
несение капсул из других веществ (капсулирование) и др . ) .  

Ниже рассматриваются устройство и принципы работы не­
которых из названных выше аппаратов. 

Барабаниwе 1ранулпорw, работающие на принципе ок11mы•он11.11, выпускают в 
монофункциональном и полифункционалъном исполнении. Барабанный грану­
лятор, показанный на рис. 19 .2, предстааляет собой медленно вращающийся 
цилиндр 1 с закрепленными на нем бандажами 2, катящимися по роликовым 
опорам 3. Для уменьшения налипания влажного материала на внутреннюю 
стенку барабана ее футеруют резиной, тефлоном и т.д. ГрануJП1рованный мате­
риал выводят из гранулятора через разгрузочный узел 4. Orcoc паров и пьmи 
производят с помощью вентилятора, присоединенного к патрубку в верхней 
части у311а выгрузки. Шихту увлажняют связующим с помощью форсунки, уста­
новленной в 1-1 , 5  м от загрузочного устройства гранулятора. 

• Некоторые сведения о влиянии основных фапоров на процесс гранулооб­
разования приведены в специальной литературе, например (2-4) .  

••  См . ( 3 ,  4 ) .  
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Рис. 19.2. Гранулятор барабанною типа: 
1 - обечайка (корпус), 2 - бандаж, 

З - опорная сrа:нция, 4 - узел выrруэк.и; 
1 - rранулируемый продуrr, 11 - св11-

эующи, 111 - rранулы; /V - исходный 
теплоноситель, V - отработанный тепло­
носитель 

Достоинство rрануляторов такою 
типа - их простота и большая про­
изводительность, недостаток - по­
лндисперсный rранулометрический 
состав продую'а. 

От этою недостатка свобод�н барабанный rранулятор с встроенным /(.//ассифи­
катором - цилиндрическим ситом. Мелкий отсеянный ретур может транспор­
тироваться расположенным вне барабана транспортером к входному устройству 
rранулятора. Данный аппарат 11вляется уже полифункциональным. Главный ею 
недостаток - внешний транспортер ретура, не исК11Ючающий пылеобразования 
и потерь при транспортировке. 

Преодолеть этот недостаток позволяет внутренний (встроенный) обратный 
шнек 6 (рис. 19 .3). Он представляет собой закрьrrый винтовой короб, закреплен­
ный на внутренней стенке барабана J. При вращении барабана этот шнек тран­
спортирует мелкий ретур от перфорированною, встроенною внутри обечайки 
конуса 4, расположенною на выходе из барабана, к ею входу, где мелкий поро­
шок орошается связующим с помощью форсунки 8. Представленный на рис. 19 .З  
барабанный rранулятор вьmолняет таюке роль сушилки, удаляющей испаряю­
щееся связующее. Такой полифункциональный аппарат называют барабаниwм 
rраву.uторо111-сушилкоl-uассифиuтором. В аппаратах этою типа возможны 
различные конструкции встроенных классифицирующих устройств, в том числе 
с псевдоожиженным слоем·. 

Модификация этою аппарата - дополнение ею шаровой мельницей за клас­
сифицирующим устройством (для дробления крупных кусков в мелкий ретур) и 
наличие зоны охлаждения, расположенной после зоны rранулирования и сушки 
по ходу продукrа. Такой полифункциональный аппарат называют барабанвwм 
rраву.uтором-суwилкоl-uассифнuтором-холодИJJ.,..ком. 

Рис. 19.3. Барабанный rранулятор-сушилка с встроенным обратным шнеком и 
коническим классификатором: 

1 - барабан, 2 - усrройсrво, обеспечивающее вращение барабана, З - выrруэочная ка­
мера, 4 - классифицирующий конус, 5 - поД"Ьемно-лопастная насадка, 6 - обраПIЬIЙ nmeк, 
7 - приемная насадка, 8 - форсунка; 

1 - rранулируемый продукт, // - связующее, 11/ - rранулы, /V - исходный теплоноси­
тель, V - отработанный теплоноситель 

• См. (4) .  
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Рис. 19.4. Тарельчатый I])анулятор: 
1 - тареmс:а, 2 - кожух, З - форсунка, 4 - штуцер ввода гранулируемого продукта, 5 -

приводной вал, 6 - регулятор; 
1 - гранулируемый продукт, Il - связующее, Ill - гранулы, /V - исходный теплоноси­

тель, V - отработанный теплоноситель 

Рис. 19.5. Лекrочный rранулятор: 
1 - леша, 2 - направляющие борта, З - ролики ;  
1 - гранулируемый продукт, /l - связующее, 111 - гранулы, /V - исходный теплоноси­

тель, V - отработанный теплоносю·ель 

Иэ.ложенные консrруктивные решения позволяют сделать установку более 
компактиой, уменьшить потери теплоты и выбросы пьти в окружающую среду. 
Как уже отмечалось, пьmеобразование происходит в основном в зоне дисперги­
рования связующего форсункой и ввода порошкообразного исходного продукrа. 
Июкенерные решения направлены на исключение подачи теплоносителя в эту 
зону. Сушку и охлаждение проводят в зоне уже сформированных rранул, 'По 
достиrается промежуточным отводом воздуха из барабана и вводом его в зону 
выгрузки. Иногда в барабан со стороны входа продукrа всrраивают циклон или 
батарею циклонов, через которые перед выходом из барабана пропускают су­
шильный аrент, а собранную пыль в качестве мелкого ретура возвращают для 
rранулирования . 

Тарет.чатwе rранул1ПОр•1 (рис. 19 .4) также реализуют механизм rранулообра­
зования tжаmы•анием. На станине установлена тарелка /, закрьrrая кожухом 2 с 
форсункой З. При работе rранулятора порошок / через заrрузочный штуцер 4 

подают на наклонную вращающуюся тарелку 1, где он увлажняется из форсунок 
З и окатывается до rранул заданной величины. Угол наклона тарелки можно 
реrуJПtровать с помощью устройства 6. Тарельчатые rрануляторы отJПtчают высо­
кая удельная производительноt;ть и хороший классифицирующий эффекr. Одна­
ко это в основном монофункциональные аппараты: в них с.ложно орrанизовать 
сопутствующие тепломассообменные процессы. 

Основной рабочий орrан леJПОчнwх rранул1ПОров (рис. 19 .5)  - движущаяся 
бесконечная отбортованная лента 1, расположенная под уг.лом к горизонту. И 
здесь за счет пересьmания порошка по движущейся ленте реаJПtзуется rрануJПt­
рование tжаты•анием. Главное достоинство аппарата - простота консrрукции и 
доступность слоя материала для обработки связующим. Недостатки - низкая 
производиrеrIЬность, сложность герметизации, трудность орrанизации сопуrствующих 
тепломассообменных процессов. Эrи rрануляторы имеют значиrельно меньшее рас­
пространение в промьШVIенносш, нежели барабанные и тарельчатые. 

Гранулообразование t1211омерацией происходит в раэ.личного рода аппаратах с 
псеuоожюкенн•1м слоем (ПС).  Эти аппараты, как правило, изначально поли­
функциональны: ожижающий агент обеспечивает сущесгвование псевдоожюкен-
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Рис. 19. 6. Аппараты для rранулирования в псевдоожюкенном слое: 
а - с подачей раствора на п<>верхность слоя, б - с подачей раствора или расплава 

внуrрь слоя; 
1 - 0JКИJК111Ощий аrеш, JJ - rранулируемое вещество, lll - распыливающий аrеш, JV -

rранулированный продукт, V - ретур, Vl - отработанный воздух 

ного слоя, следовательно, режим икrенсивной "нуклеации" (кинетического вза­
имодействия частиц) и одновременно протекание сопуrствующих тепломассооб­
менных процессов (сушки, на1ревания, охлаждения).  Кроме того, в псевдоожи­
женном слое без труда реализуются процессы классификации rранул. Для осу­
ществления процесса rранулирования в слой, содержащий rранулы, подают 
связующее (часто в виде суспензии-пульпы) и порошок rранулируемого продук­
та. Нередко rранулируемый продукт подают в виде расплава (раствора). 

Грануляторы с ПС различаются в основном• способом подачи пульпы в слой 
(рис. 19 .6) :  

- но поверхность слоя (рис. 19 .6,о) часто с обдувом факела распьияемого 
раствора rранулируемого вещества высокотемпературным теплоносителем для 
икrенсификации испарения связующего в распьте. Достоинство - сравнитель­
но равномерный rранулометрический состав. Недостаток - повышенный пьте­
унос и высокая шероховатость rранул; 

- в С11ой форсунками, установленными в боковой части аппарата (рис. 
19.6,6) с организацией горизонтального факела распьта или установленными 
вертикально в прирешеточной зоне. Достоинство - меньший пылеунос и более 
гладкая поверхность rранул. Недостаток - сложность регулировки процесса. 

Теплоноситель чаще всего подают в П С в виде горячего ожюкающего или 
распьтнвающего агента при диспергировании пульпы либо комбинацией этих 
двух способов. Теплоту также подводят в слой П()rруж:ными горелками или раз­
мещением в нем теплообменных поверхностей. Пульпу обычно диспергируют 
форсунками, являющимися одновременно и эффективными тепломассообмен­
ными устройствами. 

Псевдоожижение позволяет в одном аппарате совместить процессы rранули­
рования и классификации (рис. 19.7). Исходный продуКТ в виде пульпы подают 
форсункой 1 в зону rранулирования 5, отделенную от зоны классификации 7 
наклонной перегородкой 6 с переточными окнами. Гранулированный продукт 
постепенно перетекает в зону классификации, сужающуюся по высоте. В над­
слоевом пространстве зоны классификации происходит разделение полидис­
персной смеси на два продукта: верхний - мелкий внутренний ретур и нижний 
- достигшие заданных размеров rранулы (готовый продуКТ). Верхний продукт 
вьщувается из зоны классификации и поступает для наращивания размеров в 
зону rранулирования, нижний - выводится через разrрузочную течку аппарата. 

Для rранулирования предложены различные конструкции аппаратов с фон­
танирующим слоем (рис. 19 .8) .  Среди них - rрануляторы конической или ци-

• Подробнее см. (2) .  
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Рис. 19. 7. Гранулятор-классификатор с 
псевдоожиженным слоем: 

1 - форсунка, 2 и З - подпорная и rазо­
распредеmпельная решсnси, 4 - корпус 
аппарата, 5 - зона rранулирования, 6 -
наклоЮ1ая персrороДJСа, 7 - зона классифи­
кации; 

1 - исходный (rранулируемый) продукт, 
11 - rранулироваЮ1Ый продукт, J/J - ожи­
J1UUОщий аrент, IV - распыливаюший аrент, 
V - отработаЮIЫй воздух, VJ - воздух, 
подаваемый в классификатор 

VJ 

линдроконической формы с подачей пульпы по оси аппарата - сверху на слой 
(рис. 19 .8,а) и снизу в слой (рис. 19 .8 ,6). Недостатками эmх аппаратов являются 
унос пыли и истирание материала. В дальнейшем распространение получили 
аппараты с несимметричным (щелевым) вводом ожюкающеrо агента (рис. 
19 .8,в), обеспечивающие бол�.шую интенсивность циркуляции и надежность 
рабо1ЪI. Недостатками этих аппаратов являются неравномерносТh газораспреде­
ления по периметру и большое 111Дравлическое сопротиаление. 

Общий недостаток аппаратов с псевдоожиженным слоем - повышенный 
пылеунос, в том числе из-за совмещения стадий rранулообразования, сушки и 
охлаждения. Частично проблема решается за счет использования rоанvлятоuов с 
механическим азвеwеннwм слоем - вибро- и скоростных - rранулы в них обра­
зуются как за счет аrломерации частиц порошка, так и за счет окатывания. 

Виброrрануляторы обеспечивают образование rранул ("нуклеацию" и пере­
мещение частиц в слое) за счет вибрации рабочих орrанов (чаще всеrо корпуса 
или ero части). Преобладание тоrо или иноrо механизма rранулообразования 
определяется конструктивно-тсхнолоrическими параметрами аппарата. Изобра­
женный на рис. 19 .9 виброrранулятор представляет собой комбинацию вибро­
формователя З и виброокаТhmателя /. Виброформователь состоит из наклонноrо 

1 

а 
1 

6 
Рис. 19.8. Грануляторы-сушилки с фонтанирующим слоем: 

в 

а - цилиндроконический аппарат с подачей материала на слой, б - то же с подачей 
материала в слой,  в - мноrосекционный щелевой аппарат с тангенциальным подводом газа; 

1 - исходный продухт, 11 - r11анулиро&аЮ1Ый продухт, 111 - оJIООкаlОщий аrеш, IV -
расПЪVD<ВаЮщий агент, V - отработаЮIЫЙ воздух 
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Рис. 19.9. Виброгранулятор: 
1 - виброокатыватель, 1 - лоток, 3 - виб­

роформователъ, 4 - питатель, 5 - капельница, 6 
- вибратор; 

1 - rранулируемый продукт, 11 - связующее, 
111 - rранулы 

Рис. 19. 10. Схема скоросnюго гранулятора: 
1 - буюс:ер, 1 - вибратор, .1 - шнековые питатели, 4 - емкосrь свяэующеrо, 5 - на­

сос-дозатор , 6 - скоросn1ОЙ rранул ятор; 
1 - rранулирvемый mюдvкт, 11 - связующее, 111 - rранулы 

прямоугольного лотка 2, установленного на вибраторе 6 дебалансного типа 
(привод - от электродвигателя). Амплитуду колебаний вибратора можно реrу­
лнровать набором съемных дебалансов.  Исходная смесь 1 секrорным питателем 4 

подается на вибрирующий лоток 2, образуя виброюшящий слой. Связующая 
жидкость поступает на слой из капельницы 5. Сформированные таким способом 
гранулы для сглаживания их поверхности и придания сферической формы пе­
ремещают в виброокаты:ватель 1. 

Друтие конструкции виброгрануля:rоров приводятся в специальной тперюуре•. 
СкорОС111Wе 111анул1ПОрW обеспечивают нуклеацию и перемещение частиц по­

рошка за счет движения (чаше всего - вращательного) рабочих органов аппарата 
- лопастей, мешалок и т.д. Эти грануляторы представляют собой обычно верти­
кальный или горизонтальный цилиндрический корпус со скоростными 
(окружная скорость лопастей - 3-10 м/с) вращающимися механическими пе­
ремешивающими устройствами различной формы. Последние иногда для на­
правленного перемещения продукrа располагаются по винтовым линиям. Ти­
пичная схема скоростного гранулятора представлена на рис. 19 . 10 .  

Достоинство грануляторов этою типа - компактность и высокая производи­
тельность. Особенность и главный недостаток - повышенная по сравнению с 
другими типами грануляторов вероятность раскалывания и агломерации гранул, 
что ухудшает качество продукта. 

Отичительная черта аппаратов механическоrо взвешенноrо слоя - последова­
тельное проведение в ра:щельных аппаратах стадий rранулообра:.ювания и сопут­
ствующею тепломассообмена при сушке (охлажцении) гранулированных материалов. 
Это позваляет снизить унос пыли, поскалъку на стадИЮ rранулообразования, наибо­
лее опасную с точки зрения образования пыли, теплоноситель не подаеrся. 

19.2.2. Гранулирование прессованием и формованием 
При гранулировании прессованием и формованием процесс 

агрегирования частиц осуществляется под действием сил давле­
ния, создаваемого рабочими органами гранулятора. Удержание 
частиц в агрегированном состоянии происходит за счет "сухого" 

• См. (3, 4 ) .  
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Рис. 19. 1 1. Схема валкового пресса для yIVIomeния сухих продуктов: 
1 - прессующие валки , 2 - подпрессовыватель; 
I - исходный порошок , 11 - продукт (плитка, куски, леюа); 
а - вид кусков после дробления 

Рис. 19. 12. Принципиальные схемы роторных экструдеров: 
а - роликовый, б - валковый; 
1 - перфорированная обечайка (матрица) , 2 - бегун; 
1 - rранулируемый материал, II - продукт 

(в отсуrствие связующего) взаимодействия твердых частиц ,(силы 
Ван-дер-Ваалъса, электростатическое взаимодействие, механиче­
ские связи, твердофазные мостики) или за счет использования свя­
зующего (жидкофазные мостики, адсорбционные тонкие слои) . 

Чаще всего процесс прессованu проводят на прессах нenpepW1111oro дейСТllИfl с 
гладкими вращающимися цилиндрическими валками (рис. 19. 1 1) .  Реже исполь­
зуют валки с профилированной поверхностью. Прессующее усилие в валковых 
прессах создается за счет пружин, прижимающих валки 1 друт к друrу, или за 
счет специальных гидравлических (реже - других) прижимных устройств. Кон­
струю{Ии и принцип действия этих rрануляторов во многом сходен с валковыми 
дробилками (разд. 22 .3 . 1) .  Отличительной особенностью таких rрануляторов 
является наличие подпрессовывателя 2, который предварительно (с небольшим 
усилием прессования) уплотняет исходный порошкообразный продукт, увеличи­
вая его насьmную IVIomocть. Этот прием позволяет замеmо повысить массовую 
производительность rранулятора. Спрессованный продукт в виде IVIиток, ленть1, 
кусков поступает в дробилку, а далее - на рассев. Товарная фракция выводится 
из аппарата; мелкая фракция возвращается в бункер пресса, а крупная - на 
дробление. Достоинства данного rранулятора - его большая производитель­
ность при малых габаритах и оmосительная простота конструкции .  Кроме того, 
выбросы пьии из аппаратов такого типа невелики. Недостатки - неправильная 
форма и посредственный товарный вид rранул, а также rромоздкая вспомога­
тельная часть схемы rранулирования - дробление, рассев, возврат ретура. 

Гранулирование формованием реализуется на практике в процессах экструэии 
(продавливания материала через круглые или профилированные отверстия -
фильеры), формования на профилированных валках и таблетироаанни. Как и в 
случае прессования, ра311Ичают формование со связующим и "сухое". 

По способу создания усилия формования экструдеры делят на шнековые, 
плунжерные и роторные. Для UDtexo&IX экструдеров характерно создание больших давлений прессова­
ния, что обеспечивает хорошую гомоrенизацию ШИХ'IЪI и прочность rранул. 
Недостаток - повышенная энергоемкость. 
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Плунжернwе экструдеры используют для формования мастичных веществ. К 
недостаткам аппаратов этого типа оmосится периодичность работы и необходи­
мость очистки рабочих поверхностей перед новой загрузкой . 

Повышение производительности обеспечивают роторнwе экструдеры - роли­
ко111о1е (рис. 19 . 12 ,а), в которых усилие прессования развивается за счет качения 
ролика ("беrуна") по внутренней перфорированной поверхности валка 
(цилиндрической обечайки) , и более производительные JWJкo111o1e (рис . 19 . 12 ,6),  
где такое усилие возникает между вращающимися перфорированными валками . 

Таблnирующие маwинw представляют собой ра311Ичные вариаlПЪI комбина­
ции дозирующих устройств, пресс-форм и подвижных или неподвижных пуас­
сонов (поршневидных стt.:ржней) . Эти грануляторы малопроизводительны, кон­
структивно сложны, энергоемки .  Поэтому их использование оправдано только 
тогда, когда к продукту предъsrвляют особые требования по его форме, составу, 
массе, физико-химическим свойствам и возможности упаковки . Основной по­
требитель этих грануляторов - фармацевтическая промышленность, в меньшей 
мере - бытовая химия, пищевая промышленность и производство катализато­
ров. Конструкции этих аппаратов приведены в специальной литературе•. 

19.2.3. Гранулирование кристаллизацией капель расплава 

Процессы гранулирования кристаллизацией расплавов, ког­
да стадии формования и структурирования гранул разделены в 
пространстве и во времени, проводят при непосредственном 
контакте кристаллизующихся гранул с хладоагентом или на 
охлаждаемых поверхностях. 

При гранулировании • потtже иадоагента диспергирование расплава на 
капли осуществляется с помощью специальных устройств - дисперrаторов, уста­
навливаемых в верхней части гранулятора, если моmость расплава Р:а: больше 
мотности хладоаrента Рх, и в нижней части - при Р:а: < Рх· Ре.жим диспергиро­
вания бывает капельным, когда кaIVIИ расмава образуются сразу на выходе из 
отверстий дисперrатора, и струйным, когда струя расплава распадается на капли 
за счет воmюобразных колебаний ее поверхности, обусловленных шерохова­
тостями кромки отверстий и другими возмущающими воздействиями. Распад 
струи происходит на некотором расстоянии от выхода из отверстий дисперrато­
ра - в местах максимальных сужений, периодически повторяющихся по ее 
длине. Именно в этих местах при разрыве струи неизбежно образуются мелкие 
(и разною размера) капли-спутники . Для уменьшения полидисперсности на 
поток расплава накладывают гармонические колебания с частотой, равной часто­
те собственных колебаний струи. Наложенные колебания, резонируя с собствен­
ными, способствуют разрыву струи на кaIVIИ одинакового размера. 

Дисперrаторы по принципу действия делят на центробежные, статические и 
вибрационные . 

Цеmробежн"1й дисперrатор (рис. 19 . 1 3,а) представляет собой вращающиеся с 
частотой 3-10 об/с перфориро ванные конус или цилиндр (иногда с распредели­
тельными или скребковыми устройствами внутри), в который подается расмав. 
Под действием центробежной силы (в меньшей степени - статическою напора) 
струйки расплава вытекают из отверстий и дробятся на капли. 

Отличительной чертой таких дисперrаторов является малый (не более 0 ,3) 
коэффициент сжатия струи в отверстиях. Это обусловлено проскальзыванием 
расплава над отверстиями перфорированной поверхности. В результате при 
отверстиях относительно большого размера можно получать мелкие капли. С 

• См. (4) .  
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Рис. 19. 13. Схемы дисперrаторо о: 

в г 

а - цешробеJКНЫЙ полый коничесЮtй ( 1  - коничесЮIЙ перфорированный вращающий­
ся корпус) ; 

б - сrатичесЮtй леечный ( 1 - корпус, 2 - перфорированное эллиптическое днище); 
е - вибрационный акусrичесЮtй (1 - корпус, 2 - перфорированное днище, З - вибри­

рующий элемеш, 4 - сопло); 
г - сrатичесЮtй трубчатый ( 1 - неподвижная труба, 2 - щелевое отверстие, З - пер­

форированная вращающаяся цили1t11рическая обечайка, 4 - охлаждаемая поверхносrь); 
/ - исходный поток расплава, // - дисперrироваиный поток расплава 

ростом окружной скорости эффект проскальзывания возрастает. Поэтому Д1lЯ 
получения капель приблизительно одинаковоrо размера в конических дисперrа­
торах (у них разная окружная скорость по высоте конуса) по мере увеличения 
радиуса надо делать отверстия болъшеrо диаметра. Более равномерный rрануло­
метрический состав капель дают цилиндрические оболочки, но они менее рав­
номерно орошают сечение аппарата. Чтобы .жидкость не проскальзывала над 
отверстиями, конусы (цилиндры) секционируют радиальными переrородками . 
Для очистки отверстий в центробежных rрануляторах применяют неподвижно 
закрепленные скребки. Для улучшения распределения расплава в дисперrаторе 
используют неподвижно закрепленные распределительные каналы (переrо­
родки). Достоинство дисперrатора заключается в возможности использования 
ero для разбрызrnвания суспензий и заrрязненных механическими примесями 
расплавов. Основной недостаток - небольшая (0,02-0,05 кг/(м2·с)) и весьма 
неравномерная плоmость орошения. 

Указанный недостаток в меньшей мере выражен у ста111ческих (леечных) 
дисперrаторов (рис. 19 . 1 3,6).  Истечение расплава здесь происходит под действи­
ем статическоrо напора столба .жидкости (и/или внешнеrо давления) . Однако 
для этих дисперrаторов характерны сильная зависимость качества дисперrnрова­
ния от величины статическоrо напора и чувствительность к механическим при­
месям в .жидкости, а значит, необходимость ее предварительной фильтрации.  

Оба рассмотренных дисперrатора дают неравномерный rранулометрический 
состав продукта. Резко улучшить последний удается наложением на жидкость 
резонансных (с собственной частотой колебаний струи) вибраций. Эта идея 
реализуется в вибрационных дисперrаторах (рис. 19 . 1 3,в) .  Причем для возбужде­
ния колебаний на практике используют электродинамическое, механическое или 
акустическое воздействие. 

При rранулнровании кристаллизацией капель расплава но ОХАождоемых no­
•epxнocm.tlX избе.жать появления капель-"спутников" можно, используя ротацнон­
нwе ста111ческие rранул1ПОрь1 (рис. 19 . 1 3 ,г) - с неподвижной трубой 1 и вра­
щающейся перфорированной коаксиально расположенной цилиндрической 
обечайкой 3. Окружная скорость движения отверстий последней равна скорости 
движения охлаждаемой поверхности 4. Поэтому разрыв "шейки" капли происхо­
дит над каплей, уже расположенной на охлаждаемой поверхности. Все капли­
"спутники" при этом "втяrnваются" в каплю расплава, превращающуюся после 
кристаллизации в rранулу. 

1487 



Диаметр капель dк, образующихся при капельном режиме истечения, опре­
деляется по формуле (2 .77б) при Рж >> Pr· Подробно расчет процесса дисперги­
рования истекающей из отверстия струи см . в разд.5.4.2.  

При rранулировании кристаллизацией капель расплава на охлаждаемых по­
верхностях используют известные (см. разд. 16.4.2) конструкции кристаллизато­
ров (леIПОчные, валковые, дисковые). Иногда организуют дополнительный 
контакr с хладоаrентом той части поверхности rранулы, которая соприкасается с 
охлаждаемой поверхностью. Достоинство таких rрануляторов - экологическая 
чистота процесса, недостаток - малая удельная производительность. 

Аппараты для rранулирования при контакте капель расплава с хладоаrентом 
можно разделить на колонные и емкостные. 

Колоннwе аппараты наибоJ1ее распространены в промышленности; процесс 
rранулирования в них происходит, как правило, в противотоке хладоаrента и 
капель расплава (rранул). Эти аппараты по аrрегатному состоянию хладоаrента 
классифицируют на rрануляторы с использованием: 

- газообразного хладоаrента (обычно - воздуха) - rрануляционные башни; 
- испаряющегося хладоаrента - аппараты с хладоаrеIПОм в виде потока ис-

паряющейся газокапе.льной смеси (если последняя не представляет собой туман 
типа воздух-вода, организуют замкнутый цикл с конденсацией испарившегося 
хладоаrента и возвратом его в нроцесс); 

- кипящего хладоаrента; обычно такие rрануляторы также работают в замк­
нуrом цикле, обеспечивают высокие интенсивность теплообмена и удельную 
производительность; 

- жидкого хладоаrента - также аппараты с высокой удельной производи­
тельностью .  

Реже используют rрануляторы с хладоаrентом в виде псевдоо:жюкенного слоя 
пылевидных частиц или возгоняющихся хлопьев (например, твердого диоксида 
углерода с замкнутым циклом по СО2). 

Грануляторы eмxocn1oro типа обычно снабжены мешалкой и теплообменны­
ми поверхностями (рубашки, змеевики). В емкость заrру:жают хладоаrент, пода­
ют rранулируемое вещество, причем на этой стадии температура хладоаrента 
должна бьпь выше температуры кристаллизации rранулируемого вещества. Затем 
с помощью мешалки получают эмульсию rранулируемого расплава в хладоаrенте 
и при перемешивании охлаждают ее ниже температуры кристаллизации. Образо­
вавшиеся в ходе процесса rранулы отделяют от хладоаrента. 

При проектном расчете описанной вьпuе аппаратуры определяют габариты 
rранулятора, обеспечивающие время пребывания в нем кристаллизующихся 
rранул, требуемое для достижения степени кристалличности, которая исключала 
бы деформацию rранул при ударе о дно аппарата или о псевдоожиженный слой 
продукrа на нем, а также необходимую температуру продукrа на выходе из ап­
парата. 

Более подробно рассмотрим одну из конструкций rрануляционных башен• 

(это наиболее широко применяемые и типичные rрануляторы данного класса) . В 
верхней части башни (рис. 19 . 14) расположена напорная емкость для расплава 
(на рисунке не показана) и дисперrирующие устройства 2 центробежного, стати­
ческого или вибрационного типа. Капли расплава подают навстречу восходяще­
му потоку воздуха, при этом они охлаждаются, кристаллизуются и переохлажда­
ются ниже температуры кристатmизации . Воздух в башню засасывается вентиля­
торами J, чаще всего устанамиваемыми на ее крыше. Воздушные выбросы /V из 
башни подвергают очистке от пьти. Смягчения удара rранул (во избежание их 
разрушения) и более rлубокоrо их охлаждения удалось достичь, располагая на 
дне башни псевдоо:жюкенный слой rранул 4. Иноr;ца охладите.ль rранул с псев­
доожиженным слоем продукrа выносят за пределы башни. 

• Различные конструкции rрануляционных башен подробно описаны в (3  ) . 
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Рис. 19. 14. Схема rрануляционной башни :  
1 - корпус башЮ1, 2 - дисперrаторы, З - векrилиrор 

для создания потока хладоаrенrа (11Оздуха) , 4 - псевдооJКИ­
жеЮIЫЙ слой rранул, 5 - rаэораспределительная решетка, 6 
- устройсrво для перетока rранул, 7 - ленточный тран­
спортер; 

/ - rранулируемый расплав, // - rранулы, /// - исход­
ный воздух, IV - отработанный воздух 

Рис. 19. 15. Схемы охладителей 1ранул: 
о - с двюкущимся слоем rранул, 6 - с псевдооJКИ­

женным слоем rранул ; 
1 - корпус, 2 - распределительная насадка, З - ве!П'И­

лятор, 4 - rаэораспределительная решетка, 5 - сито; 
/ - rорячие rранулы, // - охлшкдеЮIЫе rранулы, /// -

исходный воздух, IV - отработанный запылеЮ1Ый и наrре­
тый воздух, v - комки 

v 

а б 

Используемые в настоящее время конструкции охладителей rранул можно 
подразделить на две rруппы. В первой из них охлаждение происходит в проду­
ваемом охлаждающим воздухом пересыпающемся слое rранул (рис. 19 . 1 5 ,а) .  До­
стоинство таких охладителей - малые истираемость rранул и пылеунос, а также 
отсуrствие термических циклов наrрев-охлаждение, наблюдаемых при переме­
щении rранул по высоте псевдоожиженного слоя. Недостаток - сложность 
конструкции и невысокая интенсивность охлаждения. К другой rруппе относят­
ся разнообразные охладители с псевдоожиженным слоем продукта (рис. 19 . 1 5 , 6) .  
В них очень интенсивен теплnобмен меЖ11у воздухом и rранулами, однако по­
ВЬШ1ено истирание последних и мщуr иметь место термические циклы наrрев­
охлаждение, а значит, вероятно растрескивание rранул и возникают проблемы с 
улавливанием пы11и .  

Аппараты для rранулирования кристаллизацией расплавов с совмещением 
стадий формования и структурирования представляют собой описанные в разд. 
19 .2 . 1 rрануляторы с формированием rранул окатыванием (барабаны, тарелки, 
виброrрануляторы и т.д.) .  Кроме того, эдесь применяют также rранулирование в 
псевдоожиженном и фонтанирующем слоях, коrда расплав дисперrируется фор­
сунками на слой (в слой) растущих rранул. Основным недостатком подобного 
рода аппаратуры является повышенное образование пыли. Избежать этого удает-
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ся, охлцщая гранулы в выносных холодильниках (см. ,  например, рис. 19 . 1 5) ,  
вводя их затем в гранулятор, работающий без подачи хладоагента, а отвод тепло­
ты кристаллизации осуществляя за счет теплоаккумулирующих свойств ретура, 
циркулирующего межцу холодильником и гранулятором. 

19 .3. ГРАНУЛИРОВАНИЕ 
МЕЛКОДИСПЕРСНЫХ МАТЕРИАЛОВ 

Мелкодисперсные материалы (порошки) гранулируют ока­
тыванием, агломерацией и прессованием. Процесс гранулооб­
разования порошков существенно зависит от их физико­
механических свойств. 

19.3. 1 .  Физико-механические свойства дисперсных материалов 

Рассмотрим наиболее важные свойства порошков, опреде­• 
ляющие эффективность процесса гранулирования . 

Коэффициент внуrреннеrо трения fт' представляет собой ко­
эффициент пропорциональности, устанавливающий связь меж­
ду величиной касательных 'tт и нормальных Рн напряжений в 
слое порошкообразного материала: 

'tт = fт'Рн + Ссц , 

где Ссц - напряжение сцепления. 

(а) 

Увеличение fт' способствует интенсификации перемешива­
ния и гранулообразования в порошках. При прочих равных 
условиях fт' существенно зависит от концентрации связ,.УК>щего,  
причем эта зависимость носит экстремальный характер . 

Сыпучесть характеризуется углом естественного откоса по­
рошка �о (см .  разд. 23 .2 .3) ,  а иногда рядом других параметров. 
С ростом сыпучести повышаюrся скорость прессования порошка 
на вальцевых прессах и качество прессовки. Увеличение сыпу­
чести способствует повышению качества rранулообразования. 

Смачиваемость порошка связующими характеризуют величи­
ной угла смачивания ее. Различают три способа смачивания : 
адсорбционное, пропиткой и растеканием по поверхности гра­
нулы. С ростом смачиваемости эффективность гранулообразо­
вания возрастает. 

Диффузия связующего (часто - влаm) в частицах порошка и 
в гранулах - ее интенсивность выражают эффективным коэф­
фициентом диффузии D3• Эта характеристика определяет ди­
намику увлажнения пористых дисперсных материалов связую­
щим. С ростом Dэ интенсивность агломерации порошков пада­
ет, а качество поверхности гранул растет. 

• Более подробно см. (3 ,  4 ) .  
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Адrезионные свойства характеризуются нормальным напря­
жением отрыва Рад двух приведенных во взаимодействие твер­
дьrх поверхностей . Рост силы адгезии увеличивает интенсив­
ность гранулообразован ия, однако затрудняет работу с мате­
риалом из-за налипания ero на стенки аппаратов. При прочих 
равных условиях Рад существенно зависит от концентрации 
связующего, причем эта зависимость носит экстремальный 
характер. 

Пластическая прочность порошка выражает "сопротив­
ляемость" сыпучей среды действию механической нагрузки и 
измеряется глубиной по гружения стандартного конуса в иссле­
дуемую среду под действием постоянной нагрузки. Данный 
параметр тоже экстремально изменяется с влажностью. БОль­
шая его величина приводит к получению прессовок более вы­
сокого качества. 

Разумеется, на процесс гранулирования оказывают влияние 
также теплофизические параметры (теплопроводность, теп­
лоемкость, теплоты превращения) связующего и гранулируе­
мого материала. 

19 .3.2. Материальные и тепловые балансы гранулятора 

Процесс непрерывного гранулирования, как бьmо сказано 
выше, часто проводят с использованием связующего в виде 
раствора или расплава. 

Для первого случая схема материальньrх и тепловых потоков 
приведена на рис.  19 . 16 ,а. Исходный порошок с массовым рас­
ходом Gn (в расчете на сухую массу), концентрацией в нем 
связующего иu. теплоемкостью Сп (теплоемкость влажного ма­
териала в расчете на сухую массу) и температурой !п поступает 
в гранулятор . Туда же подается "внешний" ретур, полученный 
при дроблении крупных гранул и возвращаемый на вход грану­
лятора "внешними" транспортирующими устройствами, с соот­
ветствующими параметрами Gp, и,Е, Ср, !р, а также мелкий 
"внутренний" ретур с параметрами (jрвнут, ur, cr, tr. В гранулятор 
подается связующее с массовым расходом Gсв. теплоемкостью 
Сев и температурой !св - оно может содержать в виде раствора 
или суспензии гранулируемый продукт с параметрами Gпсв, Сю 
!св , Lж,рп (где 4Рп - теплота кристаллизации гранулируемого 
продукта, растворенного в связующем). Из гранулятора выхо­
дит гранулированный продукт с параметрами (после отбора 
внутреннего ретура) Gr, Ur, Cr, !r. Для удаления связующего 
(сушки гранулируемого продукта) в гранулятор подают су­
шильный агент - его массовый расход L1 (в расчете на абсо­
лютно сухой), влагосодержание по связующему Х{), температура 
to, относительная энтальпия 10, относительная влажность q>o 
(см .  разд. 1 5 .2 .2) и концентрация пылевидного гранулируемого 
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Рис. 19. 16. Схемы материа11ьных и темовых потоков при rранулировании: 
а - 11ри использовании испаряющеrося с11яэующеrо, 6 - при испот.эоваюtи крисrалли­

зующеrося связующего, е - изобрюкение процесса (б) в дИаrрамме /-х в случае <Уrсуrствия 
распыливающеrо с11язующее теплоносиrеля, г - то же,дрli наличии последИеrо 
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продукта aG0 • Часть сушильного агента с параметрами L1 " ,  Хо" , 
to" , <ро" ,  10" может подаваться в форсунку для диспергирования 
связующего или растворенного в нем исходного гранулируе­
мого продукта (либо суспензии) . Сушильный агент подогрева­
ют в калорифере (или используют топочные rазы), где ему со­
общается теплота Qк (см. разд. 1 5 .2.2) . После калорифера он 
имеет параметры L1', .хо. t1 , 11 , <р1 , а на выходе из гранулятора 
LJ., х2, t2, 12, <р2, aG2 , где aG2 - концентрация в нем пыли 
(гранулируемого материала) в расчете на абсолютно сухой су­
шильный агент. Иногда по экологическим соображениям суш­
ку осуществляют в замкнугом цикле (штрих-пунктирная ли­
ния) . Тогда поток LJ. "осушают" конденсацией из него в холо­
дильнике части паров связующего Gсв. отбирая теплоту Qко· 
Здесь происходит обеспыливание газового потока за счет, по 
существу, его "мокрой" очистки; выделенный при этом раствор 
(или суспензию) связующего можно возвратить в гранулятор.  
Иногда в гранулятор в том или ином виде подают дополни­
тельное количество теплоты Qc. 

Огличительная черта схемы на рис . 19 . 16 ,б - использование 
в качестве связующего практически не испаряющегося кри­
сталлизующегося расплава, при этом сушильный агент 
(скажем, воздух) несет пары другого вещества (например, во­
ды) . Теплоту Qко от теплоносителя отбирают в холодильнике .  
Иногда организуют дополнительный отвод теплоты из грануля­
тора - Qc. Одним из способов увеличения количества отводи­
мой теплоты является испарение впрыскиваемой в хладоагент 
капельной влаги с параметрами Gx, сх, rx, tx. 

Материальные и тепловые балансы процесса гранулирова­
ния записывают по общим правилам, изложенным в разд. 1 . 3 . 1 ,  
- с вьщелением пространственного контура, фиксацией времен­
ного интервала (для непрерьmных процессов - это единица вре­
мени) и записью Приходов и Уходов вещества или теплоты, а при 
наличии химических процессов - еще и Источников, Стоков 
(Накопление для непрерьmных процессов равно нулю). 

Материальный баланс по потоку целевого компонента без 
учета связующего записывается для контура К (см. рис . 1 9 . 16 ,а, 
б) и единицы времени (процесс предполагается непрерывным) : 

Gп + Gp + Li ' aGo + Gпсв - Gr - LJ. aG2 = О . ( 1 9 . 1 )  
И з  уравнения ( 19 . 1 )  можно определить производительность 
гранулятора по исходному порошку Gп или гранулируемому 
продукту Gr. 

Материальный баланс по потоку связующего для этого же 
контура при игнорирОJ1ании переноса связующего с пьmью 
имеет вид: 

GpUp + GпUп + Gсв + L1'Xo + Li "Xo" - GrUr - LJ.x2 = О . ( 19 .2) 
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Из уравнения ( 1 9.2) определяют расход связующего. 
При сушке в замкнугом цикле, когда Li = L1' + L1 " и .хо" = 

= .хо, количество конденсируемого связующего Gсв получается 
из материального баланса по связующему для холодильника: 

Lix2 - L1 'Xo - L1"Xo - Gсв = О . 

Тепловой баланс процесса с испарением связующего для конту­
ра К (см. рис . 19 . 16 ,а) имеет вид: 

Qк + L1'lo + GпСпtп + Gpcplp + GсвСсвlсв + Gпс8(Спlсв + Lкрп) + 

( 19 .3)  

rде Qo - потери темоты в окружающую среду (вЮIЮчая перенос темоты 
пылью). 

Пусть параметры воздуха после калорифера и подаваемого 
на форсунку близки, т.е.  Хо = .хо"; t1 = to" ; 11 = 10" . В этом слу­
чае, поделив почленно уравнение ( 19 .3)  на расход растворителя 
Gсв и раскрыв Qк = L1 '(/1 - /о) , получим выражение, по су­
ществу совпадающее с известным уравнением простой реаль­
ной сушилки (см.  разд . 15 .3 .4) : 

или 

L2 

/2(/2 - 11 ) = gпспtп + gpcp/p + gпс8(Спlсв + LкрП) + 

+ Ссвlсв + qc - grCrtr - qo = Лq · 

(б) 

( 19 .4) 

Далее расчет по уравнению ( 19 .4) для системы воздух-вода 
можно проводить с использованием диаграммы 1-х по мето­
дике, принятой для процесса сушки (см. гл. 15) .  

Расход теплоты в конденсаторе определяется из теплового 
баланса для него:  

откуда 
Lil2 - Lilo - Qко = О , 

Qко = LiU2 - lo) . 

(в) 

( 19 .5) 

Материальный баланс по испаряющемуся в грануляторе ком­
поненту х.ладоагента записывается в виде: 

L1 'Xo + L1 "Хо" + Gx - Lix2 = О . (r) 

Для удельного (на 1 кг испаряющегося хладоагента) потока 
абсолютно сухого воздуха /ц при Хо = .хо" (памятуя,  что L1 '  + 
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+ L1 1 1  = L2) или при L1 11 = О из уравнения (г) получим: 

1 
Х2 - Хо 

(д) 

Тепловой баланс для контура К (см .  рис . 1 9 . 1 6 ,6) с кристалли­
зацией связующего имеет вид: 

Gпспtп + Gpcptp + L1'1o + L1 111011 + Gсв(Ссвlсв + Lк,рсв) + 

+ Gпсвhпсв + GxCxlx - Grcrtr - �12 - Qc - Qo = О , ( 19 .6) 
rде для суспензии исходного вещества в связующем hпсв = Cnfc8, для раствора 
исходною вещества в связующем hпса = Спfсв + Lq,n. 

Тепловой баланс для удельных (на 1 кг испаряющегося хла­
доагента) потоков запишем, поделив в уравнении ( 19 .6) КЗJ1Щое 
слагаемое на Gx и обозначив все удельные потоки малыми 
(строчными) символами:  

Огсюда 

gпСпtп + gpcplp + 1210' + gсв(Ссвlсв + Lк,рсв) + 

+ gпсвhпсв + Cxtx - grertr - /2/2 - Qo - Qc = О · (е) 

'2(12 - 1о') = gпCntп + gpCp/p + gс8(Ссвfсв + Lк,рсв) + 

( 19 . 7) 

здесь 16 - усредненная относительная энтальпия входящего в 
гранулятор влажного воздуха: 

1 11 + L"1" 1 '  - � о 1 о о -
L{ + Li' 

. 

Далее расчет по уравнению ( 19 .7) можно проводить с ис­
пользованием диаграммы 1-х по методике,  принятой для суш­
ки. Приведем два примера такого расчета. 

Для замкнутого по хладоагенту цикла и использования испари­
тельного охлаждения построение процесса в диаграмме 1-х 
представлено на рис. 19 . 16,в при XQ" = XQ. На участке 0-2 про­
исходит повышение температуры хладоагента в грануляторе за 
счет отвода им теплоты кристаллизации связующего. Участок 
2- 1 отвечает охлаждению хладоагента (воздуха) в холодильни­
ке-конденсаторе, а участок 1-0 - конденсации там же части 
хладоагента. Отводимая теплота рассчитывается аналоmчно 
уравнению ( 1 9 . 5) :  

( 1 9 .8 )  

В более общем случае параметры воздуха, подаваемого на 
форсунку (точка 0"), отличаются от параметров воздуха, пода-
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ваемоrо в качестве хладоаrевта (точка О) - рис . 19 . 16 ,г. Стадия 
смешения этих потоков в грануляторе изображается отрезком 
0"-0. При отсутствии испарительною охлаждения линия, 
изображающая изменение состояния хладоаrента в процессе 
гранулирования, представляет собой вертикальную линию (Хо = 
= х2 = const) . 

19.3.3. Кинетика и расчет гранулирования 
окатыванием и аrломерацией 

Кинетика образования зародышей и роста гранул 
В процессе гранулообразования в порошках за счет обработ­

ки связующим или воздействия дpyrnx факторов возникают 
поверхностные силы, способные обеспечить слипание сталки­
вающихся частиц, движущихся в условиях случайною распре­
деления энерпш, подводимой извне в объем материала. Такой 
процесс можно формально трактовать как фазовое превращение, 
основанное на структурной перестройке дисперсной системы. 
При этом за фазу с "неупорядоченным" строением принимает­
ся исходный порошок, а за фазу с "упорядоченным" строением 
- гранулы. Механическая энергия, рассеиваемая в объеме по­
рошка и обеспечивающая присоединение частиц друr к друrу, 
подводится рабочими органами грануляторов. В такой трактов­
ке процесс гранулирования порошков, как и любой друrой 
процесс фазовою превращения (кристаллизация, конденсация, 
десублимация и др.) ,  происходит за счет образования и роста 
центров новой фазы. Отношение объема новой фазы - гранул 
(Vr') - к объему исходной фазы - порошка (Vп) - называется 
степенью превращения 1"\ = V'r /v п; в ходе гранулирования 1"\ 
изменяется от О до макс имальной величины 1"\max � 1 .  

При гранулировании в порошках аrломерацией и окатыва­
нием каждая гранула является результатом большою числа 
актов присоединения-отрыва при взаимодействии частиц по­
рошка и агрегатов (гранул) между собой. Гранулообразование в 
этом случае является типичным случайным процессом, скорость 
зародьпоеобразования w3 в котором по аналогии с классической 
теорией кристаллизации (см. разд. 16 .2) трактуется как наибо­
лее вероятное число центров гранулообразования M('t), возни­
кающих в объеме "неупорядоченной" фазы (порошка) Vп в 
единицу времени 't: 

_
1
_ 

dM('t) 
}Уз = 

vп d't 
( 1 9 . 8) 

Друrой кинетической характеристикой процесса является 
(см. разд. 1 6 .2) линейная скорость роста гранул Vл. Ее можно 
выразить через изменение во времени объема гранулы Vr, по-
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стоянную, зависящую от формы гранулы р ,  и параметр роста 
агрегата п: 

1 dVl /n 
Vл = r ( 19 .9) 

p l / п d't 

Для шара р = 4/37t; для куба р = 8 ; для диска толщиной 8 
р = 7t8; для "иглы" сечением s р = 2s и т.д. ; п = З - для трех­
мерного роста гранулы, п = 2 для двухмерного и п = 1 - для 
одномерного. 

Согласно ( 19 .9) объем растущей гранулы к моменту оконча­
ния процесса 'tк определяется выражением: 

( 1 9 . 1 0) 

Поскольку скорость зарождения центров гранулообразова­
ния конечна, то появлению первого центра предшествует ин­
дукционный период 'tинд, величина которого определяется инте­
гральным соотношением, связанным с ( 19 .8) :  

1иид 
Уп f w3 d't = 1 .  

о 

При подстановке w3 по ( 19 .8) получается, что 

1инд 
f dM('t) = 1 ,  
о 

( 1 9 . 1 1 )  

т.е. з а  время 'tинд зарождается один (первый) центр гранулооб­
разования. В случае w3 = const 

1 
'tинд = . 

Уп wз 
( 1 9 . l la) 

Для практического использования кинетических зависимо­
стей гранулообразования необходимы данные о скоростях за­
рождения и роста гранул .  

Вероятность P(k, 1) возникновения з а  время 1 числа k ценrров rранулообра­
зования следует распределению Пуассона: 

r Mf "\ l)"'k P(k, 1) = � ехр (-М(1)] , (ж) 

хорошо описывающему случайные процессы, у которых вероятность самого 
собьпия мала, а число актов, в результате которых оно наступает, велико·. Это 

• См. ( 1 ) . 
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вполне отвечает механизму процесса зарождения центров гранулообразования в 
порошках, описанному выше. 

ВероЯ111ость образования одноrо и более центров превращения (k � l );т.е. 1 -
- Р(О, 't) ,  выражается зависимостью, полученной из (ж) при k = О: 

P(k, t) = 1 - exp [-M('t))  . (з) 

Эта вероЯ111остъ может бьrrь экспериментально определена по данным о числе 
опьrrов n('t) ,  в которых ко времени t гранулирование началось, оmесенным к 
общему числу опьrrов ni; (плюс 1, как это принято в теории вероЯ111остей0) : 

n('t) 
P(k, t) = --1 = 1 - exp [-M('t) ), k � 1 . 

ni; +  
(и) 

Выражая M(t) из уравнения (и) и подставляя ero в ( 19 .8), получаем зависи­
мость для расчета скорости зарождения гранул w3 по фиксируемым в экспери­
ментах моментам появления первой гранулы в объеме порошка (с набором 
соответствующей статистики: ni; "  20+50 опьrrов): 

Wз = 1 d{1n[1 -�J} 
Yn dt (к) 

Переходя в уравнении (к) от бесконечно малых к конечным приращениям л, 
перепишем (к) в виде: 

W3 = 

л 1n[1- n(t) ] 
1 ni; +l 

Yn Лt 
( 19 . 12) 

Скорость зарождения центров rранулообразовавия существен­
но зависит от технологических параметров процесса. Так, эта 
скорость возрастает с ростом концентрации связующего, 
уменьшением эквивалентного диаметра частиц порошка, экс­
тремально зависит от скорости движения рабочего органа гра­
нулятора и слабо - от типа гранулятора и массы загрузки (при 
обеспечении хорошего перемешивания порошка и равномерно­
сти подведения энергии к этой массе) .  Иными словами: все, 
что способствует превышению вероятности присоединения 
частиц порошка над вероятностью их отрыва от агрегата, уве­
личивает частоту и эффеJСГивность нуклеации частиц порошка 
в гранулируемом слое и приводит к росту скорости зарождения 
центров гранулообразования . 

Линейная скорость роста rранул зависит от режима гранули­
рования и свойств гранулируемого материала. Продолжая 
пользоваться формальной аналогией между процессами грану­
лообразования в порошках и кристаллизации,  напомним, что в 
последнем случае известны (см.  разд. 16 .2) три основных меха­
низма роста кристаллов - нормальный, послойный, а также 
дислокационный (последний здесь не рассматривается) .  

Нормальный рост хараJСГеризуется равновероятным присоеди­
нением элементарных "кирпичиков" роста (кластеров при кри-
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сталлизации и частиц порошка при гранулировании) к любой 
точке растущей поверхности. При гранулировании порошков 
такой механизм роста гранул с наибольшей вероятностью реа­
лизуется в грануляторах с псевдоожиженным слоем без органи­
зации направленного движения дисперсной фазы. Косвенным 
свидетельством этого является образование в таких аппаратах 
гранул, по форме напоминающих плоды малины. Иными сло­
вами, такой механизм роста гранул реализуется при гранулиро­
вании порошков агломерацией. 

Причиной нормального механизма роста является высокая 
вероятность присоединения частиц порошка к грануле и низ­
кая - их отрыва. При этом частичка порошка присоединяется 
к любой точке поверхности гранулы, с которой она столкну­
лась. Скорость роста гранулы в этом случае максимальна, а 
поверхность гранулы - шероховата. Прочность агрегатов дале­
ка от максимальной, а товарный вид оставляет желать лучшего . 
Его улучшают, используя полировочные барабаны и тарельча­
тые грануляторы. 

Послойный рост характеризуется последовательны.ми актами 
присоединения друг к другу "кирпичиков" роста с приращени­
ем линейного размера гранулы или кристалла. При гранулиро­
вании порошков такой механизм роста обычно наблюдается в 
режиме окатывания гранул .  Косвенным свидетельством его 
реализации служит образование в этом режиме округлых гра­
нул с достаточно гладкой поверхностью. 

Послойный рост гранул, как правило, имеет место, когда 
вероятность присоединения частиц порошка, из которых стро­
ится поверхность гранулы, хотя и превышает вероятность их 
отрыва, однако в общем соизмерима с ней. В результате по­
верхность гранулы образуется за счет цепи элементарных актов 
присоединения-отрыва кирпичиков роста, когда каждый кир­
пичик ищет наиболее выгодное (в аспекте малой вероятности 
его отрыва) место, иными словами, - такое, где поверхность 
его контакта с гранью гранулы максимальна. У гранулы 
(кристалла), растущей по такому механизму, это - выступы 
растущей грани. Подобный механизм роста граней кристаллов 
хорошо изучен в теории кристаллизации и имеет достоверное 
математическое описание (см. разд. 1 6.2).  Самая медленная ста­
дия при таком механизме роста - появление двухмерного за­
родыша нового слоя на гладкой поверхности выросшего слоя . 
В этом случае линейная скорость роста пропорциональна ско­
рости двухмерного "гетерогенного" зародышеобразования . 
Прочность получаемых агрегатов здесь близка к максимально 
возможной для данных вещества и связующего. Линейную ско­
рость роста гранул устанавливают экспериментально . 

Линейная скорость роста гранул наряду со скоростью их за­
рождения определяет нс только качество гранулируемого про-
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дукга, но и удельную производительность гранулятора. Соот­
ветствующая кривая зависимости степени превращения от вре­
мени Т\ = ft..т.к) по внешнему виду напоминает изопотенциаль­
ные кривые - объемной изотермической кристаллизации, изо­
термического полиморфного превращения, изобарической де­
сублимации (см. разд. 1 6 .3 .4 и 1 8 .3) ,  описываемые уравнением 
типа Колмогорова-Авраами. 

Отметим характерную особенность гранулирования порош­
ков: максимально возможная степень превращения здесь может 
быть меньше единицы . Дело в том, что при определенной сте­
пени превращения достигается динамическое равновесие в 
актах присоединения частиц к грануле и отрыва их от нее, сле­
довательно, равновесие между количествами гранул и порошка. 

Линейная скорость роста гранул зависит от технологических 
параметров гранулирования. Она повышается с увеличением 
концентрации связующего и эквивалентного диаметра частиц 
порошка, экстремально зависит от скорости движения рабочего 
органа гранулятора. Иными словами, факторы, повышающие 
частоту и эффективность "нуклеации" частиц порошка, приво­
дят к увеличению линейной скорости роста гранул. 

Расчет процесса гранулирования 

Пусть гранулирование происходит в изотропных по объему 
гранулятора условиях, например при постоянной концентра­
ции связующего в объеме исходного порошка и равномерной 
интенсивности перемешивания . Тогда динамика превращения 
порошка в гранулы может быть описана по аналогии с изопо­
тенциальным объемным фазовым превращением (например, 
изотермической объемной кристаллизацией - см. разд . 1 6 .3) .  

Процесс гранулирования по аналогии с процессом объемной 
кристаллизации (см.  разд. 16 .2) проводят при самопроизволь­
ном (rомогенном) зарождении центров гранулообразования в 
объеме порошка в ходе гранулирования либо с введением ис­
ходных центров гранулообразования - затравки, - на которых 
происходит дальнейший рост гранул, или же при сочетании 
этих эффектов. В первом случае , разумеется, получают наибо­
лее равномерный гранулометрический состав, во втором -
наибольшую полидисперсность гранулированного продукга. 

Первоначально рассмотрим процесс гранулообразования без 
введенШI. в исходный порошок центров гранулообразоваНШI.. Здесь 
бесконечно малое приращение количества гранул, образую­
щихся за время dт.' в остающемся к моменту времени т. объеме 
порошка Vп - Vr' ,  равно dNr = w3(Vп - Vr')dт.' . Объем гранулы 
данной фракции, образовавшейся при ее росте от текущего 
момента ее появления т.' до окончания процесса гранулирова-
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ния 'tк, в соответствии с (19 . 10) равен: 

V, �
· 
р [ !. vл(<)d•J 

Тогда бесконечно малое изменение объема dVr всех dNr rра­
нул, образовавшихся за промежугок времени d't', можно пред­
ставить в виде произведения dNr на Vr: 

dV,' � V,dN, � р [ !. vл(<)d•J w,(Vп - V,')d< . ( 19 . 1 3) 

Поделив обе части уравнения ( 19 . 13) на Vп, получим прира­
щение степени превращения за время dt': 

dч � � [ !. vл (<)d• ]" w,[ 1- ч(<)]d< . (19 .14) 

Степень превращения определяется после интеrрирования 
( 1 9 .14) от момента появления первого центра rранулообразова­
ния 'tинд до момента окончания процесса 'tк: 

( 19 . 1 5) 

При больших степенях превращения увеличивающиеся в 
размерах rранулы моrут влиять на взаимный рост (аналог объ­
емной кристаллизации при больших степенях превращения -
см. разд. 1 6 .2) . При этом скорость Vл максимальна при нестес­
ненном превращении; с ростом 'У\ она чаще всего падает. 

На начальной стадии превращения (обычно при 'У\ � 0,2) 
растущие rранулы еще не влияют на рост друг друга. В таких 
условиях величины w3, vл, � можно считать постоянными. Это 
позволяет выразить аналитически некоторые интеrралы в урав­
нении ( 1 9 . 1 5): 

't 
К - ·'tинд 

�
к п { [( 

\n+l 

]} Т'\('tк) = р Vлп Wз n + l . -
�
!

нд 
'Y\('t')('t к - 't') d't' . ( 19 .16) 

Заметим, что при р, vл, w3 = const и 'tинд --.. О интеrрирование 
зависимости ( 19 . 14) приводит к уравнению Колмогорова­
Авраами:  

(л) 
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отсюда 

1 ( А 1 n 
n
+1) 11 = - ехр -.., п + 1 

w з v л 't к . (19.17) 

Это выражение широко используется для описания, например, 
изотермической объемной кристаллизации (см. разд . 16.2) . 

При "стесненном" гранулировании (когда 11 > 0,2) скорости 
зарождения и роста центров гранулообразования переменны. 
Тогда уравнение (19.15) решают численно. 

Ч асто центры гранулообразованил вносят в исходный поро­
шок извне перед началом гранулирования. Число этих центров 
N, отнесенное к объему порошка Уп, именуют их удельным 
количеством:  

N 
Nуд = у · 

п 
(м) 

Назовем отношение общего объема центров гранулообразо­
вания V Р• представляющих собой частицы мелкого ретура, к 
объему порошка Vп коэффициентом рециркуляции R. Тогда, 
учитывая, что объем одного центра гранулообразования, 
имеющего линейный размер r, равен р r п ,  получим связь между 
R и Nуд: 

VP Nprn R = - = -- =NyдPr". (19.18) 
Vп Уп 

Коэффициент рециркуляции R может задаваться либо он 
определяется режимом гранулирования и его аппаратурным 
оформлением. 

В отличие от описанного выше безреrурвоrо процесса рас­
сматриваемый процесс гранулирования называется реrурньIМ и 
является аналогом гетерогенной объемной кристаллизации (см. 
разд.16.2) . 

В ретурном процессе образовавшийся к данному моменту 
времени 'tк объем гранулированного продукта Vr"'('tк) склады­
вается из объема Vr" ('tк) гранул, выросших на частицах ретура 

Vr"(tк) = УпNудР(r + Tvл('t')d'tJn, (н) 

и объема Vr'(tк) гранул, образовавшихся за счет "гомогенного" 
зарождения центров rранулообразования в порошке . Таким 
образом:  

Vr"'('tк) = Уг'('tк) + Уг"('tк) . (о) 

Объем вносимых центров rранулообразования равен 
УпNудР r"; уменьшающийся в ходе гранулирования объем 

1502 



остающегося порошка определяется выражением Уп - [Yr"'('t') -
- УпNудрrп]. Тогда объем Уг'(tк) , если следовать канве вывода 
выражений ( 1 9 . 1 3)-(19 . 1 5) ,  может быть описан формулой: 

У,'(<.) = .L { !. vл (')d' Г w, (v л - [v;· (<') - V п N yдPr" ]J d,' ,(n) 

или с учетом ( 19 . 18): 

V,'('x) = .L Р[ !. vл (<)d{ w, {v .- [V ;'(,') - V п RJ} d'' . (р) 

Очевцдно, что степень превращения порошка в гранулы в этом 
случае не должна включать объем исходных частиц ретура У пR: 

_ УГ'('tк) - УпR УГ'('tк) - УпNудРrп 
'll ('tк) - V 

= 
V 

. (с) 
п п 

Если в выражение (с) для степени превращения к моменту 
времени 'tк для ретурноrо процесса подставить Yr"'('tк) по (о) и 
использовать выражения (н) и (п) ,  то получим более общее 
соотношение: 

"('><) = NудР {[r + ! Vл (')d' ]" - r•} + 

( 19 . 1 9) 

Выражение ( 19 . 1 9) при отсугствии ретура (Nуд = О) перехо­
дит в уравнение ( 19 . 1 5) для безретурноrо гранулирования и в 
последующие более простые зависимости ( 19 . 16) ,  ( 19 . 17) .  Если 
же гранулирование цдет только на частицах затравки, получае­
мой из ретура, а зародышеобразование в объеме порошка в 
ходе процесса исключено, то можно полагать w3 = О, и в пра­
вой части выражения ( 19 . 19) останется лишь первое слагаемое. 
Такой режим гранулирования часто применяют для уменьше­
ния полцдисперсности продукта. Уравнение ( 19 . 19) ,  как и 
уравнение ( 1 9 . 1 5) ,  позволяет рассчитать не только динамику 
изменения во времени степени превращения, но и грануломет­
рический состав продукта. 

Представленное математическое описание процесса грану­
лирования игнорирует процессы агломерации и раскалывания 
агрегатов.  Это допустимо, когда в процессах гранулирования 
режим удается подобрать так, чтобы исключить эти явления; в 
противном случае образуются гранулы неправильной формы. 
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19.3.4. Расчет rравулирования прессованием 

В процессе гранулирования порошков прессованием (см .  
рис . 1 9 . 12) их кажушаяся плотность изменяется от насыпной Рн 
в питающем бункере аппарата до плотности плитки (ленты) Рл 
на выходе из пресса (перед поступлением в дробилку) . По мере 
движения порошка в сужающемся зазоре между валками дав­
ление в прессуемом материале возрастает до максимального 
значения, определяющего в основном качество гранулирован­
ного материала. 

Механизм уплотнения порошков в валковом прессе изучен 
недостаточно; математ�;�еское описание тех 

М
или иных его мо­

дельных представлении весьма громоздко. ожно лишь счи­
тать установленным, что плотность ленты Рл прямо пропор­
циональна плотности материала порошка Pr и насыпной плот­
ности Рн; кроме того, она зависит от гранулометрического со­
става порошка (существует состав, обусловливающий макси­
мальную Рл) и является сложной функцией crc - среднего 
нормального напряжения в слое: Рл = Pнf{crc). Если порозность 
слоя исходного порошка равна s0, а пористость плитки е0, то из 
приведенного в разд. 2 .7 . 1 соотношения Рн = Pr(l - so) и ана­
логичного ему Рл = Pr(l - ео) получается (путем приравнивания 
и исключения Pr) зависимость: 

Pr = --1:!!_ = _Ед_ . (т) 
1 - s0 1 - е0 

Величина s0 обычно известна, так что выражение (т) фактиче­
ски однозначно устанавливает соотношение между Рл и ео. 

Производительность гранулятора Gr при прочих равных 
условиях зависит от скорости вращения валков и может изме­
няться в пределах от максимально возможной Grmax до мини­
мальной Grrnin ( Grrnin < Gr < Grmax). Если длина валков Ь, шири­
на зазора между ними 2е, то при отсуrствии проскальзывания 
плитки относительно валка на выходе из гранулятора линейная 
скорость и8 движения поверхности валка радиусом R связана с 
массовой производительностью гранулятора Gr уравнением 
расхода: 

( 19 .20) 

В свою очередь, и8 = 01R = R ·21tn, где п - частота вращения 
валков, об/с. . 

Минимальная производительность гранулятора Gr'nm опре­
деляется условием просыпания порошка из бункера аппарата 
через зазор между неподвижными валками площадью Ь·2е. Удель­
ный массовый расход порошка gп в этом случае является непрос-

• См. (2). 
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Рис.19.17. Расче'Пlая схема валкового пресса 

той функцией критерия Ar, пrnрины зазора 
ме:жду валками 2е, уrла <р, образованною 
стенками бункера и валками, соотношения 
пrnрины зазора и диаметра drr. частиц по­
рошка 2e/d0: 

8п = / (Ar, 2е, <р, 2e/d0) . (у) 

С учетом изложенного производитель­
ность Grmin равна: 

Grmin = b·2e·gпmin . (19.21) 
Непрерывное уплотнение порошка (е0 < Ео) на валковых 

прессах вызывает интенсивное "выдавливание" газа из просве­
тов ме)!Щу частицами и его фильтрацию в слой порошка, за­
полняющего зазор между валками,  в направлении, противопо­
ложном движению порошка. Таким образом, возникает рас­
смотренная в разд. 2.7 проблема течения сплошной среды 
(газа) через слой дисперсного материала. До определенных 
пределов увеличение скорости потока газа полезно, так как 
при этом разрушается свод, образующийся в бункере аппарата 
при истечении порошка. Однако при больших встречных пото­
ках газа истечение порошка в зазор ме)!Щу валками может во­
обще прекратиться. Поэтому существует критическая скорость 
фильтрации газа через слой порошка, ограничивающая произ­
водительность гранулятора Grmax. В самом деле, при весьма 
высоких скоростях прессования пороiuков в канале ме)!Щу вал­
ками (в зоне уплотнения) материал может переходить в псев­
доожиженное состояние, хотя выше он находится в неподвиж­
ном состоянии. Максимальную производительность гранулято­
ра оценивают по скорости начала псевдоожижения в зоне 
уплотнения между валками. 

В дальнейших рассуждениях примем, что зазор узла "валки­
бункерное устройство" (см.  рис . 19 . 1 1 ) имеет форму, изобра­
женную на рис. 19 .17. 

Для расчета максимальной производительности необходимо 
определить скорость начала псевдоожижения w0 на границе 
валки-стенки бункера на радиусе r (см. разд. 2.7.4). Объемный 
расход газа Vr, "выдавливаемого" при прессовании с макси­
мальной скоростью (при u8 = u8max), определяется из условия 
постоянства массовою расхода твердой фазы. Объемный рас­
ход порошка, подаваемою на прессование, складывается из 
объемного расхода выдавливаемого из него газа Vr и объемного 
расхода спрессованного материала, проходящего через щель 
между вращающимися валками, который в условиях отсуrствия 
проскальзывания материала относительно валков равен 
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2ebиumax.. Если сумму этих расходов умножить на Рн, то получим 
массовый расход твердой фазы, который, с другой стороны, 
равен 2еЬи8mахрл: 

( Уг + 2еЬи5mах)Рн = 2еЬивmах.Рл , 
откуда 

(
Р 

) 
Ео 

- ео Vr = 
р
: - 1 2еЬи8mах = 1 _ 

Ео 
2еЬи5mах. . 

В то же время 

2еЬv 
Vr = wo·2eb = Reo -­d 

(ф) 

где d - диаметр частиц порошка, а Reo - критерий Рейнольдса для скорости 
начала ero псевдоо:жюкения. 

' 

Тогда максимально допустимая линейная скорость движе­
ния поверхности валка и8mах. равна 

и лшх = Reo � 
(19.22) 8 (Рл/Рн-l)d' 

а максимальная производительность пресса Grmax по гранули­
рованному продукту определяется уравнением расхода: 

(19.23) 
Проведенный анализ позволяет сделать ряд прапически 

важных выводов:  
- для увеличения массовой производительности пресса сле­

дует увеличивать Рн, т.е. производить "подпрессовку" шихты, 
поступающей на валки; 

- в тех же целях (во избежание выдувания мелких фракций) 
на прессование должна поступать шихта по возможности более 
крупного гранулометрического состава, близкого к монодис­
персному; 

- из бункера с порошком целесообразно организовать эва­
куацию газа (вакуумирование) . 

На качество прессуемых продУIСГОВ решающее влияние ока­
зывают: давление прессования, время выдержки прессовок, 
температура прессования. Изменение прочности и плотности 
прессовок с повышением давления прессовавИJ1 хараперизуется 
восходящей кривой. С ростом времени выдер1КК11 прессовок их 
прочность возрастает за счет явлений перекристаллизации; со­
ответствующие зависимости также хара:�сrеризуются восходя­
щими кривыми. С увеличением температуры прессования 
прочность прессовок возрастает быстрее их плотности, так как 
с увеличением температуры особенно интенсивно протекают 
процессы перекристаллизации (см. разд.  16.2) и формирование 
твердофазных, а иногда и жидкофазных мостиков - в резуль-
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тате плавления вещества в областях концентрации механиче­
ских напряжений. Существенное влияние на качество прессо­
вок оказывает ковце1Прация связующего: с ее ростом прочность 
прессовок и производительность пресса проходят через макси­
мум . Часть порошка просыпается (особенно при сухом прессо­
вании) между валками, не успевая превратиться в прессовки, 
либо образуется за счет их истирания при дроблении. Этот 
порошок называют просыпью. 

Приведенные выше выражения для производительности 
валкового пресса непрерывного действия описывают массовый 
расход проходящего через пресс .материала Gr1nin < Gr < Grmax. 
Производительность же по прессованному продукrу Gr' 
харакrеризуется, как уже отмечалось ранее, величиной Gr и 
степенью превращения исходного порошка 11, которая даже 
при "сухом" прессовании обычно не менее 90% : 

Gг' = 11 Gr . ( 1 9 .24) 

Выход же товарного гранулированного продукrа G? зависит 
от требований к его гранулометрическому составу и условий 
работы узла дробления прессовок. Прессованный продукт, не 
удовлетворяющий требованиям товарной фракции, вместе с 
просыпъю возвращается в процесс в качестве внешнего ретура 
Gp: G? = Gг' - Gp. 

19.3.5. Расчет rравулирования формованием 

Гранулирование формованием реализуется на пракrике в 
процессах экструзии - продавливания материала через круглые 
или профилированные отверстия (фильеры) в рабочей поверх­
ности (матрице), формования на профилированных валках и 
таблегирования. 

Плунжерные экструдеры используют обычно для формования 
пластичных материалов. К недостаткам аппаратов этого типа 
относятся периодичность работы и необходимость очистки 
рабочих поверхностей перед новой загрузкой. 

Если рабочая площадь матрицы с отверстиями, через кото­
рые продавливается материал, равна F, средняя скорость тече­
ния гранулируемого материала в фильерах - v , а доля поверх­
ности матрицы, занятая отверстиями, - 'V, то производительность 
экструдера из уравнения массовоrо расхода составляет: 

Gr = FЧJ v Рл . ( 1 9.25) 

Конструктивными параметрами матрицы являются удельное 
(на 1 м2 ее площади) количество отверстий пуд и диаметр от­
верстий do. Очевидно, 'V = ттd02пуд/4. На практике толщина 
матрицы больше диаметра отверстий. Формуемые продукты 
обычно являются сплошными средами, для которых длина 
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участка гидродинамической стабилизации не превышает /� ::::: 
z d0. При этом условии среднюю скорость течения среды в кана­
лах можно рассчитывать по уравнениям, полученным в разд . 
2 .5  для течения неньютоновских жидкостей по трубам. 

Производительность роторных экструдеров (см. рис . 19 . 12) 
определяется уравнением, аналогичным ( 19 .25): 

Gr = F'+''+'' V Рл , ( 1 9 .26) 
где ljl' - доля площади матрицы, nокрьпой продавливаемым через отверстие 
материалом. 

19.4. ГРАНУЛИРОВАНИЕ PACIUIAВOB 
Среди процессов гранулирования расплавов выделяют сле­

дующие: 
- с раздельно (в пространстве и времени) протекающими 

стадиями формования и структурирования (кристаллизация 
капель расплавов при непосредственном контакте с хладоаrен­
тами или на охлаждаемых поверхностях); 

- с одновременно протекающими стадиями формования и 
структурирования (кристаллизация мелких капель расплава, 
растекающихся по поверхности растущих гранул); 

- процессы, совмещающие оба варианта (в них мелкий ретур 
образуется за счет кристаллизации капель расплава, а затем 
полученные мелкие гранулы наращиваются дисперmрованием 
на них расплава) . 

При контакте гранулированного материала с хладоаrентом 
обеспечиваются высокая производительность и интенсивность 
процесса, при контакте с охлаждаемыми поверхностями -
экологическая чистота. 

19.4. 1 .  Материальные и тепловые балансы rранулятора 

В гранулятор 1 (рис. 1 9.1 8) поступает массовый поток рас­
плава Gp с температурой tp, теплоемкостью ер и энтапъпией hp. В 
общем случае охлаждаемый расплав кристаллизуется при темпера­
туре /хр, отдавая теплоту перегрева cp(fp - fкр) и теплоту кристал.ли­
защm Lк,р. Поэтому энтальпия исходного расплава hp равна: 

hp = Cp(tp - fкр) + Lк,р + Скfкр . (а) 

На выходе из гранулятора массовый расход гранул Gr < Gp, 
так как часть продукта уносится с потоком хладоаrента Gx в 
виде пылевидных частиц, относительная (на 1 кг абсолютно 
сухого хладоаrента) концентрация которых в выходящем 
потоке составляет акп . Энтальпия гранулированного про-
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Рис. 19. 18. Схема материальных и теruювых потоков при rранулировании из 
расплавов в случае неизменного arperarnoro состояния хладоагента: 

1 - rранулятор, 2 - ПЬVJсосадительное усrройсrво, 3 - холодильюrх 

дукта hr равна:  
(б) 

Здесь YJ( - средняя температура потока гранул на выходе из 
гранулятора. Она определяется при решении задачи о динами­
ке кристаллизации и охлаждения гранул в аппарате. 

Используемый в качестве хладоагента массовый поток Gx в 
ходе процесса не может изменять своего агрегатного состоя­
ния. Поэтому его энтальпия на выходе из аппарата при темпе­
ратуре � равна hхк = Сх 7х , где Сх - теплоемкость хладоаrента. 
При изменении агрегатного состояния хладоагента (например, 
при его юtпении), полагая массовый расход испарившегося 
хладоагента ЛGх, а теплоту испарения rx, энтальпию хладоаген­
та на выходе из аппарата можно представить в виде 

h к - + 
ЛGх 

х - Cxlюm -- Гх. 
Gx 

Наконец, возможно в качестве хладоагента использовать 
частично испаряющийся газокапельный поток. Пусть расход 
испаряющейся жидкости - ЛGж, теплота ее испарения - rж., а 
теплоемкости газообразной и жидкой составляющих - Сх и еж 
соответственно. Здесь при абсолютной исходной массовой 
концентрации жидкости в потоке аж энтальпия хладоаrента на 
выходе из аппарата равна: 

- ЛGж hхк = [cx(l - аж) + Сжаж.] lx + ---а- Гж· 
х 

Схема гранулирования может быть замкнута по хладоагенту; 
тогда после узла пьmеочистки 2, где в единицу времени улав-
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ливается массовое количество пьши Gхапк, необходимо пред­
усмотреть узел охлаждения хладоагента 3, а возможно - и 
конденсации испарившейся его части ЛGх . В этом случае в хо­
лодильнике отводится теплота Q0хл = Gx (hxк - hхн), где hхн -
энтальпия хладоагента на входе в гранулятор. При разомкнутой 
по хладоагенту схеме предусматривают лишь узел пьшеочистки. 

Материальный баланс непрерывно действующей установки 
по гранулируемому веществу (контур К на рис. 19 . 18) при от­
сутствии его Источников, Стоков и Накопления, а также вве­
дения пьшевидного продукта с хладоагентом имеет вид: 

Gp - Gr - Gхапк = О . ( 1 9 .27) 

Уравнение ( 1 9 .27) позволяет определить массовый расход гра­
нулируемого продукта Gr при эксплуатационной постановке 
задачи или расход расплава Gp - при проектной. 

Тепловой баланс гранулятора для того же контура К составим, 
полаrая, что уносимая пьmь принимает температуру хладоагента 
на выходе из аппарата У,,_ и имеет энталыrnю hr,x = Cxfx: 

Gphp + Gxhxн - Grhг - Gxhxк - Gxaпкhr,x = О . ( 1 9 .28) 

Из уравнения (19 .28) определяюr энтальmпо hхк, а следователь­
но, и температуру хладоагента tx на выходе из гранулятора. 

19.4.2. Кинетика кристаллизации капель расплава 

Капли расплава превращаюгся в гранулы в результате весьма 
сложного процесса их кристаллизации. Поэтому его приходится 
анализировать при существенных упрощающих допущениях: 

- капли имеют форму сферы; 
- условия теплообмена неизменны по поверхности гранулы; 
- температура хладоагента изменяется только по высоте arma-

paтa (в поперечном сечении хладоаrент идеально перемешан); 
- процесс кристаллизации в капле происходит за счет по­

следовательного перемещения вглубь последней четкой сфери­
ческой межфазной границы "расплав-кристаллы"; 

- циркуляция расплава в формирующейся грануле отсут­
ствует, так что перенос тепла в фазах является кондуктивным; 

- термическая усадка гранулы за счет изменения плотности 
с температурой игнорируется; 

- теплота полиморфных превращений (см. разд. 16. 1 )  игно­
рируется; 

- из-за разности плотностей расплава Рж и кристаллической 
фазы Рк (при Рк > Рж) в центре гранулы на самом деле образу­
ется усадочная полость и возникает конвективный поток теп­
лоты, переносимый "натекающим" на межфазную границу рас­
плавом;  эти явления также игнорируются. 
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Напомним, что теплота кристаллизации, приводимая в справочной литераrу­
ре и определяемая экспериментально, включает в себя теплоrу, возникающую 
при фазовом превращении за счет различия теплоемкостей расплава и кристал­
лической фазы (еж и с" соответственно) . 

Принятые допущения наиболее близки к условиям процесса 
кристаллизации капель расплава в потоке хладоагента. При кри­
сталлизации же на охлаждаемых поверmостях капли расплава те­
ряюr сферическую форму, приобретая чечевицеобразную; кроме 
того, здесь ярко выражена неравномерность интенсивности 
охлаждения по поверхности капли. Эrо делает задачу многомер­
ной и еще более усложняет ее строl)'Ю формулировку и решение. 

С учетом изложенных упрощающих допущений рассмотрим 
для простоты процесс кристаллизации одиночной капли расплава 
внешним радиусом �. движущейся с потоком аналогичных ка­
пель противотоком к хладоаrенту. Огсчет времени 't = О начнем с 
момента вылета капли из отверстия диспергатора. В этот момент 
кристаллическая фаза в капле отсугствует, а расплав переrрет до 
температуры !ж,н > fкр. причем температура кристаллизации fкр 
неизменна по всей радиальной координате r капли: О s; r s; �· 

При противотоке капель и хладоагента последний с началь­
ной температурой tnt подается в колонный аппарат высотой Н, 
которую условимся отсчитывать сверху - от диспергатора: 
tx(Jf) = tnt. На этой основе сформулируем начальные условия 
математического описания процесса: 

t(r, О) = tжн; О s; r s; Rr; tx(lf) = 1юt . (в) 
При падении в потоке хладоаrента капля расплава охлаждается 

с поверхности. При температуропроводности расплава аж для 
симметричного нестационарного теплопереноса в сферической 
системе координат справедливо выражение (см. разд. 1.6.2): 

дt(r,'t) = aж[д2t(r,'t) +� дt(r,'t)]
· (r) 

дt дr2 r дr 

Наконец, температура расплава на поверхности капли ста­
новится равной, а затем и ниже температуры кристаллизации: 
t(Rr, 't) s; lкр· Здесь появляется возможность зарождения кри­
сталлической фазы. Известно (см. разд. 16.2), что скорость за­
рождения центров кристаллизации w3 зависит от переохлажде­
ния Лts = lкр - t(r, 't) расплава относительно равновесной тем­
пературы кристаллизации fкр• т.е. w3= w3(Лts). В то же время Лts 
изменяется по текущим r и 't, т.е. Лts = Лts(r, 't). Эrо позволяет 
представить w3 в зависимости от текущих значений r и 't: w3 = 
= w3(1-, 't) . Время начала кристаллизации 'tнк можно определить из 
условия появления первого центра кристаллизации в области 
существования переохлажденного расплава, ограниченной сфе­
рическими поверхностями радиусами Rr и r'('t), rде r'('t) опреде-
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ляется из условия t(_r', т) = lкр· Время начала пребывания си­
стемы в метастабильном состоянии отсчитывается от -с', опре­
деляемого из условия совпадения изотермы lкр с поверхностью 
капли радиусом Rг, т.е . «..Rг, -с') = fкр· Таким образом, •нк опре­
деляется из решения интегрального уравнения : 

tнк Rr 
47t f f w3(r,-c)r2 drd-c = 1 . (д) 

t' r'(t) 
Интеграл в левой части уравнения (д) представляет собой по 

существу "накопление" во времени вероятности появления пер­
вого центра кристаллизации в подвижном объеме переохлаж­
денного (метастабильного) расплава, заключенного между сфе­
рическими оболочками радиусами Rг и r'(-c). В момент времени 
•нх, когда вероятность этого события станет равной единице, 
появится первый центр и начнется процесс кристаллизации .  С 
этого момента в капле расплава появляется кристаллическая 
фаза. Будем полагать, что она образует на поверхности гранулы 
сферическую симметричную оболочку с внутренней подвижной 
границей радиусом rк(•), перемещающейся к центру капли.  

Перенос теплоты в кристаллической фазе, разумеется, кон ­
дуктивный. При температуропроводности кристаллической 
фазы ак для симметричного нестационарного переноса тепла в 
сферической системе координат имеем выражение: 

дt(r , -с) = ак [ д2t(r, -с) + � дt(r, •) ] . (ж) 
m ar2 r дr 

Для получения однозначного решения систему (в)-(ж) за­
мыкаем следующими граничными условиями : 

- в центре капли из-за симметрии задачи теплопереноса и 
ограниченности значения температуры 

дt(О, -с) = О . (з) 
дr 

' 

- на границе кристаллизации линейная скорость роста кри­
сталлов зависит от переохлаждения Лt5 = [tкр - «..rк, -с)] , т.е. Vл = 

= vл(Лfs). Кроме того, соблюдается условие баланса потоков теп­
лоты на межфазной границе, а именно : поток теплоты, отво-

v дt(r -с) 
димои в кристаллическую фазу Р·к к• ), равен сумме двух дr 
тепловых потоков - подводимого к границе кристаллизации из 

дt(r , -с) 
расплава при кондуктивном переносе (Л.ж к ) и выделяю-дr 
щегося за счет приращения объема кристаллической фазы при 
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перемещении с линейной скоростью 
межфазной поверхности (.lхрРкVл): 

Vл = dl;/d• единичной 

дt(rк, -r:) � дt(rк, -r:) л. - "' к дr ж дr 
= LхрРкVл; (и) 

вид функциональной зависимости vл(Лts) определяется обычно 
экспериментально (см. разд. 16.2) . Соотношение (и) называется 
условием Стефана (см. разд. 16.3) ;  

- полагаем, что на внешней границе капли или твердой 
гранулы теплообмен с хладоагентом переменной по высоте 
аппарата z температуры tx(z) происходит в граничных условиях 
111 рода. Отметим, что для падающей капли текущая координа­
та z связана через скорость падения с текущим временем паде­
ния •, поэтому справедлива замена переменной tx(z) на lx(•): 

дt(Rr,•) ( (R ) ( )) -Л. i = (1 х t; r> 't - t х 't ' дr 
i= ж, к. (к) 

В дальнейших рассуждениях будем иrnорировать поток 
тепла, переносимого содержащейся в хладоагенте пьmью, ввиду 
малой ее концентрации и, следовательно, малой погрешности 
данного упрощения. 

Температура хладоагента lx(•) на расстоянии z от дисперга­
тора в элементарном объеме dVa = Fadz аппарата сечением Fa 
определяется интенсивностью теплообмена с кристаллизую­
щимися каплями, гранулами. Время пребывания d't гранул в 
объеме аппарата dVa при порозности s и движении фаз в ре­
жиме идеального вытеснения составляет: 

d-r: = dVa (1 - в)рж . (л) Gr 
Для сферических частиq удельная поверхность (см. разд. 

2.7.2) равна Fуд = 3( 1 - в)/Rr. Тогда поверхность гранул dFr в 
объеме dVa запишется: 

F. - F. V - 3 Gr d r - удd а - - - d't . Rr Рж 
(м) 

Поток теплоты, передаваемой от элементарной поверхности 
гранул, dQ = ax[t,{Rr, -r:) - /x('t)]dFr, согласно граничному усло­
вию 111 рода (уравнение (к)), приводит к бесконечно малому 
изменению температуры хладоагента d!x за счет аккумулирова­
ния им отдаваемой гранулами теплоты dQ = - Gxcxdlx . Соответ­
ствующее уравнение теплового баланса имеет вид: 

dQ = <Xx[tt(Rr, •) - tx('t)]dFr = 

= _2._ Gr <Xx(t1(Rr, -r:) - lx(•))d't = -Gxcxdlx . (н) Rr Рж 
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Уравнение (н) при совместном решении с уравнениями (в) 
- (к) позволяет определить изменение температуры хладоаrен­
та fx('t) в зависимости от времени пребывания его в аппарате за 
счет отбора им теплоты от кристаллизующихся и охлаж­
дающихся гранул. 

Высота аппарата Н связана со скоростью стесненного вита­
ния гранул wc, скоростью хладоаrента Wx (в расчете на неза­
полненный аппарат) и временем пребывания гранул в аппарате 
'tк зависимостью: 

(о) 

Текущие значения высоты аппарата z и времени 't также связа­
ны уравнением типа (о) ,  где вместо "'к и Н фигурируют 't и z. 

Коэффициент теплоотдачи от сферических гранул к хладоа­
rенту определяется по эмпирическим и полуэмпирическим 
формулам (см . разд. 6.4.5) типа 

Nu = J{Re, Pr) . (п) 

Среди них можно выделить зависимость: 

Nu = 2 + kRc0•5P�·33 , k = 0 ,59 + 0,74 , (р) 
причем Re базируется на скорости Wc /s потока сплошной сре­
ды относительно поверхности гранулы. 

Система (в)-(п) замкнута и может быть решена численны­
ми и приближенными аналитическими методами. 

Порозность i:: в аппарате можно определить из соотноше­
ния, связывающего массовые количества гранул Gr' = Н!а РжО -
- s) и хладоаrента Gx' = HFaPxl': в аппарате с их расходами Gr = = f'..1 (1 - E:)(Wc - Wx)Pж/s и Gx = .F>vxPx соответственно .  Отно­
шение массовых количеств гранул и х..1 адоагента равно: 

GJ:.=Pж(l-e) (с) G� Рх& 
Из уравнений для массовых расходов гранул можно получить 
выражение, стоящее в правой части уравнения (с) : 

Рж (1- Е:) = 0s_ Wx 1 ; (l -е) Рж = 0s_ Wx . (т) 
Рх& Gx & (Wc :Wx) Рх Gx (Wc :Wx) 

Уравнение (т) позволяет найти порозность s, если известна 
скорость падения (стесненного осаждения) гранул в хладоаrен­
те Wc. Методика ее расчета приведена в разд. 2.7 .4 .  Остальные 
величины, входящие в уравнение (т),  заданы либо имеются в 
справочной литературе.  Для гранулирования, например, кри­
сталлизацией капель расплава в грануляционных башнях или 
высушиванием растворов в распылительных сушилках (см. 
разд.15.1. 1)  характерны высокие значения пороз и ости s = 0,99 + 
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0 ,998. В этих случаях скорость хладоагента, рассчитанную на 
пустой аппарат Wx, можно полагать равной истинной скорости 
сплошной фазы w�e. При этом уравнение (т) для расчета по­
розности упрощается и принимает вид: 

& = l _ !!.L_ Рх Wx (у) Gx Рж Wc -Wx 
Решение системы уравнений (в)-(у) позволяет рассчигать ди­

намику крисrаллизации капель расплава в потоке хладоагента. 

19.4.3. Кристаллизация расплава; 
на поверхности растущих гранул 

При гранулировании расплавов стадии формования и струк­
турирования мшуr быть объединены в пространстве и времени. 
Расплав в этом случае диспергируется на поверхность растущих 
частиц ретура или затравки. При этом в перемешиваемом объ­
еме гранул параллельно происходят образование центров грану­
лирования и их рост, а также рост частиц затравки или мелкого 
ретура. Детальное математическое описание этого процесса 
весьма затруднительно. Приближенное описание при игнори­
ровании раскалывания и агломерации растущих гранул воз­
можно в рамках модельных представлений, изложенных в разд. 
19 .3 .3  - уравнения (и) - (т), ( 1 9 . 17) ,  ( 19 . 1 8) .  

19.5. ГРАНУЛИРОВАНИЕ КРИСТАЛЛИЗАЦИЕЙ 
ИЗ РАСТВОРОВ И ПАРОВОЙ ФАЗЫ 

Гранулирование кристаллизацией нз растворов осущестмяют, 
дисперrируя раствор или суспензию гранулируемого вещества на 
перемешиваемый слой частиц мелкого ретура или на затравочные 
гранулы. При этом процесс вьmаривания раствора происходит как 
при диспергировании его пневматическими форсунками , так и за 
счет обдува влажной поверхности растущих гранул сушильным 
агентом. Тепловой и материальный балансы процессов такого 
рода подробно рассмотрены в разд. 19.3 .2 - они описываюrся 
уравнениями (19 . 1)- (19.4) при Gп = О (см. рис. 19 . 16). 

Механизм образован ия и роста гранул в этом случае во 
многом аналогичен наблюдаемому при гранулировании распла­
вов, когда совмещены стадии формования и структурирования 
гранул .  Здесь в перемешиваемом объеме гранул также происхо­
дят гомогенное зарождение центров гранулообразования, рост 
этих центров и параллельно - рост мелких частиц затравки -
"гетерогенных центров зарождения" гранул .  Детальное матема­
тическое описание этого процесса затруднительно из-за боль­
шого числа трудноучитываемых факторов. Приближенное опи­
сание при игнорировании раскалывания и агломерации расту­
щих гранул возможно в рамках модельных представлений -

1515 



см. разд. 19.3.3, уравнения (и)-(т) , ( 19. 17) ,  ( 19. 18) ,  относя­
щиеся к кинетике гранулообразования и гранулометрическому 
составу образующегося продукта. 

Аппараты для гранулирования кристаллизацией из раство­
ров обычно совмещают стадии формования и структурирова­
ния гранул . Они представляют собой описанные в разд. 19.2 . 1  
грануляторы с формированием гранул окатыванием (барабан­
ные, тарельчатые, вибрационные грануляторы), а также с псев­
доожиженным и фонтанирующим слоями. Основной недоста­
ток здесь - повышенное образование пьmи. Уменьшить пьmе­
образование удается, высушивая влажные гранулы в отдельном 
аппарате и перемещая их в зону нанесения на них раствора без 
подачи сушильного агента. 

Процессы гранулирования нз паровой фазы значительно ре­
же встречаются на практике .  Съем теплоты десублимацией 
гранулируемого вещества обычно проводят за счет испаряю­
щегося хладоаrента или расширения газового потока в сопле . 
Уравнения материального и теплового балансов в этом случае 
могуr быть записаны по аналогии с приведенными в разд. 
19.3.2 . Кинетику гранулообразования десублимируемого про­
дукта описывают в рамках приближенных модельных представ­
лений, изложенных в разд. 19 . 3 . 3 :  уравнения (и)-(т), ( 1 9 . 1 7) ,  
( 1 9 . 1 8) .  Для организации этого процесса применяют гранулято­
ры с псевдоожиженным, фонтанирующим или движущимся 
слоями гранул, охарактеризованные в разд. 1 9.2. 1 .  

19.6. О КАПСУЛИРОВАНИИ 
ГРАНУЛИРОВАННЫХ ПРОДУКТОВ 

Капсулирование - это нанесение на поверхность какого­
либо тела, содержащего целевой компонент (в частности, на 
гранулы), инородного вещества, образующего сплошную (замк­
нутую) оболочку. Целью капсулирования является замедленное или управляе­
мое вь1деление целевого компонента в окружающую его среду, 
защита поверхности целевого компонента от воздействия 
окружающей среды и организация селективного взаимодей­
ствия целевого компонента с окружающей средой . 

По размеру обрабатываемых частиц процессы капсулирова­
ния подразделяют на микрокапсулирование (при размере час­
тиц менее нескольких десятков микрометров) и макрокапсули­
рование (при большем размере частиц) . 

Мнкрокапсулнрование обычно проводят в растворе капсули­
рующего вещества (капсулянта), создавая в последнем эмуль­
сию или суспензию капсулируемого вещества с добавлением 
или без добавления поверхностно-активных- веществ. Затем 
вводят (или предварительно наносят на капсулируемые части­
цы) иющиатор полимеризации капсулирующего агента, который 
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чаще всего находиrся в растворе в виде мономера. За счет изме­
нения температуры, подвода в систему энергии ультрафиолетово­
го, гамма-, ультразвукового или иных видов излучения создаюг 
опrималъный режим полимеризации капсулирующего аrента на 
поверхности капсулируемых частиц. При этом толщина капсули­
рующего покрьП'ИЯ часто не превышает 10-{) м. Далее образо­
вавшуюся суспензию капсулированных rранул филътруюr, отделяя 
раствор капсулянта от продукта, и сушат последний. 

Другим перспективным методом микрокапсулирования являет­
ся капсулирование частиц (гранул) в парах мономера капсулянта с 
инш.щированием процесса полимеризации химическим способом 
или за счет облучения. Данный способ позволяет получать наибо­
лее равномерные по толщине покрьП'ИЯ и капсулироватъ часnщы 
со сложной формой шероховатой поверхности . 

Процессы макрокапсулироваиия подразделяют в зависимости 
от толщины капсулирующего покрытия на капсулирование 
тонкими (не более 6% (об.)) оболочками (обычно из полимер­
ных материалов) и толстыми (более 6% (об.)) оболочками. В 
последнем случае материал оболочки или его компоненты 
должны бьrrь выбраны так, чтобы их можно было использовать 
в качестве целевых компонентов (капсулы в этом случае назы­
вают спавсулами) . Например, при капсулировании гранул ми­
неральных удобрений толстыми ( 1 0-30% (об.)) оболочками из 
неорганических материалов последние полностью или частично 
используются как удобрения, ростовые вещества, структури­
рующие либо раскисляющие почву аrенты. 

Макрокапсулирование проводят расплавами и растворами 
капсулянта или с использованием паровой фазы мономера кап­
сулирующего покрытия (по описанной выше технологии) . При 
капсулировании неорганическими покрьrrиями применяют 
порошок капсулянта со связующим или суспензию капсулянта. 

При высушивании или кристаллизации связующего оно 
вместе с порошком капсулянта создает на поверхности гранулы 
капсулирующее покрытие. Обычно оболочки, полученные по 
такой технологии, являются толстыми (более 1 0%  (об.)). 

При капсулировании раствором капсулянта его диспергиру­
ют на поверхность гранул,  по которой он растекается. Это воз­
можно лишь тогда, когда раствор хорошо смачивает капсули­
руемvю поверхность. При высушивании растворителя на кап­
сулируемой поверхности остается обычно тонкая (менее 6% 
(об.)) сплошная пленка капсулянта. Такой процесс наиболее 
перспективен при кристаллизации капель расплава гранули­
руемого вещества в растворе капсулянта, который используется 
в качестве хладоагента. При отделении гранул от хладоагента 
(раствора капсулянта) последний захватывается потоком гранул 
и служит для их последующего капсулирования. Теплота, акку­
мулированная еще не остывшим потоком гранул, обеспечивает 
испарение растворителя. Последний при капсулировании рас-
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твором капсулянта регенерируется (например, конденсацией, 
реже - адсорбцией) в замкнутом цикле и возвращается на ста­
дию растворения капсулирующего вещества. 

При капсулировании расплавами капсулянта их наносят 
обычно на поверхность гранул, нагретую выше температуры 
кристаллизации капсулянта. Поэтому перспективным также 
является гранулирование кристаJVIИзацией капель расплава грану­
лируемого вещества в расплаве капсулянта. Капсулирующее по­
крыгие образуется при этом за счет кристаллизации захваты­
ваемого гранулами расплава капсулянта. После образования на 
поверхности гранул равномерно распределенного слоя расплава 
капсулянта температуру в аппарате постепенно снижаюr (или пе­
реводят капсулируемый поток в более холодные зоны аппарата) . 
При этом капсулирующее покрыгие отвер:Jl\дается и охла:Jl\дается. 
По этой технологии получаюr продукты с содержанием капсули­
рующего покрьпия не менее 6-1 0% (об.) . 

Поскольку стоимость капсулирующего покрытия часто 
имеет решающее значение, перспективным представляется 
многослойное капсулирование, когда первый (грубый) капсу­
лирующий слой наносят с использованием дешевых капсулян­
тов. Он выполняет роль армирующей подложки, на которую 
затем наносится тонкая (0 , 5-2% (об.)) пленка эффективного , 
хотя часто и дорогого капсулирующего вещества. 

Капсулирование формально можно трактовать как много­
слойное (по крайней мере двухслойное) гранулирование, и 
потому аппаратурное оформление такого процесса аналогично 
описанному выше. Это относится и к составлению материаль­
нь�х и тепловых балансов процесса. Кинетика процесса описы­
вается приведенными выше зависимостями для гранулирова­
ния на частицах затравки, в качестве которой в данном случае 
выступают капсулируемые гранулы. 

В данном разделе рассмотрены лишь приемы получения 
капсулированнь�х гранул и подходы к расчету этих процессов. 
Выделение целевых компонентов из капсул представляет собой 
самостоятельные задачи массопередачи, которые во многом 
аналогичны нестационарному переносу целевых компонентов 
через мембраны (см. разд . 20 . 3 . 1 ) .  
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Глава 20 

МЕМБРАННЫЕ ПРОЦЕССЫ РАЗДЕЛЕНИЯ 

От других процессов разделения с межфазным переносом 
вещества мембранные процессы отличает наличие перегородЮi 
(мембраны), отделяющей в пространстве фазы, участвующие в 
процессе массообмена. Методы мембранного разделения сме­
сей основаны на различной проницаемости мембран для раз­
ных компонентов разделяемой смеси. 

Процессы мембранного разделения широко применяются в 
промышленности при разделении жидЮiХ и газообразных сме­
сей, концентрировании растворов, опреснении воды, выделе­
нии Юfслорода из воды (искусственные жабры), очистке атмо­
сферы гермоотсеков с биологическими объектами и людьми, в 
медицине (искусственные леГЮfе, почка, печень, разделение 
крови на компоненты и др.), в металлургии и биохимии 
(обогащенное Юfслородом дуrье) , в пищевой промьшиенности 
(при создании атмосферы, препятствующей порче пищевых продуктов) и в других отраслях . 

Основная доля процессов разделения в объектах живой при­
роды происходит с помощью биологических мембран. Это на­
водит на мысль, что мембранные процессы разделения не 
только высокоэффективны (практичесЮf - селективны), но и 
обладают малой удельной энергоемкостью. Последний показа­
тель особенно важен при выборе метода разделения разбавлен­
ных систем. 

Главным недостатком процессов мембранного разделения 
является необходимость использовать большие поверхности 
мембраны, ибо в последней преобладают весьма медленные 
процессы молекулярного переноса массы. 

20.1. ОБЩИЕ ПОНЯТИЯ 

Мембрана - это твердая или жидкая перегородка, через ко­
торую мoryr проникать все или часть компонентов смеси. В 
первом случае мембрана называется проницаемой, во втором -
полупроницаемой. 

• Подробнее см. (1 - 3 ) . 
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1 Рис. 20. 1. Схема мембранной ячей-
ки: 

1 - надмембранное пространство, 2 - подмембранное пространство, З -
мембрана; 

1 - проходящий поток, /1 - пер­
меат, /// - поток вещества через мем­
брану 

Мембранная ячейка - аппарат или его элемент для осущест­
вления процесса мембранного разделения смесей, состоящий 
(рис. 20. 1 )  из двух не сообщающихся между собой полостей -
надмембранной 1 и подмембранной 2, разделенных мембраной 
З. Поток 1, подаваемый на разделение и называемый проходя­
щим, движется вдоль мембраны; поток 11, отводимый из ячей­
ки (в рассматриваемой схеме он совпадает с потоком 111, про­
никающим через мембрану) , называется пермеатом. Перемеще­
ние всего проходящего потока через мембрану из надмем­
бранного пространства в подмембранное, как и отсутствие 
пермеата, естественно, исключает процесс разделения . 

Мембраны классифицируют по разным признакам. 
1 .  По природе мембраны: 
а) природные мембраны - мембраны живых организмов и 

полученные на их основе; 
б) сиJrrеТические мембраны - органические и неорганические; 
2 .  По структуре мембраны: 
а) непористые мембраны - неорганические аморфные и кри­

сталлические стекла, фольга; полимерные пленки - аморфные 
и со смешанной аморфно-кристаллической структурой; жидкие 
пленки (обычно поверхностно-активные вещества) на границе 
раздела жидкость-жидкость или жидкость-газ; 

6) пористые мембраны - микропористые мембраны с диа­
метром пор d3 ::;; 0,5-10-6 м (прессованные порошки из стекла, 
вольфрама, серебра и других металлов); микропористая керамика; 
пористые полимерные струкгуры (ацетилцеллюлоза, нуклеопоры и 
др.); макропористые мембраны с диаметром пор dз � 0,5 -10-6 м 
(ультрафильтры, миллипоровские фильтры и др.); 

3. По областям применения мембраны: 
а) rазо(паро)фазные процессы разделения; 
б) системы газ-жидкость - испарение через мембрану; се­

лективная дегазация жидкостей; поглощение жидкостью газа, 
проникающего через мембрану (например, насыщение крови кис­
лородом и выделение из нее СО2); отделение жидких аэрозолей от 
газового потока на волоЮiистых мембранах - войлоках; 

в) системы жидкость-жидкость - диализ ; осмос; электролиз; 
электроосмос; термодиффузия; диффузия с химическими реак-
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циями в мембране, например облегченная диффузия, активный 
массоперенос "против градиента концентрации" (метабо­
лический насос) ; разрушение устойчивых эмульсий на волок­
нистых мембранах - войлоках; 

г) системы газ-твердое - волокнистые мембраны для улав­
ливания аэрозольных твердых частиц (фильтры Петрянова­
Соколова) ; самоочищающиеся волокнистые мембраны для 
улавливания растворимых твердых аэрозольных частиц; мем­
браны для селективной десублимации через перегородку; мембра­
ны для нанесения эпитаксиальных покрыгий и выращивания кри­
сталлов из газовой фазы, проникающей через мембрану; 

д) системы жидкость-твердое - различные типы фильтро­
вальных перегородок; капсулирующие покрытия для управляе­
мого растворения (выщелачивания) капсулированных веществ; 
выращивание кристаллов из растворенных веществ, прони­
кающих через мембрану. 

20.2. ОСНОВНЫЕ МЕХАНИЗМЫ ПЕРЕНОСА ВЕЩЕСТВА 
ЧЕРЕЗ МЕМБРАНЫ 

Проницаемость отдельных компонентов через мембрану за­
висит при прочих равных условиях от физико-химической 
природы мембраны. 

Для непористых мембран это связано , как правило, с раз­
личной скоростью адсорбции компонентов поверхностью мем­
браны, различной растворимостью компонентов в материале 
мембраны (иногда с образованием химических соединений с 
материалом мембраны), разной скоростью диффузии этих 
компонентов в мембране и разной скоростью десорбционных 
явлений на обратной стороне мембраны. 

Для пористых мембран это связано с различной скоростью 
молекулярного течения разных компонентов (кнудсеновская 
диффузия) в порах мембраны, а при вязком течении - с 
"застреванием" крупных частиц потока в пористой перегородке 
мембраны (или перед ней). 

Совокупность названных выше явлений различной физи­
ческой природы формально объединяется понятием "прони­
цание (проникновение) через мембрану". 
Для определения потока (потоков) "проникающих" компо­

нентов используется основное уравнение массопередачи (см . 
разд. 1 0.6 , 1 0.8 , 1 0. 1 3 ) . Согласно этому уравнению количество 
М1 (поток М;) перенесенного через мембрану компонента при 
неизменных условиях пропорционально площади мембраны F, 
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продолжительности процесса • и его движущей силе Лi, где i -
номер переносимого компонента: 

М; = Кр; FЛ ; • ;  М; = Кр; FЛ ; ,  • = l ,  (20. 1 ) 
причем чертu над Л i  - символ осреднения движущей силы по 
поверхности мембраны . 

Коэффициент пропорциональности К pi называется коэф-

фициентом проницаемости для i-го компонента. В этом коэффи­
циенте "спрятано" все наше незнание механизма 
"проницания". Численное значение Кр; определяется чаще 
всего экспериментально. По формальному подходу к решению 
проблемы переноса коэффициент проницаемости К pi - ана-
лог коэффициентов теплопередачи (в теплообмене) и массопе­
редачи (в массообмене) . 

20.2.1. Механизм переноса вещества через непористые мембраны 

Рассмотрим стационарный перенос компонента через непо­
ристую мембрану, используя подходы пленочной модели мас­
сопереноса (см. разд . 1 0 . 6 ) . 

Обозначим (рис .20 .2) : Уп = тС1 , Хп = тС2; Уп� Xit - пара рав­
новесных с С1 и С2 кон центраций компонента - в пермеате и 
проходящем потоке; С1 и С2 - соответствующие концентрации 
переносимого компонента, "растворенного" в материале мем­
браны ; т - константа растворимости (по смыслу - коэффи­
циент распределения) этого компонента в материале мембра-
ны; D - среднеинтегральный по диапазону концентраций 
(согласно теореме о среднем) коэффициент диффузии перено­
симого компонента в мембране. Тогда для элемента мембраны 
площадью dF массовый поток dM переносимого компонента 
определяется выражениями: 

D D dM =� 1 (y-yn)dF = - ( C1 -C2)dF = - (уп-хп)dF = �2(xп-x)dF. 
В Вт 

(20.2) 
С другой стороны, из основного уравнения стационарного 

массопереноса массовый поток переносимого компонента dM 
через площадку dF равен : 

dM = Кр(у - x)dF ,  (20 .3 ) 
rде (у - х) - разность концентраций переносимого компонента в потоках, раз­
деленных мембраной. 

Следуя методам, изложенным в разд . 1 0.6. 1 ,  исключаем из 
рассмотрения трудноопределимые концентрации целевого ком-
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Рис.20. 2. Расчетная схема nроцесса переноса компонента смеси М1 через непори­
стую мембрану в стационарных уСJювиях - в рамках меночной модели массо-
11сре11оса: 

· 
1 - мембрана; 2 и J - rра�ощы пограничных слоев в 11рохоД11ЩСМ 11аrокс и лермсаrе 

понента на поверхности мембраны Хп и Уп· В этих целях выра­
зим из уравнения (20 .2) частные движущие силы для отдельных 
стадий переноса и сложим полученные выражения: 

+ 

dM 
У - Yn = P 1dF 

dM · 8m 
У п - Хн = 

d
JfdF 

Х - X = --n p2dF 
Из совместного решения формул (а) и (20 .3) следует: 

dM 
у - х = -- .  (б) KpdF 

Отсюда коэффициент проницаемости мембраны (через ее 
поверхность F) по переносимому компоненту Кр равен: 

к = р 
1 

1 бт 1 - + -=- + -
Р 1 D Р2 

. ,(20.4) 

Из уравнения (20.4) ясно, что коэффициент проницаемости 
Кр, строго говоря , не является характеристикой только свойств 

компонента и параметров мембраны ( D , 8, m). Он зависит 
также от гидродинамики потоков в ячейке, так как связан с 
коэффи�.iиентами массоотдачи р1 и р2 на обеих границах по­
ток-мембрана. 
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Отношение коэффициентов проницаемости а для пары компо­
нентов смеси (i-го и s-го) называется селективностью разделения 
этой пары компонентов:  

a = a;, = Kp; / Kps · (20.5)  

В подавляющем большинстве случаев технологи заинтересова­
ны в увеличении селективности а: тогда при прочих равных усло­
виях выше частота разделения. Из уравнения (20.4) следует важ­
ный вы вод: пол ное сопротивление массопереносу каждого компо-

нента сосредоточено вне мембраны [-1- » Б_!!!) ,  то согласно 
Р 1 .2 D 

уравнению (20 .5 )  она не будет обладать селективностью, так как 
а;, � 1 . С увеличением коэффициентов массоотдачи 131 и 132 селек­
тивность а;, возрастает. Таким образом, для увеличения селектив­
ности мембраны надо максимально турбулизировать потоки в 
надмембранном и подмембранном пространствах (т.е .  увеличивать 
131 , 132), поскольку при прочих равных условиях а;, принимает мак­
симальное значение при 13 1 .2 � оо .  

Изложенный выше подход к описанию диффузии компонента в 
мембране, базирующийся на постулате о линейной связи потоков 
и движущих сил, справедлив лишь для МШIЫХ концентраций диф­
фундирующих ком понентов в материале мембраны и для неболь­
ших средних скоростей проникающего через мембрану потока. 
Такая ситуация нередко встречается в практике процессов мем­
бранного разделения. 

20.2.2. Механизм переноса вещества через пористые мембраны 
При использовании пористых мембран выделяют два механизма 

"проницания" - с ними связаны механизмы разделения смесей. Пе­
ренос вещества в порах мембраны может осуществляться за счет 
свободного молекулярного течения или за счет вязкого течения.  

Первый механизм реализуется, если диаметр пор мембраны м но­
го меньше длины свободного пробега молекул компонента - обыч­
но это наблюдается при радиусе пор r < 0,25 · 1 0-{j м, т.е. для микро­
пористых мембран (см . выше классификацию мембранных методов 
разделения) .  В этом случае вероятность столкновения молекул друг 
с другом много меньше вероятности их столкновения со стенкой 
канала (поры) и отражения от нее (под углом, равным в идеале углу 
падения). Различие в длине свободного пробега молекул (из-за раз­
ных молярных масс проникающих компонентов) приводит к разнице 
в скоростях движения компонеtп0в в пористом теле мембраны и яв-
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ляется причиной отличной от единицы селективности послед­
ней . Такое течение называется "свободной молекулярной диф­
фузией" , или "кнудсеновским течением". 

Пусть компонент молярной массой М движется изотермиче­
ски в условиях разрежения через тонкий капилляр длиной l и 
радиусом r0 под действием разности давлений на его 
концах (р1 - Р2) ; его мольный поток М' = G/M составляет (см . 
разд. 2.9) :  

Р1 - Р2 
/ 

(20 .6) 

где G - массовый поток компонекrа; Ry - универсальная газовая постоянная. 

Применительно к изотермическому кнудсеновскому течению 
в пористом теле мембраны, пронизанном короткими капилля­
рами (2ro � [) ,  расчетные выражения для мольного М' и массо­
ВQГО G потоков через бесконечно малый элемент площади 
мембраны dF имеют вид: 

dF dM' = (р Р2) · (в) J21tRy MT 1 - ' 

d G  = � <Р1 - P2)dF = Kp(pl - P2)dF. (г) 
v� 

Из уравнения (г) ясно, что движущей силой процесса массопе­
реноса компонента через мембрану является разность парци­
альных давлений компонента на противоположных сторонах 
мембраны. 

При неизотермическом кнудсеновском течении компонентов 
через мембрану процесс переноса происходит не только под 
действием перепада давлений в над- и подмембранном про­
странстве элемента dF, но и в условиях разных температур : 

d G = J М (_!!l_ _ ..J!]_JdF = кр (д -..J!]_JdF .  (д) 21tRy JТi ,JТ; JТi ,JТ; 
Из уравнений (г, д) видно, что Кр - .t(Ш) , значит, мембрана 

селективна по отношению к компонентам с разной молярной 
массой: 

N . = Kpi = �Mi "' IS ' 
Kps Ms 

(20 . 7) 

Из уравнений (г, д) следует также, что селективность мем­
браны при кнудсеновском течении в ее порах не зависит от 
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способа создания движущей силы процесса и определяется 
выражением (20 .7) .  

Второй механизм переноса характерен для макропористых 
мембран с эквивалентным диаметром пор (dэ � 0,5 -10-6 м) , су­
щественно превышающим длину свободного пробега молеку'л . 
Здесь перенос компонентов через мембраны происходит обыч­
но за счет вязкого течения субстанции через сквозные поры. 
Массовый поток компонентов через бесконечно малый эле­
мент площади мембраны dF в этом случае можно рассчитать, 
используя уравнение для ламинарного течения в каналах или в 
зернистом слое (см . разд.2 .2 .4 и 2 .7 .2) .  Применительно к по­
следнему случаю обозначим : d и ео - диаметр поры и пороз­
ность мембраны; µ и р- вязкость и плотность проникающей 
субстанции; 8 - толщина мембраны (длина канала) . Тогда 

l е з d 2 d G  = - о Р ЛpdF = KpЛpdF . (е) 150 (I _ е о ) 2 µо 

Из уравнения (е) следует, что для компонентов, движущихся 
в порах мембраны, селективность равна единице . Отсуrствие 
эффекта разделения в вязком потоке объясняется тем, что 
здесь эквивалентный диаметр пор много больше длины сво­
бодного пробега молекул. Разделение потока на компоненты 
при использовании таких мембран будет происходить лишь 
тогда, когда один компонент проникает через поры мембраны, 
а другой "застревает" в них. Селективность мембраны в этом 
случае (К ps ----. О) равна бесконечности . 

20.3. МЕМБРАН НЫЕ ПРОЦЕССЫ РАЗДЕЛЕНИЯ 
И СПОСОБЫ ИХ ОРГАНИЗАЦИИ 

Массоперенос через мембрану - типичный необратимый 
процесс, анализируемый (с позиций феноменологического под­
хода) в соответствии с принципами неравновесной термодина­
мики - см. разд. 1 .3 . 2 .  На основе представлений, изложенных 
в этом разделе , рассмотрим подходы к описанию некоторых 
процессов мембранного разделения· . 

20.3 . 1 .  Процессы разделения без химического взаимодействия 
проникающего компонента и материала мембраны 

Диализ - это процесс диффузионного проникновения ком­
понентов смеси (раствора) через мембрану за счет разности 
концентраций Лм = Х; - у1. Пусть Ух и Уу - объемы надмем-

• Более подробно см. ( 1 ) .  
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бранного и подмембранного пространств. Тогда при Ух < <  Уу 
массовый поток i-го компонента через элемент поверхности 
мембраны площадью dF определяется основным уравнением 
массопереноса: 

dM; = Км. (х; - Y;)dF, 1 (а) 
где К М; - коэффициент проницаемости мембраны по i-му компоненту за счет 
разности концентраций . 

Пьезоднализ - это процесс диффузионного прониюювения 
раствора через мембрану за счет разности давлений - обычно в 
сторону оольших концентраций компонента в растворе (в отли­
чие от диализа) . Для увеличения интенсивности процесса разде­
ления компонентов раствора проникающий через мембрану поток 
может бьrгь направлен и в сторону меньших концентраций и дав­
лений. Тогда обе движущие силы процесса переноса массы (за 
счет разности концентраций и разности давлений) действуют в 
одном направлении. Уравнения для расчета потоков компонента, 
переносимого через элемент мембраны, тоже мoryr бьrrь записаны 
на основе уравнений переноса под действием различных движу­
щих сил (см. разд. 1 .3 .2): 

dM; = [Кмм (хi - Уi ) + Кмр (Рх - Py )] dF . (б) 
Электродиализ - это процесс, аналогичный пьезодиализу, 

но вместо перепада давлений организуют перепад электриче­
ских потенциалов на различных сторонах мембраны. При этом 
величина наложенной на мембрану разности потенциалов по­
зволяет управлять потоками переносимых компонентов. 

Осмос - это процесс диффузионного проникновения рас­
творителя (ниже - индекс "2") через полупроницаемую мем­
брану из области меньшей концентрации растворенного ве­
щества (у) в область большей ero концентрации (х) .  

Допустим, что перенос массы через элемент площади мем­
браны dF осуществляется под действием двух движущих сил : 
перепадов концентраций и давлений. Тогда расчетное уравне­
ние имеет вид: 

dM2 = [к мм (х2 - У2 ) + К  Мр (Рх - Py )) dF , (в) 
где К мм и К Mv - коэффициенты переноса массы за счет разности концент­
раций растворителя и разности дамений . 

Движущие силы процесса переноса вещества могут вызывать 
потоки компонента, направленные навстречу друг другу. Тогда 
не исключен;� ситуация , когда результирующий поток перено­
симого вещества равен нулю: dM; = О , при этом х2 > > У2 · 

Возможно, что Рх = Ра - атмосферное давление. Тогда вели­
чину Ру - Ра = тт = pgh называют осмотическим давлением; оно 
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возникает за счет проникновения растворителя через мембрану 
- из надмембранного пространства в подмембранное . При 
этом уровень растворителя в подмембранном пространстве 
поднимается на высоту h, а проникновение растворителя через 
мембрану прекращается : 

К мм (х 2 - У 2 ) = К мр ( Ру - Р х ) = К мр 1t · (г) 

Для разбавленного (у2 � 1 )  идеалыюго раствора 7t = = (Rу/М) Ту1 , а для разбавленного неидеального раствора, со­
гласно закону Вант-Гоффа, осмотическое давление равно:  п = = П(Rу/М) Ту1 ,  где П - осмотический коэффициент, отличный 
от 1; индекс " 1 "  обозначает растворенное вещество . 

Обратный осмос - это процесс диффузионного проникнове­
ния растворителя через полупроницаемую мембрану из области 
большей концентрации растворенного вещества в область 
меньшей его концентрации .  

Процесс применяется в целях "обессоливания" растворителя . 
Для осуществления процесса надо в надмембранной зоне (т.е .  в 
области более концентрированного раствора) поддерживать 
давление р, превышаюшее осмотическое: р > п + Ра· Тогда мас­
совый поток растворителя, проникающего при Ру = р через 
площадку dF, будет равен: 

dM2 = К Мр [р -(ра + n)]dF = К Мр [ру - (ра + 1t)]dF . (д) 

При обратном осмосе при р > Ра + 7t встречный поток раство­
рителя за счет разности давлений (р - ра) не только компенсирует 
поток растворителя за счет разности концентраций, но и превос­
ходит его на величину, пропорциональную [р - (ра + п)] . 

Аномальный осмос - это осмотический процесс в электроли­
тах, при котором й результате массопереноса компонента про­
тивоположные поверхности мембраны получают разноименные 
заряды, и в теле мембраны проходит ток 1. 

Это явление, как следует из уравнений переноса под дей­
ствием различных движущих сил (см .  разд . 1 .3 .2), может уско­
рять или тормозить массоперенос : наблюдается положительный 
или отрицательный аномальный осмос соответственно . Здесь 
качественно все определяется знаком второго слагаемого в 
уравнении (ж) : 

dM2 = (К мм (х2 - У2 ) + К ми (U х - U у )] dF, (ж) 
dl = [КIМ (х2 - у2 ) + Кю (Uх - Uy )] dF , (з) 

где К ММ , К ми - коэффициенты переноса растворителя за счет разности 
концентраций и разности электрических потенциалов соответственно; К IM , К ю 
- коэффициенты переноса электрического заряда через мембрану под действи­
ем разносm концентраций и потенциалов соответственно; их. иу - электриче-
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ские потенциалы мембраны со стороны надмембранноrо и подмембранноrо 
пространств. 

Уравнение (з) позволяет определить силу тока 1 в замкнутой 
цепи,  соединяющей над- и подмембранные пространства, не­
обходимую для организации этого процесса. Включение в эту 
цепь источника тока, согласно уравнениям (ж) и (з) , позволяет 
управлять процессом переноса растворителя через мембрану. 

Электроосмос - это аналог процесса обратного осмоса в 
электролитах, но в этом случае на мембране вместо перепада 
давлений организуют разность потенциалов, эквивалентную 
перепаду давлений - сверх осмотического, т.е .  сверх величины 
Ру - (п + Ра) . Расчетные выражения для потоков, переносимых 
через элемент мембраны dF, могут быть записаны на основе 
уравнений (ж) и (з) . 

Ультрафильтрация - это процесс мембранного разделения 
смесей на компоненты, отличающийся от рассмотренных выше 
размером пор в мембране и,  естественно, механизмом прони­
цания . Обычно это сочетание кнудсеновской диффузии и ад­
сорбционного течения в порах мембраны .  Под последним по­
нимают "течение" адсорбированного компонента по поверх­
ности адсорбента (стенке поры) под действием движущей силы 
- разности концентраций, поверхностного натяжения, элек­
трического, магнитного и других полей .  

Комбинируя движущие силы процессов переноса субстанций 
различной физической природы, можно предложить широкий 
спектр и друш:х процессов разделения с помощью мембран . 

20.3.2. Процессы разделения с химическим взаимодействием 
проникающих компонентов и материала мембраны 

В описанных выше процессах в ходе переноса компонентов 
через мембрану не происходит химического взаимодействия 
переносимых компонентов между собой и с материалом мем­
браны .  Если процессу переноса целевых компонентов в мем­
бране сопутствует химическое превращение, то процесс 
"транспорта" вещества через мембрану значительно облегчает­
ся . Процессы с химическим взаимодействием переносимых 
компонентов между собой и с материалом мембраны являются 
превалирующими в природных биологических мембранах . Рас­
смотрим некоторые из вышеназванных механизмов. 

Облегченная диффузия - это процесс диффузионного пере­
носа целевого компонента в мембране с "повышенным" коэф­
фициентом диффузии за счет наличия в мембране вещества­
носителя. В этом случае целевой компонент "передается" по 
цепочке молекул носителя (например , кислород в крови с ис­
пользованием носителя - гемоглобина)* . 

• Более подробно см .  [ 3 ) .  
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Рис.20.З. Схема переноса компонента А по механизму "активноrо массоперено­
са" в мембране 

Активный перенос (метаболический насос) - это процесс 
диффузионного переноса вещества "против градиента его кон­
центрации" (иными словами,  из  области низкой концентрации 
- в область высокой концентрации этого вещества) за счет 
химического взаимодействия компонентов между собой внутри 
мембраны при каталитическом воздействии ее материала. 

Для реализации переноса компонента А из области низкой 
концентрации в область его высокой концентрации необходи­
мо наличие транспортирующего вещества В у поверхности 
мембраны и ферментов: Ф 1 - ускоряющего прямую реакцию А + 
+ В � АВ; Ф2 - ускоряющего обратную реакцию АВ � А + В .  
В этом случае реализуется показанный на  рис. 20 .3 транспорт 
веществ АВ и В "по градиенту концентраций" (иными словами ,  
из  области высокой концентрации этих веществ - в область их 
низкой концентрации), обеспечивающий перенос вещества А 
из области низкой концентрации в область его высокой кон­
центрации (якобы "против градиента концентраций"). 

20.4. ОСНОВНЫЕ КОНСТРУКЦИИ 
МЕМБРАННЫХ ЯЧЕЕК 

Мембранная ячейка состоит из:  
- надмембранноrо пространства, куда подается разделяемая 

смесь и откуда выходит обедненный вьщеляемым компонентом 
проходящий поток, не проникший через мембрану, и 

- подмембранноrо пространства, куда через мембрану прони­
кает поток пермеата, обогащенный выделяемым компонентом . 

Подмембранное и надмембранное цространства разделены 
между собой мембраной , через которую происходит перенос 
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Рис. 20.4. Устройство плоского мембранного модуля: 
1 - фланцы, 2 - корпус, 3 - мембранный модуль, 4 - в ид  с торца 

компонентов разделяемой смеси - согласно описанным выше 
основным механизмам массопереноса. 

В целях увеличения механической прочности мембраны по­
следняя располагается обычно на подложке или между подлож­
ками - механически прочными материалами, внешне напоми­
нающими мембрану, но практически не представляющими со­
противления переносу массы и не обладающими селектив­
ностью (обычно это сетки или крупнопористые фильтры из 
различных материалов) . Иногда подложку в целях увеличения 
механической прочности мембраны располагают внугри мате­
риала мембраны или материал мембраны тонким (до несколь­
ких микрометров) слоем наносят на поверхность подложки. 
Такие мембраны иногда называют армированными.  Достоин­
ством таких конструкций наряду с повышенной механической 
прочностью является более высокая проницаемость (из-за 
малой толщины мембранного слоя) мембраны при практически 
неизменной ее селективности. Конструктивные варианты рас­
положения мембраны и подмембранного и надмембранного 
пространств разнообразны. Однако на практике наиболее рас­
пространены мембранные ячейки трех типов· . 

Плоские пакеты (кассеты) мембран (рис . 20.4) . Достоинства 
этих ячеек - простота изготовления , контроля в случае по­
вреждения мембраны и малое гидравлическое сопротивление 
проходящему потоку. Недостаток - малая удельная поверх­
ность (порядка лишь сотен м2 в 1 мЗ мембран.ной ячейки) . 

Мембранные ячейки рулонного типа (рис. 20 . 5) .  Ячейки пред­
ставляют собой "сэндвич" с наружными непроницаемыми стен­
ками. Между ними закладывается мембрана на двух пористых 

• Детальное описание ячеек приведено в ( 1 , 3 ) .  
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Рис. 20. 5. Конструкция мембранного модуля спирального типа: 
/ - пространство со стороны ко�щекrрированноrо раствора, 2 - дренаж для очищенной 

воды, З - тело мембраны; 
1 - ко�щекrрированный ра<.;вор, ll - очищаемая вода, lll - очищенная вода 

Рис.20. 6. Микрофотоrрафия полого волокна 

Рис. 20. 7. Схема конструкци и трубчатого модуля с использованием смолы в ка­
честве связующего : 

/ - корпус, 2 - фланец, .1 - 1 рубчатые мембраны, 4 - пористая смола, 5 - прокладка 
фла�ща 
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подложках (с обеих ее сторон), которые образуют надмем­
бранное и подмембранное пространства. Этот "сэндвич" свер­
нуr в рулон , что делает его компактным. Потоки разделяемых 
веществ движуrся перекрестным током. Достоинство rаких 
ячеек - простота их изготомения; недостаток - небольшая 
удельная поверхность (порядка 1000 м2 в 1 м3 мембран.ной ячейки) . 

Мембранные ячейки из полых полимерных волокон (рис . 20 .6 ,  
20 .7) .  Они конструктивно оформлены аналогично некото­
рым видам кожу.хотрубных теплообменников. Диаметр волокон 
- 3 . 1 0-4 м, толщина стенок (0 ,7  + 1 , 0)· 1 0-4 м. Основное досто­
инство - развитая удельная поверхность - до 4- 1 04 м2/мз . 
Мембранная аппаратура на основе rаких ячеек (модулей) наибо­
лее современна и широко используется в промышленности . Глав­
ный недостаток - сложность определения места разрыва мем­
бранного волокна. Из-за этого при разрыве отдельного волокна 
обычно приходиrся заменять весь мембранный модуль. 

20.5. ОСНОВЫ РАСЧЕТА ПРОЦЕССОВ РАЗДЕЛЕНИЯ 
В МЕМБРАННЫХ ЯЧЕЙКАХ 

Основные проблемы расчета мембранных ячеек состоят: 
- в определении потоков, выходящих из над- и подмем­

бранного пространств и концентраций компонентов в них 
(задача эксплуатации) ; 

- в определении необходимой поверхности мембраны и со­
ответствующего перепада дамения, возникающего при движе­
нии материальных потоков в ячейке (задача проектирования) . 

Разумеется, получаемые соотношения остаются справедливыми 
в рамках соответствующих модельных представлений о структуре 
потоков в над- и подмембранном простран<.."'J'ВаХ ячейки. 

Ниже при выводе расчетных соотношений будем пользо­
ваться абсолютными кон центрациями компонентов и потоками 
их смеси. 

20 .5. 1 .  Идеальное перемешивание потоков 
в надмембранном и подмембранном пространствах 

Будем рассматривать процесс мембранного разделения при­
менительно к газовым смесям. Каждый из потоков в над- и 
подмембранном пространствах идеально перемешан (рис . 20.8) ;  
поэтому концентрации любого из  компонентов в каждом из 
этих пространств ячейю1 постоянны и равны соответствующим 
концентрациям на выходе из ячейки. 

Обозначим дамения в над- · и подмембранном пространствах 
Рх и Ру. Средней движущей силой процесса Л; в этом случае 
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Q L + Q 

Рис.20. 8. Расчетн ая схема мембранной я•1ейки с потоками идеального перемеши­
вания в надмембранном и подмембранном пространствах 

является разность парциальных давлений i-го компонента в 
надмембран�ом (pxi = P;iXt) и подмембранном (pyi = Pyyt) про­
странствах: Л; = Pxi - Ру; ;  напомним, что х1 < YI · 

Движущую силу процесса переноса вещества через мембрану 
из надмембранного пространства (концентрация компонента -
xt) в подмембранное (концентрация - yt) в этом случае можно 
создать за счет: 

- перепада давлений в над- и подмембранном про­
странствах Рх > Ру; 

- использования (пр и Рх = Ру) потока инертного разбавите­
ля Q, не взаимодействующего с проникающим потоком пер­
меата L и легко отделяющегося от него (например, водяной 
пар в случае разделения углеводородных газов); 

- использования обоих этих факторов. 
Если смесь является бинарной и идеальной, то выражения 

для движущих сил (средних по поверхности мембраны F) при 
различных способах ее создания имеют вид: 

- для первого компо нента 

Л1 = Рх1 - Ру1 = PiX1 - Ру (
L
L�iQ) ; (а) 

- для второго компонента 

Л2 = Рх2 - Ру2 = Px( l - Х1 ) - Ру [ Li: �! ) ] . (6) 

Для расчета мембранной ячейки необходимо составить 
уравнения для: 

- определения выходящих из нее потоков и концентраций в 
них (здесь три неизвестных, так как одним из "выходных" пара­
метров обычно задаются по технологическим соображениям); 

- расчета необходимой поверхности мембраны F. 
Решение этой задачи применительно к бинарной смеси тре­

бует записи четырех независимых уравнений: 
- материальных балансов по потокам и компоненту, при­

чем контуром является мембранная ячейка (два уравнения) ; 
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- "поперечного" массопереноса для расчета потока L ком­
понента, проникшего сквозь мембрану (одно уравнение); 

- связи (аналог уравнения равновесия) концентраций ком­
понента в потоках на выходе из мембранной ячейки (одно 
уравнение) . 

Обозначим проходящие потоки на входе в надмембранное 
пространство и на выходе из него Wн и W1 . соответственно . 
При неизменном потоке Q инертного разбавителя искомые 
уравнения для контура К запишутся в виде: 

Wн - W1 - - L = О; . 

F = 

(20 . 8) 

(20 .9) 

(20 . 1 0) 

(20 . 1 1 ) 

При известной "равновесной" зависимости (20 . 1 1 ) система 
уравнений (20 .8 )-(20 . 1 1 )  является замкнутой, и расчет мем­
бранной ячейки в эксплуатационной или проектной постанов­
ке в принципе можно считать состоявшимся . 

Для отыскания зависимости у1 = fix1 ) запишем уравнения 
массопередачи для обоих компонентов, проникающих через 
мембрану. При идеальном перемешивании потоков вследствие 
постоянства концентраций в рабочих объемах (следовательно ,  
и вдоль поверхности массопередачи) эти уравнения записы­
ваются весьма просто : 

LY1 = Кр 1  Л1 F ;  

L( J  - У1 ) = Кр2 Л 2 F . 

(в) 

(г) 
Поделим выражение (в) на (г) ; после очевидных преобразо­

ваний получим для бинарной смеси:  

или 
а.Л 1 

У1 = ----
а.Л 1 + Л2 

(20 . 1 2) 

Подставив в (20 . 1 2) выражения движущих сил из (в) и (г) , 
получим функциональную зависимость у1 = Л:х1) :  

( 
Ру L . ) 

<t Х1 - - --· YI 
Рх L + Q 

У1 = (20 . 1 3) 

(а. - l)(x1 --
Ру _f_ У1) + 1 -

Ру _L_ 
Рх L + Q Рх L + Q 
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Если движущая сила процесса создается за счет разности дав­
лений Р" и Р. в над- и подмембранном пространствах, т.е.  Рх > Р," а 
Q = О , то уравнение (20. 1 3 ) преобразуется к виду:  

а( х1 - � У1 ) 
(20 . 14) 

Если же движущая сила процесса создается лишь за счет ис­
пользования инертного разбавителя, т.е. Q > О, а Рх = Ру, то урав­
нение (20 . 1 3 ) преобразуется к виду:  

а(х1 - _L У1 ) L + Q  У1 = ( L ) L (а - 1 ) х 1 ---у1 + 1 ---
L + Q  L + Q  

(20 . 1 5) 

Сопоставление уравнений (20 . 1 4) и (20. 1 5 ) показывает, что они 
идентичны при 

_L_ = Ру = В . (д) L + Q рх 
В явном виде зависимость у1 = /{х1 )  определяется как положи­

тельный корень общего квадратного уравнения (20. 1 3 ) либо част­
ных его выражений (20. 1 4) и (20. 1 5 ) .  

Выражение (д) дает возможность количественной оценки пере­
хода от одного способа создания движущей силы процесса к дру­
гому. Это особенно ценно при экономическом и энергетическом 
сравнении различных способов создания движущих сил .  

При Рх � оо либо Q � оо ,  или Ру � О, когда движущая сила 
процесса является максимально возможной, из уравнений (20. 1 3 ) -

о 
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(20. 1 5 ) следует выражение, аналогич­
ное по структуре уравнению равнове­
сия для идеальной бинарной системы 
"жидкость - пар"( см .  разд. 1 2 .2 .3) :  

ах1 Y1 = --�-
(a - l)x1 + 1 (20 . 1 6) 

Рис. 20. 9. Связь концентраций комnонента в 
nотоках, отводимых из надмембранного и 
nодмембранного nространства мембранной 
ячейки, nри идеальном nеремешиван и и  обоих 
nотоков 



Эта зависимость изображена на рис . 20.9 применительно к 
различным селективностям мембраны а.. Если полаrать за­
висимость (20 . 1 6) аналогом уравнения равновесия , то результат 
процесса разделения бинарной газовой смеси в мембранной 
ячейке с идеальным смешением потоков аналогичен эффекту 
одной теоретической ступени. 

20.5.2. Идеальное вьпеснение потока 
в надмембранном пространстве с отводом пермеата 

от поверхности мембраны в подмембранном пространстве 

Надмембранное пространство может быть конструктивно 
устроено так, что поток в нем движется в режиме идеального 
вытеснения . Это обычно имеет место на практике при движе­
нии потока внутри полил1ерных волокон и в мембранных модулях 
рулонного типа. 

Подмембранное пространство обычно присоединено ко вса­
сывающей линии побудителя расхода - насоса, компрессора 
(вакуум-насоса) . В этом случае говорят об "отсосе" пермеата из 
подмембранного пространства, подразумевая отвод пермеата 
по нормали к мембране - без его взаимодействия вдоль мем­
браны с соседними порциями пермеата. Уравнение материаль­
ного баланса по потокам в целом (20 .8)  остается в этом случае 
правомерным. Однако концентрации рассматриваемого компо­
нента х, у в потоках (са.ми потоки - тоже) изменяются по дли­
не (поверхности) ячейки. Поэтому материальные балансы по 
потоку переносимого компонента (а в целях упрощения записи 
- и по потоку смеси) приходится записывать для элементарно­
го пространственного контура К (рис . 20. 1 0) с бесконечно ма­
лой площадью мембраны dF. При этом поверхность мембраны 
отсчитывают от сечения входа потока Wн по направлению 
движения последнего .  

Для потока смеси : 
W - ( W + d W) - dL = О ,  

откуда с использованием формулы (е) получим: 
dL = -d W .  

Для потока компонента: 
Wx - [ IVx + d( Wx)] - }dL = О , 

откуда с использованием формулы (ж) получим: 
-d( IVx) = }dL = -}d W .  

Преобразуем уравнен ие (и) к виду: 
xd W +  Wd:x = }d W .  

(е) 

(ж) 

(з) 

(и) 

(к) 
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Рис. 20. 10. Расчетная схема мембранной ячейки с идеiiЛьным вьпеснением потока 
в надмембранном пространстве и отводом пермеата от поверхности мембраны в 
подмембранном пространстве 

Разделим переменные н уравнении (к) и проинтегрируем от 
начального сечения (F = О) до конечного - выходного по про­
ходящему потоку сечения (F = F1 ) .  При этом получим 
(поменяв пределы интегрирования для перехода к положитель­
ным величинам) :  

W:н d W Хн dx 1 - = J -- · 
U'1 w Х\ у - х

' (л) 

W Хн dx 11 1 -н = J -- . (20 . 17)  
W1 Х1 у - х 

Интегрируя уравнение типа (20. 17) не до конечных значений 
W\ и х1 , а до текущих И/ и х, получим уравнение (20 . 1 8), связы­
вающее текущие значения потоков W и концентраций х или у. 

W Хн dx 111  
W

H = I -- . 
х у - х 

(20. 1 8) 

Нередко вместо текущего потока W удобно оперировать теку­
щим (интегральным вдоль поверхности мембраны от F = О до 
рассматриваемого текущего сечения }) значением потока ото­
бранного пермеата L. Найдем его из материального баланса по 
смеси для контура К1  (см .  рис .20 . 1 0) :  

Wн - W - L = О,  откуда W = Wн - L . (м) 

Сочетая уравнения (м) и (20 . 1 8) ,  имеем: 

Wн 
хн dx lп -JV L 

= f -- . (20. 1 8а) 
и - х У - Х  

Интегралы в уравнен иях (20 . 1 7) и (20. 1 8) или (20. 1 8а) берут 
численными методами с использованием (в качестве функцио-
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нальных связей концентраций х и у) уравнений "равновесия" 
(20 . 1 3) - (20 . 16 ) .  

Выражения (20 . 1 8) и (20 . 1 8а) позволяют найти зависимости 
W = fl..x) и L = .f<x) . Отсюда, располагая уравнениями 
"равновесия" (20 . 1 3) - (20 . 1 6) ,  возможно получить зависимос­
ти W = J(y) и L = J(y) . Используя последние, рассчкrывают необ­
ходимую поверхность мембраны F. С этой целью запишем урав­
нение баланса - массопередачи для элемента поверхности dF: 

Отсюда: 

dM = ydL = Кр1 Рх (х - � y) dF .  (м) 

F1 L1 ydL J dF = F1 = J ---'-----
о о 

К pl Рх ( х - � у) 
(20 . 1 9) 

В частности , при Кр1 , Рх = const получим: 

1 Li ydL F1 = J (20 .20) 
Кр1Рх о Ру х - -у 

Рх 
Интеграл в (20 . 19) и (20 .20) определяется с использованием урав­
нений "равновесия" (20 . 1 3) - (20. 1 6) и функциональных зависи­
мостей L = ft.y) или L = ./(х) . Если уравнения (20 . 19) и (20 .20) запи­
саны для текущей величины поверхности мембраны F � F1 , то 
можно установкгь закономерность изменения потоков L и W, а 
также концентраций х и у вдоль поверхности мембраны: 

F = J ydL = l J ydL (н) 
о [ Ру ] К pl Рх о Ру К 1 Р Х - -· У Х - - у  Kp , Px = const 

р х р р х х 
Рассмотренные в разд.20 .5 . 1  и 20 .5 .2 случаи мембранного 

разделения можно трактовать как предельные. Реальная эф­
фективность переноса в мембранной ячейке с учетом конечной 
интенсивности продольного перемешивания находится в про­
межутке между ними . 

20.5.3. Идеальное вьпеснение потока в надмембранном 
и идеальное перемешивание потока 

в подмембранном пространствах 

Более сложным явл.нется случай , когда в надмембранном 
пространстве поток движется в режиме идеального вытесне­
ния, а в подмембранном - в режиме идеального перемешива-
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ния . В качестве примера рассмотрим процесс мембранного 
разделения с использованием потока разбавителя Q > О при 
перепаде давления на мембране Рх > Ру. Тогда потоки компо­
нентов бинарной смеси, прошедшие через элемент мембраны 
площадью dF, мoryr быть определены с использованием урав­
нений (а) - (г) : 

_ [ Ру L1 ] ydL - Кр 1 Рх х - Рх Li + Q 
У1 dF , 

_ [ Ру L1 ] . ( 1 - y)dL - Кр2 Рх (1 - х) - - (1 - У1 ) dF; Рх L1 + Q 

(о) 

(п) 

при этом средняя концентрация переносимого компонента в 
идеально перемешанном потоке пермеата согласно теореме о 
среднем равна 

1 L1 
У! =  L J y (L)dL. 

1 о 
Поделим уравнение (о) на (п); после сокращений получим 

выражение, связывающее текущие "равновесные" концентра­
ции у и х: 

Ру L1 х - - У1 
у Рх L1 + Q 

-- = а  ' 1 - у Ру L1 ( 1  - х) - - --- (1 - У1 ) Рх L1 + Q 

(20 .2 1 )  

где а = К pl /К Р 2  - селективность мембраны. 
Уравнения материального баланса для ячейки по потокам в 

целом и по компонентам при идеальном перемешивании пер­
меата бьmи получены в разд.20.5 . 1  - формулы (20 .8 ) , (20.9) . 

Материальный баланс по переносимому компоненту для 
элементарного объема надмембранного пространства, т.е . для 
бесконечно малой площади мембраны dF, запишется (см . вы­
вод формул (е) - (и)) в виде : 

-d ( Wx) = -yd W; xd W +  Wdx = yd W, (р) 
откуда в результате разделения переменных и интегрирования 
по всей ячейке получим: 

Wн Wн Хн dx ln- = 1 11 = J -- . (с) W1 W н - L1 х1 у - х 

С помощью уравнений материального баланса по потокам сме­
си (20 .8) и компонента (20.9) можно следующим образом запи-
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сать нижний предел интегрального уравнения (с) : 

(т) 

При заданном у1 и при отсуrствии разбавителя (Q = О) по­
ток пермеата L1 находится численным решением интегрально­
го уравнения (т) с привлечением зависимости у = ft..x) - урав­
нения (20 . 2 1 ) . Последняя для наглядности и простоты вычис­
лений может быть представлена графически "равновесной" 
кривой в координатах у--х. 

При использовании разбавителя ( Q > О) система уравнений 
(20 .2 1 )  и (с) , (т) может быть решена итерационно. 

При решении системы (20 .2 1 )-(с), (т) с использованием в 
уравнении (с) текущего значения х вместо выходной концент­
рации х1 и текущего значения L вместо L1 получаем функцио­
нальную зависимость L = ft..x) . 

Поверхность мембраны F1 можно определить, интегрируя 
уравнение (о) : 

или при Кр, Рх = const: 

1 L1 ydL F1 = f ---'-----
Кр1 Рх о Ру Li х - - У1 Рх L1 + Q 

(20.22) 

(у) 

Интегралы в уравнениях (20 .22) и (у) беруrся численно с ис­
пользованием известных зависимостей L = ft..x) , у = ft..x) , т.е . 
уравнений (20 .2 1 ) и аналогичного (с) , когда конечные значения 
L1 и х1 заменяют на текущие L и х. 

Закон изменения потока пермеата вдоль поверхности мем­
браны L = ft..F) можно получить из уравнений (20.22) и (у) , за­
менив в них конечные значения F1 и L1 на текущие значения F 
и L. Располагая зависимостями L = ft..F) и L = ft..x) , приходим к 
выражению х = ft..F),  а с использованием уравнения "равно­
весия" - и к у = ft..F) . 

Численные расчеты по трем описанным моделям дают су­
щественные расхождения при значительной доле пермеата. 

Разумеется , возможны расчеты при других вариантах струк­
туры потоков в над- и подмембранном пространствах ячейки. 
В этих случаях расчетные выражения получаются значительно 
более громоздкими . 
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20.5.4. Перепад давления в потоках, движущихся 
в подмембранном и надмембранном пространствах 

Данные о перепаде давления в потоке , движущемся в под­
мембранном и надмембранном пространствах, необходимы для 
подбора побудителей расхода (насосов, компрессоров) . Данные 
об изменении давления по длине этих каналов необходимы для 
определения величины потока пермеата, так как они опреде­
ляют закон изменения движущей силы процесса вдоль поверх­
ности мембраны. 

Перепад давления в движущемся по каналам мембранной 
ячейки потоке с живым сечением fк может бьrгъ найден интегри­
рованием дифференциала Бернулли для реальной жидкости (газа): 

d ( Z + � + ;; + hп ) = О .  (ф) 

Течение в канале из-за малой величины его характерного 
размера обычно ламииарное. Поэтому коэффициент гидравли­
ческого сопротивления Л.r (см . разд.2 .2 .2 и 2 .2 .4) равен : 

64 G 4G Л. = - w = - - --r Re ' Рfк - pdJJ'' 

rде массовые потоки G = W - для надмембранноrо пространства и G = L - для 
подмембранноrо пространства; / и d3 - длина и эквивалентный диаметр канала; 
П - смоченный периметр потока. 

Тогда уравнение (ф) перепишется в виде: 

dz + dp + dw2 
+ 32µ� d/ = dz + dp + dw2 

+ 1 28µG d/ = 0 (х) 
pg 2g pgd� pg 2g р2 gd;л ' 

где z - нивелирная высота. 
В общем случае текущее значение потока G = G(l) изме­

няется по длине канала (аналог трубопровода с пугевым расхо­
дом) . 

Для несжимаемой жидкости при стационарном изотерми­
ческом течении из уравнения (х) получаем следующее диффе­
ренциальное уравнение: 

d (z 
+ � + ;;) 

= 
- P
2�ds; п G(l)dl ' (ц) 

причем / -текушее значение длины канала (изменяется от О до /1 ) . 

После интегрирования (ц) от входного (индекс "н") до вы­
ходного (индекс " 1 ") сечений мембранной ячейки получим из­
вестное уравнение для расчета ламинарного течения жидкости 
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по каналу с пугевым расходом G(/): 
w2 - w2 

Zн _ Zt + Рн - P t + н 1 

pg 2g 
128µ l 

2 3 f G(l) d/ . (20.23) 
р gd3 П о 

Это частный случай более общего решения, приведенного в 
разд .2 . 3 .4. 

В случае течения газов, следуя допущениям, сделанным при 
расчете газопровода (см. разд.2 . 3 . 5) , упрощаем уравнение (в) : 

dp = _ 1 28µ G(/) d/. 
d3 П р э 

(ч) 

Решение дифференциального уравнения (ч) ведется численны­
ми методами с учетом р = р(р) . 

В случае изотермического течения близкого к идеальному 
газа интегрирование выражения (ч) приводит к следующему 
уравнению течения с пуrевым расходом: 

Р� _ Р 2 = 256µ Ry /j G(/) d/. 1 d;п м о 
(20 .24) 

В пракrических расчетах длину канала /1 разбиваюг на ряд уча­
стков Л/ с давлением в начале и конце каждого участка р' и р" со­
ответственно, в пределах которых расход потока G принимаюг 
постоянным, но со ступенчатым изменением от участка к участку. 
Тогда разностный аналог уравнения (20.24) залmnется в виде: 

2 2 256µRyT -Р ' - р " = 3 GЛ/ (20 .25) 
d3ПМ 

где G - массовый поток, осрсдненный на участке дl. 

Расчет мембранного элемента ведуг итерационными мето­
дами - предпочтительно с использованием ЭВМ. 

20.6 .  ПРОСТЕЙШИЕ КАСКАДНЫЕ СХЕМЫ РАЗДЕЛЕНИЯ 

Целью процессов мембранного разделения является получе­
ние вьщеляемых компонентов требуемой чистоты. Однако се­
лективность мембран ограничена их природой, механизмом 
проницания компонентов, физико-химическими свойствами 
последних, конструктивными особенностями мембранной 
ячейки. Требуемой степени обоrdщения потока целевым ком­
понентом достигают пуrем последовательного соединения мем­
бранных ячеек. Такие схемы соединения мембранных ячеек 
называют каскадными ,  а соответствующую аппаратуру - каска-

1 543 



дом мембранных ячеек . Как и при расчете любого процесса, в 
данном случае возможны две постановюt задачи - проектная и 
эксплуатациопная. В первом случ:�с заданы поток и концентра­
ция исходной смеси и ,  чаще всего , концентрация получаемого 
целевого ком понента . Требуется определить необходимое число 
ячеек (ступеней) каскада, поверхность их мембран , значения 
потоков и концентраций во всех ячейках каскада. При экс­
плуатационной постановке задачи, напротив, число ступеней 
каскада и их поверхность известны ,  а требуется определить 
значения потоков и концентраций на всех ступенях каскада 
(включая и значения на выходе каскадной схемы). 

Ниже в качестве примера рассмотрены две простейшие кас­
кадные схемы .  

20.6 .1. Разомкнуrый каскад 
с выводом проходящего потока из ячеек 

Если мембранные ячейки соединены последовательно,  т.е . 
пермеат из последующей ячейки подается в надмембранное 
пространство предыду�цей, и отсутствует рециркуляция непро­
диффундировавшего через мембрану потока, то каскад назы­
вают разомкнуrым с выводом проходящих потоков из ячеек кас­
када (рис .  20 . 1 1 ) .  Такая схема обеспечивает последовательное 
концентрирование пермеата от ячейки к ячейке и в конечном 
итоге - требуемую чистоту целевого компонента. 

Для определения значений потоков смеси и концентраций 
целевого компонента для всех ячеек каскада запишем уравне­
ния материального баланса по потокам смеси и компонента 
для п-й ступени каскада (контур К на рис . 20. 1 1 , а) : 

L". _ 1  - Wп - Lп = О ; 

L"_ 1 Y11- \ - WnXn - LпУп = о .  
(а) 

(б) 

Введя понятие о доле проникающего потока 'Рп = Ln /Ln- 1 , 
из (а) и (б) получим уравнение перехода от концентрации 
Уп- 1  К Уп : 

(20 .26) 

При этом концентрации Уп и Хп связаны "равновесным" со­
отношением - например, по уравнениям (20. 13 ) ,  (20 . 1 6) ,  
(20.2 1 ) , - ему отвечает штриховая линия на рис.20 . 1 1 ,б. Урав­
нению (20 .26) на этом рисунке соответствует сплошная линия . 
Очевидно, что этих двух линий , как и двух уравнений (связи 
(20.26) и "равновесия") , достаточно для определения всех кон­
центраций в потоках к:�скада. 

Если параметры ступени (ячейки) каскада - разные (например, из-за раз­
личных по ступеням давлений, селективностей мембран, долей проникающего 
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Уз 

- -- - - -
L_V- l ·YN- 1  

а 

у" =f(хп)  

о Х 1  Х и  х2 У1 Х3 У2 Х 4  Уз У4 
� 

б 

Рис. 20. 1 1 . Разом кнутый каскад с выводом проходящего потока из каждой ячейки 
(11Jафический метод расчета) :  

а - технологическая схема, б - расчетная диаграмма 

потока '!' и т.д . ) ,  то для расчета концентраций каскада надо строить соответ­
ствующее число "лини й  равновесия" и уравнений связи (20 .26). 

Потоки в ячейках кас када можно найти из соотношений : 

Легко видеть, что 

L L W� = '-11 1 ; L� = '-112 ; (в) 

п 
П '-11; i = l  

(r) 
причем для '-11 i = idem 

Ln = l.Jl n  
wн и 

где п и N - текущt:е и конечное числа ячеек в каскаде: п $ N. 

(20 . 27) 

Выражения (в) , (r) и (20.27) связываюг величины потоков, вхо­
дящего в каскад и в каждую ячейку и выходящего из него и из 
каждой ячейки, число ступеней и долю проникающего через мем­
браны потока. В простейшем случае l.Jli = idem число ступеней 
каскада N определяется по уравнению, следующему из (20 .27) : 

ln (Lк /Wн ) N = (20 . 28) 1 11 Ч' 
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Достоинство рассматриваемой схемы состоит в отсутствии 
необходимости повышения давления  в отводимых потоках, так 
как последние не возвращаются в процесс разделения . Глав­
ным недостатком является вывод из надмембранн ых про­
странств каскада, т.е. из процесса разделения, потоков Wn, 
содержащих еще достаточно высокую кон центрацию вьхделяе­
мого компонента Хп. По этой причине эффективность процесса 
разделения в таком каскаде невысока. 

20.6.2. Замкнутый каскад с возвратом проходящего потока 
на предьщущую ступень 

Проходящий поток с предьхдущей ступени с весьма высокой 
еще концентрацией переносимого компонента целесообразно 
возвратить на вход предьхдущей ступени .  Схема такого каскада 
приведена на рис .  20 . 1 2 , а. Материальные балансы по потокам 
смесей и компонента для контура к, включающего ступени от п 
до N, имеют вид :  

Ln = Wn+J  + 4. ; 
LпУп = Wn+ ]Xn+ J + 4.Ук · 

(д) 

(е) 

Тогда сопряженные (текущие, находящиеся в одном сечении) 
концентрации переноси мого компонента Уп и Хп+ 1 связывает 
уравнение рабочей линии:  

Wп+ I  Lк R 1 Уп = -т;:-Хп + l  + Ln Ук = R + 1 
Хп+ \  + R + 1 У к  ' (20 .29) 

где R = wn + 1 / Lк - ДОЛЯ во:1вращаемого (рециркулирующего) потока (это -

аналог флеrмового числа в ректификации) ;  комплекс R/(R + 1 )  есть тангенс угла 
наклона рабочей лини и  - уравнение (20 .29) .  

Уравнение (20.29) при постоянном R связывает текущие 
кон центрации Уп и Хп+ 1 линейной зависимостью, для построения 
которой в диаграмме у-х (рис .20 . 1 2 , 6)  достаточно располагать 
двумя точками . Найдем параметры этих точек. 

Прямая ,  описываемая уравнением (20 .29) , отсекает на оси 
ординат (х = О) отрезок: 

У к Уп = R + 1 
Объединяющая масси в  точек диагональ  

Уп = Xn+J 

(ж) 

(з) 

пересекает прямую (20 .29)  в точке, определяемой совместн ым 
решением ур;�внений (20 .29) и (з) .  Приравнивая Уп по (20 .29) и 
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а б 
Рис. 20. 12. Замкнуrый каскад '' возвратом проходящеrо потока на предыдущую 
ступень (rрафический метод расчета при R = const и одинаковых дт1Я всех ячеек 
условиях "равновесия") : 

а - технологическая схема, б - расчеrnая диаграмма 

(з) ,  получаем абсциссу второй искомой точки на диагонали: 

(R + l )Xп+J = Rxп+J + Ук , 

откуда при п = N 
Xn+l = Ух ·  (и) 

Минимальные поток (см .  разд . 1 0 .7 .2) или доля рециркули­
рующего потока RпШ1 (аналог минимального потока второй 
фазы) определяются так же, как и в других массообменных 
процессах:  требуемая степень обогащения пермеата Ук достига­
ется при бесконечном числе мембран н ых ячеек (аналогов тео­
ретических ступеней) .  Для этого необходимо, чтобы рабочая 
линия, соответствующая минимальноi i  доле р�циркулирующеrо 

потока, пересекалась с "линией равновесия",  найденной, на­
пример, по уравнениям (20 . 13 )  - (20 . 1 6) и (20 .2 1 ) ,  в точке с 
координатами у1 Р и х1 , где концентрация в пермеате у1 Р  
"равновесна" с х1 • Тогда Rmin получаем из  уравнения (20.29) 
подстановкой Xn+l .::: х 1 , Уп = У1 Р, R = Rrnin: 

Rmin + 1 
Ук - yf 
У к  - Х1 
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так что 

R . = Ук - yf ШU \ 
р У1 - Х 1  

(к) 

С использованием балансовых уравнений (д) и (е) , записанных 
для входных и выходных параметров каскада (контур К) , 
имеем : 

Wн - W1 - 4. = О ;  
Wнхн - W1X1 - 4Ук = О . 

Отсюда, исключая Wн, получаем :  

W1 Ук - Хн  
Lк Хн - Х 1  

Приравняв (к) к (н), находим : 

_У_к_- -_У_f_ = _У_к�-_х_н_ = W1 

откуда следует: 

YJ P = Хн ·  

L ' к 

(л) 

(м) 

(н) 

(о) 

Располагая значением Rrnin, из экономических соображений 
(по аналогии с другими массообменными процессами - рек­
тификацией , абсорбциеi i ,  экстракцией и т.д . )  определим опти­
мальное значение коэффициента избытка рециркулирующего 
потока cr = R/Rmin и получим рабочее значение доли рецирку­
лируемого потока R = crRrnin. Далее построим рабочую линию, 
теоретические ступен и ,  найдем их число , кон центрации пере­
носимого компонента в потоках Хп и Уп и потоки Wn и Ln .  

По установленным nотокам и концентрациям в ячейках 
каскада последовательно от ячейки к ячейке рассчитаем пло­
щади мембран ы  Fn для ступеней (ячеек) каскада: 

(20 .30 )  

Возможен случай , когда каждая ступень каскада функцио­
нирует со своей "лин ией равновесия" (например , от ступени к 
ступен и изме няется селективность мембраны) или же со своим 
значением доли рецир кулирующего потока Rn . Тогда для каж-
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а 

о Хн Ук 1 

б 
Рис. 20. 13. К расчету замкнуrо го каскада с рециркуляцией проходящего потока на 
предыдущую сту11ень  (rрафи•1е<:ки й  метод расчета) : 

а - п р и  постои нных для всех н ч е е к  условиях " "ривновесия" и переменной доле рецирку­
лируемоrо потока (R = var) , б - 1 1ри переменных для всех ячеек условиях ""равновесия" и 
долях реци р кулируемоrо потока ( R = var) 

дай стуnени аналогично изложенному выше строится своя в 
первом случае "линия равновесия" ,  а во втором - рабочая ли­
н ия .  Пример подобного построения для второго случая приве­
ден на рис . 20 . 1 3 , а. 

Наконеu,  возможно ,  •по для каЖдой стуnени каскада харак­
терны как своя "лин ия  равновесия " ,  так и свое значение доли 
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рециркулируемого потока Rn (т .е .  своя рабочая линия) .  В этом 
случае по изложенному выше алгоритму строят (рис . 20 . 1 3 , 6)  
"линию равновесия" для первой ячейки каскада и соответственно 
выбранному значению R1 - рабочую линию. Затем фиксируют 
первую теоретическую ступень и определяюr концентрацию ком­
понента в потоках первой ступени .  Для второй ступени вновь 
строят уже свои (дpyrne) линии - "равновесную" и рабочую; после 
построения второй теоретической ступени фиксируют концентра­
ции в потоках второй ступени. Аналогичный графоаналитический 
метод построения хода процесса реализуют до достижения тре­
буемых выходных концентраций (см .  рис . 20 . 1 3 ,6) .  Обычно подоб­
ного рода расчеты проводят на ЭВМ.  
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Глава 21 

УМЕРЕННОЕ И ГЛУБОКОЕ ОХЛАЖДЕНИЕ 

Ряд химико-технолоrичесюrх и других процессов проводится 
при температурах ниже, чем у окружающей среды. Диапазон 
низких температур , необходимых для реализации разнообраз­
НЪIХ технологий в различных отраслях промышленности, чрез­
вычайно широк: от температуры окружающей среды до темпе­
ратуры, приближающейся к абсолютному нулю. Осуществление 
такого рода процессов связано с производством искусственного 
холода. Потребность технологических установок в холоде до­
стигает десятков тысяч киловатт и требует применения высо­
копроизводительного компрессионного оборудования. 

Специально подчеркнем: в данной главе рассматриваются 
технологические проблемы производства искусственного холода 
и излагаются они с позиций инженерной химии . Термодинш.tи­
ческие аспекты этих проблем более строго и детально освещены 
в учебной и научной литературе по термодинамике• . 

21 . 1 .  ОБШ,АЯ ХАРАКТЕРИСТИ КА 
ХОЛОДИЛЬНЫХ ПРОЦЕССОВ 

К числу протекающих при искусственном охлаждении отно­
сятся процессы кристаллизации,  сублимационной сушки, неко­
торые процессы абсорбции и адсорбции, отдельные реакцион­
ные процессы (например, полимеризации). Все большее рас­
пространение холодильные процессы приобретают в электро­
технике,  электронике ,  ядерной , ракетной, строительной про­
мышленности , в пищевой, фармацевтической и во многих 
других технологиях. 

В технологических процесс<1х нефтяной ,  r.�зовой и хи мической промышлен ­
ности применяется искусственный холод в дианазоне примерно д о  -200 ° с, 
иногда и ниже. 

В нефтехимической промышленности искусствен ное охлаждение используют 
в системах непосредственного кипен ия р<tбочих тел в поверхностных теплооб­
менных аппар<tтах . Здесь Ч<tст<> применяют производные углеводородов с высо­
кой молярной массой,  пригодные поэто му к сжатию центробежными компрес­
сорами . 

• См. , например, 1 1 ,  2, 8, 9 .  14 ,  1 5 ) .  
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В газовой промьшшенности искусственный холод требуется при подготовке 

газа к транспортированию и при переработке газов - природных, попутных и 

нефтяных из газоконденсатных месторождений . 

Химическая и смежные отрасли промышленности (получе­
н ие этилена, фармацевтических и биохимических препаратов, 
производство синтетического каучука, хлора и др .) отличаются 
многообразием систем холодоснабжсния с различными типами 
холодильных машин . 

Потребность техноло гических установок в холоде достигает 
десятков тысяч киловатт и требует применения высокопроиз­
водительного компрессионного оборудования . 

Холодильный процесс заключается в передаче теплоты от объ­
екта с меньшей температурой к объекту с большей температу­
рой. Согласно второму началу термодинамики такой процесс не 
может происходить самопроизвольно , он осуществим только с 
затратами подводимой извне механической (или других вИдов) 
энергии, т.е .  с затратой работы в явной или неявной форме . 

Способы производства искусственного холода в значитель­
ной степени определяются требуемой температурой охлажде­
ния и масштабами установки. 

В настоящее время различают два основных типа холодиль­
ных процессов - получение умеренного и глубокого холода. Как 
показывают названия, в основе такой классификации лежат 
температурные уровни охлаждения. Сегодня принято считать, 
что умеренное охлаждение оперирует температурами до - 1 00 
0 С, а глубокое охлаждение - ниже - 1 00 ° С. 

Однако классификация по температуре охлаждения подвиж­
на (граничная температура постепенно снижается) ,  она условна 
и все более приобретает историческую окраску. Сейчас глав­
ное различие глубокого и умеренного охлаждения формулиру­
ют в зависимости от типа технологических схем получения низ­
ких температур . При производстве умеренного холода для пере­
дачи его охлаждаемой среде используются посторонние (не рас­
ходуемые) рабочие тела (нагреваемые ЖИдКости и газы) , и по­
этому холодильные циклы умеренного холода полностью замкну­
ты по рабочему телу. А при производстве глубокого холода 
охлаждаемая среда сама служит рабочим телом, она отбирается 
из холодильного цикла для технологических нужд; поэтому 
циклы глубокого холода замкнуты по рабочему телу не nолностью. 
В последующем изложении указанные различия в холодильных 
циклах будут проиллюстрированы предметно .  

Далее последовательно рассмотрены основные способы и 
технологические схемы получения низких температур в про­
цессах умеренного и глубокого охлаждения ,  а также методы их 
расчета. 
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21 .2. П РОЦЕССЫ УМЕРЕННОГО ОХЛАЖДЕНИЯ 
21 .2. 1 .  Идеальная холодильная машина 

Идеальная холодильная машина умеренноrо охлаждения тео­
ретичесюt неµеализуема. Но ее рассмотрение позволяет уяснигь 
принципы организации циклов умеренного охлаждения,  осмыс­
лигь их стадии и ввести основные характеристиюt процесса. 

Узел , в котором от объекта н изкой температуры передается 
(отводится) теплота к рабочему телу, будем называть нижним 
теl\tпературным источ1шком;  узел , в котором к объекту высокой 
температуры передается (подводится) теплота от рабочеrо те­
ла, - верхним температурным источником. 

Охлаждение веществ до температур, более низких, чем тем­
пература окружающей среды, связанное с переносом теплоты 
от нижнего температурного источника к верхнему, как отмеча­
лось выше, требует затраты внешней работы. Здесь уместна 
аналогия с перекачкой жидкости из области низкоrо давления 
(потенциала) 11асосом в область высокого давления: Поэтому 
схему передачи теплоты из зоны низкого температурного по­
тенциала в зону высоко го (вообще и в холодильных процессах 
- в частности) именуют тепловым насосом. 

Наиболее совершен ным (идеальным) является процесс 
охлаждения, обеспечивающий передачу максимального коли­
чества теплоты (производства максимальноrо количества холо­
да) на единицу затраченной работы. Этому условию удовлетво­
ряет рабочий процесс , проводимый по обратному циклу Карно. 

Напомним,  что этот цикл предусматривает две изотермиче­
ские и две адиабатические операции: изотермический отвод 
теплоты от рабочего тела (РТ) в верхнем температурном источ­
нике (холодильнике-конденсаторе ХК) ,  адиабатическое пони­
жение температуры РТ в расширительной машине (детандере 
Д), изотермическое нагревание РТ в нижнем температурном 
источнике (испарит�ле И) и адиабатическое повышение темпе­
ратуры РТ в компрессоре (К) .  При этом в нижнем источнике 
РТ получает теплоту от охлаждаемой среды, т.е. последняя 
охлаждается - в этом цель процесса. 

Подчеркнем, что РТ здесь не расходуется, так что цикл по 
рабочему телу в самом деле замкнут. 

Отвод теплоты от РТ и подвод теплоты к нему в изотерми­
ческих условиях осуществимы только при конденсации и ки­
пении РТ, поэтому циклы Карно (прямые и интересующие нас 
здесь - обратные) могут быть реализованы в области влажного 
пара. Соответственно указанным выше операциям строится 
идеальный циi<.л умерен ного охлаждения (рис. 21 .1, а) . В ком­
прессоре К происходит адиабатическое сжатие рабочего тела 
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Рис.21. 1. Идеальная машина умеренноrо охлаждения: 
а - принципимьная схема, б - диаrрамма Т -s; 

6 
б 

/ - рабочее тело, // - охлаждаемая среда, /// - охлаждающая среда; 

s 

К - компрессор, ХК - холодильних-конденсатор, Д - детандер, И - испаритель 

1-2; в холодильнике (здесь это конденсатор) ХК - изотерми­
ческий отвод теплоты от РТ (конденсация) 2-3;  в детандере Д 
- адиабатическое расширение 3-4; в испарителе И - изотер­
мический подвод к РТ теплоты (кипение) 4-1. 

Установим первоначально характерные температуры РТ. 
Пусть исходная температура охлаждаемой (целевой) среды рав­
на t0' ;  среду надо охладить до t0" (см.  рис. 2 1 . 1 ,  а) . Очевидно ,  
что температура испарения рабочего тела Тн при его рабочем 
давлении Рн = р1 в испарителе И должна быть ниже температу­
ры охлаждаемой среды t0" ,  чтобы теплота Q0 отнималась от 
последней и передавалась РТ. Пусть теперь исходная темпера­
тура имеющегося на производстве хладоаrента, т.е . охлаж­
дающей среды (например, воды), равна /8' ,  а приемлемая ко­
нечная - !в" · Тогда температура конденсации рабочего тела Тв 
при рабочем давлении Рв = Р2 в холодильнике-конденсаторе 
ХК должна быть выше температуры хладоаrента lв" ,  чтобы теп­
лота Qx отнималась от РТ и переходила к хладоагенту. 

Приведенные выше рассуждения о выборе температур Тн и Т8 носят сугубо 
инженерный характер и относ1rrся к некоему "теоретическому" циклу, но они не 
являются термодинамически строгими. Дело в том, что в идеальном цикле холо­
дильной машины все процессы - равновесны (тогда они обратимы) , а это воз­
можно только при совпадении температур верхнеrо или нижнеrо источников и 
соответствующих каждому из них температур внешних объектов (сред) . 

Температуру рабочего тела Тн называют температурой ниж­
неrо источника, Тв - температурой верхнего источника. 

В компрессионной холодильной машине, работающей по 
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идеальному циклу (см .  рис . 2 1 . 1 ,  а) , пapt-J РТ сжимаются в 
компрессоре от давления р1 до Р2 (затраты энергии) . После 
сжижения в холодильнике-конденсаторе РТ расширяется в 
детандере (отдача энергии) , давление снижается от Р2 до пер­
воначального р1 , и РТ подается в испаритель. 

Идеальный цикл удобно изображать в диаграмме T-s (рис . 
2 1 . 1 ,  б). Стадии цикла (они соответствуюr схеме на рис . 2 1 . 1 ,  а) : 

1 -2 - адиабатическое сжатие РТ в компрессоре (s = const) ; 
2-3 - изотермическая и изобарическая конденсация паров 

РТ в конденсаторе ( 7;1 = const, Рв = const) ; 
3-4 адиабатическое расширение РТ в детандере 

(s = const) ; 
4-1 - изотермическое и изобарическое испарение РТ в ис­

парителе ( Тн = const; Рн = const) . 
Диаграмма T-s отнесена к 1 кг рабочего тела (s - в 

Дж/(кг·К)] , поэтому затраты энергии (работа) и количества 
теплоты также являютсн удельными, т .е .  рассчитанными на 1 
кг РТ, циркулирующего в цикле . В диаграмме T-s удельная 
работа, затрачиваемая в компрессоре, измеряется площадью 
1 2351 ,  а удельная работа, получаемая (возвращаемая) в детан­
дере, - площадью 3453 . Следовательно , безвозвратный расход 
энергии (удельная адиабатическая работа цикла) , измеряемый 
площадью 1 2341 , составляет /ад = ( Тв - Тн)Лs. Площадь 23672 
выражает удельное количество теплоты qконд = ТвЛs, отводимой 
хладоагентом от РТ в конденсаторе , а площадь 14671 - удель­
ное количество теплоты q0 = ТнЛs, получаемой в испарителе 
рабочим телом от охлаждаемой среды, т.е . удельное количество 
произведенного холода. 

Расчеты и опыт эксплуатации показываюr, что основную долю 
(до двух третей) расходов при получении холода составляюr затра­
ты энерrnи. Для их оцен ки и сопоставления эффективности раз­
личных циклов вводят понятие о холодильном коэффициенте Ех, 

выражающем количество холода, производимого в испарителе, 
приходящееся на единицу затраченной адиабатической работы: 

Ех = qo/ lал· (а) 

Холодильный коэффициент Ех в определенном смысле оце­
нивает термодинамическое совершенство рабочего цикла: чем 
выше Ех, тем выгоднее цикл ,  так как тем больше рабочее тело 
передает холода охлаждаемой среде (забирает от нее теплоты) 
за счет единицы затраче нной работы . 

Для идеального цикла общее выражение (а) при подстановке 
значений q0 и /ад приобретает вид : 

Ех = 
ТнЛS = Тн 

(Тв - Тн )Лs Тв - Тн 
(б) 
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Как видно из (б) , для идеального цикла холодильный коэф­
фициент не зависит от физических свойств РТ, а целиком 
определяется температурой верхнего и нижнего источников.  

На величину Ех можно воздействовать, выбирая уровни тем­
ператур Тн и Тв. С понижением Тн коэффициент Ех уменьшает­
ся , и производство хо.1ода удорожается; значит, не следует 
стремиться к чрезмерному (ниже необходимого технологиче­
ского уровня) понижению температуры Тн. С понижением Тв 
коэффициент Ех возрастает; однако возможности снижения Тв 
обычно ограничены, так как ограничен диапазон температур 
охлаждающей среды в конденсаторе (это чаще всего - холод­
ный воздух или холодная вода) . 

21 .2.2. Реальная паровая компрессионная холодильная машина 

Практическое осуществление холодильного процесса требует 
модификации идеальной схемы (цикла) . Реальная компресси­
онная холодильная машина имеет три существенных отличия 
от идеальной: 

1)  вместо расширительной машины (детандера) в схеме ис­
пользуется дроссельный вентиль; 

2) компрессор реальной холодильной машины всасывает су­
хой насыщенный пар (при сжатии последний становится пере­
гретым); 

3 )  жидкость после конденсации несколько переохлаждается 
перед дросселированием . 

Первые два отличия являются вынужденными (надо выяс­
нить - почему): они негативно сказываюrся на эффективности 
процесса. Третье отличие вводят намеренно (надо выяснить - за­
чем). Предметная оценка указанных изменений дана при рас­
смотрении диаграммы T--s для реальной холодильной машины. 

Напомним,  что в дроссельном вентиле происходит адиабат­
ный процесс сброса давления без отдачи работы на сторону. 
Небольшие размеры ве нтиля (значит, и малая его наружная 
поверхность) при весьма значительных потоках рабочего тела 
через вентиль позволяют игнорировать теплообмен с окру­
жающей средой ;  заметнм :  в холодильных процессах вентиль 
часто покрыт естественной изоляцией - "шубой" инея из за­
мерзшей влаги атмосферного воздуха. Смысл процесса состоит 
в прохождении потока через узкий канал, обладающий суще­
ственным гидравличесю1м сопротивлением . 

Принцип работы дроссельного вентиля иллюстрируется схе­
мой на рис . 2 1 .2 .  Поток движется через узкий канал А под дей­
ствием перепада давлен ий Рн - Рк · равного гидравлическому 
сопротивлению канала, обусловленному трением потока о его 
стенки. При этом энтал1>пия потока должна бы понижаться от 
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Рис. 21. 2. К принципу работы ;1россельноrо вентиля (А -
узкий канал) 

начальной величины iн до конечной iк . Но 
затраты энергии на тре ние переходят в теп­
лоту, а последняя целиком (устройство изоли­
ровано в тепловом отношении) возвращается 
потоку. Поэтому на выходе энтальпия потока 
iк · та же , что и на входе iн . Результат 
процесса в сужающем устройстве А следует А 
записывать в форме iк = iн ; часто его запи­
сывают (не совсем строго) в форме i = const. 
Рассмотренный процесс падения давления 
потока в сужающем устройстве при сохра­
нении его энтальпии именуют дросселирова­
нием . Некоторые дополнительные моменты, 
связанн ые с процессом дросселирования, 
рассмотрены в разд . 2 1 . 3 . 1 .  

Замена детандера дроссельным вентилем обусловлена отсут­
ствием расширительных машин для жидкости . Использование 
энергии "сжатой" (но практически несжимаемой) жидкости 
потребовало бы создания расширительной машины с крайне ма­
лым ходом поршня, что технически неосуществимо. Образование 
капель в детандере при адиабатическом расширении в нем жид­
кости (см.  рис . 2 1 . 1 ,  6 - точка 4 в области влажного пара) нежела­
тельно из-за эрозии стенок цилиндра, затруднений при выводе 
двухфазного потока, гидравлических ударов в пространстве под 
поршнем на стадиях неизобарической работы машины. 

При всасывании компрессором влажного пара (парожид­
костной смеси) происходит испарение капель жидкости за счет 
теплоты сжатия . При этом увеличивается количество паровой 
фазы и дополнительно повышается давление, значит, падает 
объемный КПД компресL:ора (см . разд . 4.3 .3) ,  а с ним и произво­
дительность холодильной машины. Кроме того, при испарении 
капель РТ возникают локальные термические напряжения в точ­
ках их контакта с поверхностью цилиндра компрессора, материал 
его "устает" , что отрицательно сказывается на долговечности ком­
прессора. Этим и обусловлен переход к '(.у.wму " сжатию. 

Схема реальной одноступенчатой компрессион ной холо­
дильной машины показана на рис . 2 1 . 3 ,  а.  Компрессор К сжи­
мает пары РТ, поступающие из испарителя И ,  от давления р 1  
до давления Р2 и подает их  в холодильник-конденсатор ХК 
(вместо конденсатора в схеме идеального цикла) . Из него жид­
кое РТ направляется на дросселирование в дроссельном венти­
ле Др , где давление падает от р2 до р 1 ,  и далее - в испаритель .  
Регулирован ием степени  открытия дроссельного вентиля мож-
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Рис. 21.З. Реальная одноС1)'пен чатая паровая компрессионная холодильная ма­

шина: 

а - принщшимьная схема. б - диаrрамма T-s; 
1 - рабочее тело, /1 - охлажда�мая среда, 111 - охлаж,цающц среда; 
К - компрессор, ХК - холодильник-коJШенсатор, Др - дроссмьНЪIА ве11ТИJJЬ, И - ис­

паритель 

но при заданной производиrельности компрессора (потоке РТ в 
цикле) измеюпъ в некоторых пределах перепад давления Р2 - р1 и 
сами Р2,Р1 , а значкг, соответственно, и температуры Т8 и Т11• 

Вопрос " где в холодильной машине производится холод?" не 
имеет однозначного ответа. С позиции потребителя охлаждае­
мой среды - несомненно, в испарителе И,  где происходит 

б 
, v  

охлаждение целевого потока, т.е. от ор теплоты от самои 
охлаждаемой среды. Но с позиций технолога, обслуживающего 
холодильный цикл, холод производится там, где РТ отдает теп­
лоту, т.е .  в холодильнике-конденсаторе . 

Диаrрамма T-s при переходе к реальной машине умеренного 
охлаждения претерпевает изменения (рис . 2 1 .З, б), отвечающие 
схеме процесса на рис. 2 1  .З, а. СтdДИИ реального цикла: 

1-2 - адиабатическое (s = co11st) сжатие сухого (перегре­
того) пара; 

2-3'-3"-3 - изобарическое <Р2 = co11st) охлаждение паров 
до точки конденсации , конденсация пара и переохлаждение 
полученной ж•щкости ; 

3-4 - изоэнтальпичсское (i = coнst) дросселирование; 
4-1 - испарение до состояния сухого насыщенного пара. 
Диаграмма T-s позволяет наглядно оценить выгодность или 

невыгодность изменений, внесенных в цикл при переходе от 
меальной холодильной машины к реальной. 

Переход к "сухому" сжатию, т.е. сжатие паров в перегретой 
области, является термодинамичесI01 невыгодным: на участке 
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2-3 возрастает удельная работа f:w - на величину площади 
1 ' 1 23' 1 в сравнении с идеальным uиклом, где сжимается влаж­
ный пар (точ ка 1) . П равда, при этом увеличивается и удельная 
теплота q0 (на величину площади 1 ' 177 ' 1 ' ) ;  но это увеличен ие 
компенсировало бы возрастание' /ал, если дополнительная рабо­
та выражалась еы площадью 1 ' 1 2 '3 ' 1 ', а она в действительности 
больше (на величину площади Z'23'2.') .  ТаКим образом, затраты 
энергии /ад рuстут в большей мере, нежели q0, и согласно (а) 
холодильныii коэффиuиснт Ех пон ижается .  

Переход к дросселиt1ованню ухудшает энергетичесюtе харак­
теристики uикла по двум при•шю1м . Во-первых, нет возврата 
энергии в детандере , что приводит к увеличению удельной. ра­
боты цикла f:w (на вели•шну площади 3"4"53", если бы рабрп 
велась без п ереохлажде н и я  жидкости перед · дросселем) . Во­
вторых, умен ьшается теплота q0, получаемая рабочим телом от 
охлаждаемой среды в испарителе (поскольку при дросселиро­
вании точка 4' смещается впрuво в сравнении с адиабатиче­
ским расширением РТ в детандере) . В результате в выражении 
(а) возрастает знаменuтсль и уменьшается числитель - холо­
дильный коэффициент, характеризующий эффекrивность цик...: 
ла, падает. 

А вот 11ереохлажде1111е РТ после е го конденсации (подстадия 
3"-3) благоприятно сказывается на эффективности холодиль­
ного цикла: не затрагивая затрат энергии на сжатие РТ в ком­
прессоре, мы уnеличиnаем удельную холодопроизводиrельностъ qo 
на величину, измеряемую площадью 4'466'4' . В результате повы­
шается значение Ех - uикл ст.шошrгся более экономичным. 

Построение диаграммы T-s ведется , как и для идеальной 
машины,  на основе заданных температур целевой (охлаж­
даемой) среды и хладоагента (охлаждающей среды) . Только 
надо иметь в виду, что в рассматриваемом случае температура 
РТ после переохлаждеиия ( Тз) должна оставаться выше темпера­
туры хладоагснта на соответствующем конце холодильника­
конденсатора (rю схе ме на рис . 2 1 . З ,  а - выше t8') . 

Диаграмма T-s хорошо иллюстрирует различные эффекты 
холодильного цикла, н о  она не оче н ь  удобна для технологиче­
ских расчетов, так как приходится оперировать площадями или 
определять необходимые энтальпии рабочего тела h по криво­
линейной сетке на диаграмме. Поэтому предпочитают пользо­
ваться диаграммами сос rояния РТ в координатах p-i (реально 
для более точ ного отсчета давления в области невысоких р - в 
координатах lg р-1) .  В этой диаграмме все расчеты ведутся в 
отрезках абсшн:сы, а кривой линией изображается только ста­
дия сжатия пара в компрессоре. 

На рис . 2 1 .4 приведе на дииграммu p-i для реальной одно­
ступенчатой компрессионной холодильной машины. В целях 
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lg p 
Рис. 2 1 . 4. Диаrрамма p-i. К расЧе'I)' ре­
альной односrупенчатой паровой ком­
прессионной холодильной машины 

иллюстрации на диаграмме по­
казан ход температурных кри­
вых - они необходимы при 
построении цикла. 

Располаrая входной и выход­
ной температурами хладоаrента 
18' и /0" ,  принимают температуры 

О рабочего тела Тз и Тз· несколько 
выше (на 5- 10 °С);  тогда известен 
уровень давления Р2· Зная необ­

ходимую конечную тем пературу охлаждаемой среды t0" , устана-
вливают температуру ко нденсации рабочего тела Т4 = Т1 ниже 
на 5-10 ° С; тогда известно давление Pt · · · .Далее из точки 1 (на 
пересечении горизонтм и р1 с линией сухого насыщенного па­
ра) проводят адиабату сжатия до горизонтали р2 (сетка линий 
s = coпst есть на диаграмме р-1).  Точку 3 находят на линии Р2 по 
температуре переохлаждения РТ. Из этой точки по вертикальной 
прямой i = coнst строят п роцесс в дроссельном вентиле. 

Стадии цикла: 
1-2 - адиабатическое (s = coпst) сжатие от Р1 до Р2; 
2-3 ' - изобарическое (р2 = coпst) охлаждение перегретого 

пара; 
3'-3" - изобари ческая (р2 = const) и изотермическая 

( Т = coпst) конденсация РТ; 
3"-3 - изобарическое <Р2 = coнst) переохлаждение конден­

сата; 
3-4 - изоэнтальпичсское (i = coнst) дросселирование с па­

дением давления от Р2 до Р1 ;  
4-1 изобарическое (р1 = const) и изотермическое 

( Т4 = Т1 = coпst) испаре н ие РТ. 
Заметим: цикл замкнvг по РТ. · В диаграмме p-i характерные удельные (на l кг РТ) величи­

ны , необходимые для технологических расчетов, выражаются 
следующим образом: 

- удельная холодопроизводительность цикла 
(в) 

- удельная адиабатическая работ-а сжатия РТ в компрессоре 

lал = i2 - i1 ; (г) 
- удельная теплота охлаждения перегретых паров РТ, их 

конденсации и переохлаждения полученной жидкости 
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В задачу технологического расчета входит определение по­
тока РТ и затрат энергии .  При этом в качестве расчетной базы 
задается производительность по охлаждаемой среде Go и ее 
начальная t0' и конечная t0" температуры. 

Первоначально получают холодопроизводительность цикла 
Q0 - поток теплоты, отбираемой в единицу времени от охлаж­
даемой среды . С этой нелью составляют тепловой баланс для 
контура К1 (см .  рис .  21 . 3 ,  а) : 

G0c0t1 1' - G0c0t0" - Q0 = О, 

где со - теплоемкость охлаждаемой среды. Отсюда: 

Qo = Goco(to' - !о") .  (2 1 . 1 ) 

Если охлаждаемая среда должна быть сконденсирована, то оче-
видно: 

(2 1 . la) 

где 11> - теплота конденсации охлаJ1Щаемой среды. 

Зная теперь требуемый расход холода Qo и параметры цик­
ла, можно определить поток G циркулирующего в цикле РТ - из 
теплового баланса для контура К2 (см . рис. 2 1 .3 ,  а) : 

Gi4 + Qo - Gi1 = О; 

отсюда, имея в виду, что i1 - i4 = q0, получаем:  

и = _Оо__ = Qo . (2 1 .2) 
i1 - i4 qo 

Расход теплоты в холодильнике-конденсаторе Qx найдем из 
теплового баланса для контура К1 (см .  рис. 2 1 . 1 ,  а) : 

Gi2 - Qx - Giз = О, 
откуда 

(2 1 .3) 

Расход охлаждающей среды в холодильнике-конденсаторе (при 
известных температурах ее входа !8' , выхода !8" и теплоемкости 
с8) определим на основании теплового баланса для контура К2 
(см.  рис. 2 1 . 1 ,  а) : 

G8c8!11' + Qx - G8c8!8" = О . 

Подставив Qx из (2 1 .3 ) ,  получим : 

_ G(i2 - iз ) Gв - ( ) . С8 f� - !� (2 1 .4) 

Мощность компрессо11а (при известных КПД - адиабати­
ческом 11ад и механическом 11м) найдем по известной (см.  разд . 
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4.2 и 4 .3 .7) формуле : 

N = (2 1 .5) 
Т\ад Т\ м  

причем адиабатический КПД (Т\а.п < 1 )  позволяет учесть откло­
нение реального (политропического) процесса сжатия РТ в 
компрессоре от адиабатического . 

Последнюю формулу удобно использовать в модифициро­
ванном виде. Заменим в (2 1 . 5) G по (2 1 .2) через Qr/q0: 

Qolaд N = ----
вместо чо//а.п по (а) запишем ех ; тогда 

N = __ Q-=-o- (2 1 .6) 
Ех Т\ад Т\ м 

Здесь ех, разумеется , определяют не из формулы (б) для иде­
ального процесса, а из общей формулы (а) .  

Достаточно большой разности температур верхнего и ниж­
него источников Т2 - Т1 = Л Т сопутствует большая результи­
рующая степень сжатия в компрессоре JJ2/p1 (подчас недо­
пустимая по объемному КПД и температуре на выходе . пара из 
компрессора - см. разд .4 .3 .4) ; здесь р2 отвечает температуре Т2 , 
а р1 - температуре Т1 . Поставим вопрос: можно ли для реали­
зации заданного диапазона ЛТ подбором рабочего тела обеспе­
чить умеренную степень сжатия? 

Для ответа на этот вопрос выполним оценочный анализ .  
Связь давлен ия (упругости паров) р с температурой Т описы­
вается уравнением Клаузиуса-Клапейрона • ,  интегрирование 
которого в предположении о постоянстве теплоты парообразо­
вания r приводит к выражению 

r l np = А - - . (е) 
RyT 

Мольные теплоты парообразования r примерно одинаковы 
для различных веществ (см. разд. 1 2 .6) ; значит, частное от де­
ления r на универсальную газовую постоянную Ry тоже одина­
ково для разных рабочих тел . Величина А определяет различие 
температурных уровней для разных РТ. 

Пусть потребителю холода требуется обеспечить некоторый 
температурный диапазон Л Т на определенном уровне темпера­
тур Т1 и Т2 . Для этих уровней, согласно (е) , имеем :  

lпр') - IПPI = J n  Р2 = _!___ (_!__ - -1-) = _!___ Л Т . (ж) -
Р1 Ry Т1 Т2 Ry Т1Т2 

• См. (3 , 9 ) .  
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Огсюда следует, что при заданном л Т  по (ж) для разных РТ 
будут одинаковыми степени сжатия P21Pi (хотя сами значения 
р2 и р1 могут быть разными - в зависимости от свойств РТ) . 
Следовательно, одинаковыми будут и удельные (на 1 моль РТ) 
затраты энергии на сжатие .  Одновременно при равенстве 
мольных теплот парообразования r удельные (здесь - моль­
ные) холодопроизводительности q0 для разных РТ тоже будут 
примерно одинаковыми. Эго означает, что сущесtьенного вы­
игрыша в Ех = qo/laд за счет подбора РТ получить не удастся . 
Но подбором РТ можно воздействовать на уровни температур­
ных диапазонов Л Т, смещая их вверх или вниз по температур­
ной шкале, или предотвратить, например, замерзание РТ. 

Общий вывод из приведенной выше количественной оцен­
ки: требуемому в некоторых производствах расширению темпе­
ратурного диапазона Л Т сопутствует неизбежное повышение 
степени сжатия P21Pi , почти одинаковое для любого применяе­
мого РТ. Поэтому для увеличения Л Т, сопровождающегося 
неприемлемым повышением степени сжатия паров в компрес­
соре, недостаточно подобрать РТ с подходящими свойствами ;  
здесь придется идти на  изменение схемы (цикла) паровой ком­
прессионной холодильной машины. Но прежде чем перейти к 
анализу работы таких машин, кратко рассмотрим одноступен­
чатую компрессионную холодильную машину, в которой в ка­
честве РТ циркулирует неконденсирующийся газ. 

21 .2.3. О воздушной компрессионной холодильной машине 

Двухфазные (жидкость-пар) циклы, как показано в 
предыдущих разделах, исключают по техническим соображени­
ям применение детандеров, уменьшающих общие затраты 
энергии. Детандеры применяют лишь в однофазных газовых 
циклах. Примером тако10 процесса в области умеренного холо­
да является воздушная компрессионная холодильная машина, 
призванная использовать доступное и дешевое рабочее тело -
воздух - и возвратить в цикл энергию расширяющегося в детан­
дере газа. Эта машина отличается от парокомпрессионных тем ,  
что РТ в рабочем цикле не конденсируется и не  испаряется. 

Схема цикла и его изображение в диаграмме T-s представ­
лены на рис . 2 1 . 5 .  В схеме на рис . 2 1 . 5 ,  а вместо холодильника­
конденсатора и испарителя (см .  рис. 2 1 .3 ,  а) функционируют 
два теплообменника - холодильник Х и наrреватель Н .  Воздух 
(поток /) сжимается компрессором К (условно - адиабатиче­
ски) от р1 до р21 температура его повышается от Т1 до Т2 (рис . 
2 1 . 5 ,  б) .  Далее он изобарически (при давлении Р2 = coнst) 
охлаждается (скажем, холодной водой - поток lll) в холодиль­
нике Х до температуры Т3. Сжатый и охлажденный воздух 
расширяется в детандере Д, при этом его давление падает до 
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Рис. 21.5. Воздушная компрессионная холодильная машина: 

а - nрющипиальная схема, б - диаrрамма T-s; 
/ - воздух, // - охлаJКДаемая среда, J// - охлаждающая среда; 
Х - холодиЛЬНИК. Н - наrреватсль, К - компрессор, Д - дст�щдер 

р1 , а температура снижается до Т4. Из детандера охлажденный 
газ поступает в теплообменник Н, где изобарически (р1 = 
= const) нагревается до Т1 , отнимая теплоту у потока 1/ - целе­
вой охлаждаемой среды. Стадии цикла по рабочему телу: 

1-2 - адиабатическое (s = coпst) расширение; 
2-3 - изобарическое (р2 = coпst) охлаждение; 
3-4 - адиабатическое (s = coпst) расширение; 
4-1 - изобарическое (р1 = coпst) нагревание. 
Таким образом, в воздушном цикле изобары-изотермы 

конденсации и испарения РТ (рис . 2 1 .2 ,  б) заменены изобарами 
охлаждения сжатого и нагревания расширившегося воздуха при 
давлениях Р1 и Р2 (рис . 2 1 .5 ,  б) .  

ХолоДИJJьный коэффицие11т 11оздуu.о1оrо цикла &х8 определяется по общей фор­
муле (а) .  Обозначим массовую удельную теплоемкость воздуха - ер (она мало 
меняется с изменением дамения и температуры) . Удельная теплота, получаемая 
РТ в нагревателе Н, равна qo = Ср( Т1 - Т4) . Удельная теплота, отнимаемая от РТ 
в холодильнике Х, составляет qx = ер( Т2 - Тз). Наконец, удельные затраты 
энерmи /ад = qx - qo. Тогда для воздушной холодильной машины: 

r. q0 ср (Т1 - Т4 ) (е) 
&х = lм. = ср (Т2 - Тз ) - ср (Т1 - Т4 ) 

Холодильный коэффициент газового цикла удобно выражать через дамения 
PI и Р2· С этой целью преобразуем знаменатель выражения (е) : 

(ж) 
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Согласно формуле (4 .7),  учитывая , что здесь 7i - абсолютные температуры газа 
(воздуха), имеем : 

здесь k - показатель адиабаты; тогда (ж) преобразуется к виду: 

8 
Е х  

Т1 ( �:) Т ·- 1 - Т4 ( ��) Т - 1 [ k - 1 ] [ k - 1 ] 
Если произвеt-"ТИ обратную замену по (з) , то приходим к выражению :  

8 1 Т1 € х  = -- = --- , Т2 - 1  Т2 - Т1 
Т1 

(з) 

(и) 

(к) 

формально (только!) совпадающему с (б) для обратного идеального цикла Кар­
но, в котором Т1 = Тн и Т2 = Т8. Однако для идеального цикла в действитель­
ности Т8 = Т1 = Т4 = const и Т8 = Т2 = Тз = const. При этом в воздушной ма­
шине температурный уровень РТ определяется (по условиям теплообмена с 
охлаждаемой и охлаждающей средами) коне•1ными температурами Т1 и Тз - на 
выходе РТ из теплообменных аппаратов Н и Х соответственно . Естественно,  
Т4 < Т1, а Т2 > Тз. Это означает, что в воздушном цикле средняя температура 
нижнего источника Тн < Т1 , а средняя температура верхнего источника Т8 > Тз .  
Согласно формуле (а) , понижение Тн и повьШJение Та приводят к уменьшению 
холодильного коэффициента. Поэтому &х1 получается значительно меньше, не­
жели &х для обратного цикла Карно. 

Из изложенного выше следует, что воздушная холодильная 
машина энергетически значительно менее выгодна, чем иде­
альная; ее эффективность также ниже, чем у компрессионных 
машин,  работающих по nарожидкостным циклам. 

Воздушная холодильная машина обладает и другими недо­
статками; основные из них: 

- малые объемные теплоемкости и разности энтальпий воз­
духа, а следовательно, и малые тепловые потоюt на единицу его 
объема в сочсrании с небольшой его ruютностъю требуют боль­
ших объемных потоков РТ для обеспечения заданной холодопро­
изводителъности Q0, значит - больших затрат энергии и приме­
нения крупногабаритных компрессоров и другой аппаратуры; 

- невысокая молярная масса воздуха затрудняет (хотя, конеч­
но, и не исключает) использование высокопроизводительных тур­
бокомпрессоров при степенях сжатия порЯдка 1 0  - см. разд. 4.5.З ; - низкие коэффициенты теплоотдачи для воздуха приводят 
к необходимости применения теплообменников (Х и Н) с 
весьма развитыми поверхностями . 

В связи с указанны.ми недостатками воздушных холодиль­
ных машин , несмотря на дешевизну и экологическую безопас­
ность РТ, на практике применяют преимущественно двухфаз-
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ные компрессионные циклы, т .е .  используют холодильные 

установки с фазовыми переходами РТ типа жидкость-пар .  Это 
не означает полного отказа от использования расширительных 
машин в газовых холодильных циклах, работающих в друrих 
диапазонах температур и давлений, - см. разд. 2 1 .3 .  

21 .2.4. Двухступенчатая паровая компрессионная 
холодильная машина 

Ряд технологических процессов требует достижения весьма 
низких температур охлаждаемой среды, а значит, и рабочего 
тела в испариrеле цикла умеренного охлаждения. При этом тем­
пературный уровень в холодильнике-конденсаторе, определяемый 
температурами охлаждающего агента (воды, воздуха), остается 
прежним. В такой ситуации вслед за увеличением различия тем­
ператур РТ в конденсаторе и испаригеле будет расти и разница 
давлений в этих теплообменниках. Следовательно, будет повы­
шаться (часто - весьма заметно) и необходимая степень сжатия 
РТ от давления в испариrеле до давления в холодилънике­
конденсаторе. Но работ-а с высокими степенями сжатия, как пока­
зано в разд. 4.3 .4-4.3 .5 ,  приводит к недопустимым 

- возрастанию температур газа в конце стадии сжатия; 
- понижению объемного КПД компрессора, а с ним - к 

падению его производительности, значит, и всего цикла. 
В этом случае, соответственно результатам оценочного ана­

лиза в конце разд. 2 1 .2 .2 ,  целесообразно изменить схему цикла: 
перейти от одноступенчатых холодильных машин к многосту­
пенчатым, реально чаще всего - к двухступенчатым, с охлаж­
дением сжимаемого РТ между ступенями компрессора. Это 
позволяет уменьшить затраты энергии в холодильном цикле и 
повысить его общий холодильный коэффициент. 

Кроме того, при уменьшении степени сжатия в каждой сту­
пени компрессора возрастает его объемный КПД, а с ним -
производительность цикла. 

Применение двухстут1енчатых (в общем случае - многосту­
пенчатых) компрессион ных машин позволяет получать холод 
на двух разных температурных уровнях в одной машине .  Эти 
температурные уровни соответствуют давлениям всасывания 
ступеней компрессора. 

Пусть, например, цех расrютш1ет охлаждающей водой с начальной темпера'I)'рой 
tв' = 20 • с, а конечная ее темпера'I)'ра tв'' = зо-;..зs • с; требуется охладиrь среду № 1 
до -40 • с  и среду № 2 - до -5 • с.  Тоща темпера'I)'ра РТ на выходе из холодильни­
ка-коцденсатора должна находmъся на уровне 40 • с, в испариrеле для среды № 1 -
на уровне -SO • с, а в испарителе для среды № 2 - на уровне - 15 • с.  

Схема двухступенчатой компрессионной холодильной ма­
шины приведена на рис .  2 1 .6 .  При этом в рассматриваемой 
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б 
Рис.21. 6. Двухступенчатая паровая компрессионная холодильная машина с пол­
ным внуrренним охлаждением: 

а - прющипимьная схема. б - диаrрамма р-1; 
К1 и К2 - первая и вrорая cтyneIOI компрессора; ХК - холодильЮ1к-конденсатор; дРt · 

дР2 - дроссельные вентили; И1 и И2 - испарители первоrо и вroporo уровней холода; ПХ 
- промежуточный холодильЮ1к; С - сепаратор 

схеме холод получают на двух уровнях: теплота от охлаждаемых 
сред забирается в испарителе И 1 (среда № 1 с холодопроизво­
дителъностъю Q1 )  и И2 (среда № 2; Q1) . 

Пары РТ при давлении р 1  (поток G1 ) из испарителя И 1 
(состояние 1 )  поступают в первую ступень компрессора К1 , где 
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Рис. 21. 7. Фрагмент диаграм мы p-i. К расчету двухступенчатой машины умерен­
ноrо охлаждения 

сжимаются до промежуrочного давления Р2 (состояние 2). Да­
лее они перед сжатием во второй ступени компрессора К2 
должны быть охлаждены - предпочтительно до наиболее низ­
кой возможной температуры, здесь - до состояния 3 сухого 
насыщенного пара. Обсудим такую возможность и сопут­
ствующие ей аспекты, используя приведенный выше пример с 
конкретными (в числах) температурными уровнями. 

На рис . 2 1 .7 представлен фрагмент диаграммы p-i с кривой 
сухого насыщенного пара (СИП)  и уровнями давлений Р2 
(после первой ступени компрессора К1 ) и р3 (после второй сту­
пени компрессора К2) .  Состояние рабочего тела после первой 
ступени изображается точкой 2 в области перегретого пара. 
Изобарическое <Р2 = const) охлаждение происходит по горизон­
тали - влево от точI01 2, желательно до состоян ия 3 на линии 
сухого насыщенного пара. В этом случае удельная (на 1 кг РТ) 
адиабатическая работа сжатия 3-4 в К2 составит i4 - iз = Лiс .  
Если же охладить РТ удается только до состояния 3' в области 
перегретого пара, то сжатие 3'-4' приведет к повышенным 
адиабатическим затратам энергии i4' - iз' = Лiп > Лiс . Дело в 
том,  что при изобарическом удалении вправо от линии СИП 
адиабаты ид ут  все более полого,  потому и затраты энергии на  
сжатие газа от Р2 до  Р з  возрастают. Причина: по  мере переме­
щения вправо по изобаре Р2 увеличивается температура пара, а 
с ней и объем газа,  засасываемого в ступень К2. Поскольку 
компрессор - машина объемного действия, то рост засасы­
ваемого объема газа сопровоЖдается увеличением энергии на 
его сжатие .  Поэтому и следует стремиться к возможно больше­
му охлаждению пара перед его сжатием в К2 (лучше бы - до 
состоян ия 3) .  
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П р1шле•1ем n р и nсдс н н ый выше ч исловой пример . Темпера­
тура РТ в соишш шt 2 после сжат11я в К1 на практике обычно 
наход11тся на уровне от 80 до 120 ° С. Охлаждение РТ холодной 
водой или холод н ы м  воздухом в некотором промежуrочном 
теплообме н н н ке (холодильн и ке) воз можно до температуры 30-
40 ° С, тогда ка к в •шсло 1юм примере точке 3 отвечает темпера­
тура РТ - 1 5 ° С. И на•1е говоря , РТ после его охлажден ия в хо­
лодильнике остается перегретым - в состоянии З' .  Если в К2 
сжимается перегретый пар,  то rо ворит о двухступенчатой маши­
не с не1юл н ы м  в11уr11е111111м охлажде11 ием.  Если удается , исполь­
зовав внуrре1 1 н ие воз l\южности цнкш1, охладить РТ до состоя ­
ню1 сухого //асыще//щfго 1 1ара (то ч ка 3), то говорят о двухступен­
чатой маш и 11 е  с пол �1 ым в11уrре11 1шм охлаждением . Последняя 
отл ичается н ес колько более сложной схемой ,  но она эконо­
мичнее; поэтому п р �• высокой холодопроизводительности ей 
отдают ЩJсд гю• 1тс н и с .  Н иже подробtю будем рассматривать 
( п родол жая о п исан ие схемы) маш и н у  с полным внутренним 
0Х.11ажде11ием (с м .  р ис .  2 1 .6 ,  а) . 

К с 1 юсобу охлаждс юн1 РТ (после сжатия в К1 ) до состояния 
3 вер н емся поздн ее .  П ол н ы й  пото к G сух.ого н асыщен ного па­
ра сжимается во второ i i  ступен и компрессора К2 до давления р3 
11 напрант1стсн в холод 1 1льн и к - кондснсатор, где пары охлаж­
даются , кондс 11 с ируютс н и п ереохлаждаются . Жидкое пере­
охлажден н ое РТ щюссст 1руется через дроссельн ый вентил ь 
Др2; при это м давлен и е  шщает от Рз до Ръ и РТ попадает в об­
ласть uлажного пара - состоян ие 8 .  Влажный пар изобаричесю1 
(р2 = co11 st) ра1дел s1етсн в сепараторе С на сухой uасыщеuuый 
пар (поток G3) и кипящую жидкость. Последнюю, в свою оче­
ред ь ,  раздел н ют на два потока . Оди н  ( G2) поступает из сепара­
то ра 1 1  HCJJX li l l ii  ИС ГIЩНПСЛ u И2, испаряется (до СОСТОSIНИЯ 3) ,  
отн им ая те плоту у охлаждаемой среды № 2 ,  и пары направля­
ются в ком п рессор К2 . Другой поток G1 дросселирустся в дрос­
сельном ве нтиле Др 1 до давлен ия р1 и поступает в нижний ис­
пар1пел ь И 1 .  Там этот поток, испаряясь, отводит теплоту от 
охлаждаемой сред ы  № 1 - на более низком температурном 
уро в н е ,  • 1ем в испар ителе И ъ та к ка к  р1 < р2 . Образовавшийся 
сухой . насыще н н ы й  пар (состоя н ие 1)  засасывается в первую 
ступен ь  ком п рессора К1 , rдс сжимается до давления р2 . Далее 
е го по возмож11ост11  охлаждают в пра межуrочном холодильнике 
ПХ (до СОСТО S I Н ИЯ 3') . 

Чтобы зам.t..-н уrь холодильны й  цнкл, остается рассмотреть 
д ва вопроса . Первый: что происходит с паро м ,  отделен н ым от 
жидкости в сепараторе С? Этот сухой пар уже получил теплоту 
парообразо ва н ш•  и его нецелесообразно использовать для 
охлажде н ия с ред ы № 2 в испар ителе И2. Поэтому его сразу 
нап равляют 1 1 а  всас ы ва ю щую сторону компрессора К2 (как 
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правило, мимо испарителя Иъ чтобы не увеличивать габариты 
последнего) .  Второй вопрос : как охладить переrретый пар пос­
ле компрессора К1  и промежугочного холодильника ПХ 
(состояние 3') до состоя ния 3 сухого насыщенного пара? Пере­
гретый паровой поток G1 направляют в сепаратор С,  где он 
барботирует через слой кипящего жидкого РТ; при этом пар 
отдает свою теплоту перегрева и охлаждается до состояния 3 .  
Снятие теплоты перегрева происходит з а  счет испарения неко­
торого количества кипящей жидкости (поток Л G) ;  образовав­
шийся поток ( G1 + Л G) сухого насыщенного пара присоеди­
няется к потоку G3 и направляется на всасывание во вторую 
ступень компрессора К2 . 

Важно: охлаждаемую среду No 2 нужных параметров можно 
получить и с помощью низкотемпературного РТ после его 
дросселирования в вентиле Др 1 • Однако тогда температура 
нижнего источника Тн для среды № 2 будет меньше, чем в 
рассматриваемой схеме - в испарителе И2 до дросселирования 
в Др 1 . В результате понизится холодильный коэффициент, т . е .  
холод для среды № 2 станет дороже (см . разд . 2 1 .2 . 1 ) .  Разу­
меется, если в охлаждении среды № 2 (РТ при давлении р2) 
вообще нет необходимости, то испаритель И2 в схеме двухсту­
пенчатой холодильной машины отсутствует. 

Паровой поток G, сжимаемый во второй ступени компрес­
сора К2, складывается и:J потоков: 

- G1 - после компрессора К1 ; 
- Л G  - из испарившейся жидкости в сепараторе при сня-

тии теплоты перегрева с потока G1 ; 
- Gз - при дросселировании переохлажденного РТ через 

вентиль Др2 ; 
- G2 - после испарителя И2 . 
На рис. 2 1 .6 ,  6 цикл двухступенчатой холодильной машины с 

полным внутренним охлаждением изображен в диаrрамме p-i: 
1-2 - адиабатическое (s = coпst) сжатие от р1 до Р2 потока 

G1 сухих паров РТ в пер вой ступени компрессора; 
2-3' - изобарическое <Р2 = coлst) охлаждение потока G1 

переrретого РТ в промежугочном холодильнике; 
3'-3 - изобарическое <Р2 = coлst) охлаждение потока G1 

перегретого РТ с одновременным испарением части (Л G)  жид­
кости в сепараторе и получением сухого насыщенного пара 
(поток G1 +  Л G) ; 

3-4 - адиабатическое (s = coпst) сжатие от Р2 до р3 потока 
G сухих паров РТ во второй ступени компрессора; 

4-7 - изобарические (р3 = coлst) процессы с потоком G в 
холодильнике-конденсаторе: 4-5 - охлаждение переrретых 
паров РТ, 5-6 -изотермическая ( Т  = coлst) конденсация па­
ров, 6-7 - переохлаждение жидкого РТ; 
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7-8 - дросселирование (i = co11st) переохлажденного жид­
кого потока G в вентиле Др2 с падением давления от Рз до Р2; 

..?' 3  
8 � - изобарическая (р2 = co11st) и изотермическая ( Т = 

9 

= co11st) сепарация на паровую (точка 3, поток Gз) и жидкую 
(точка 9) фазы;  

9-3 - изобарическое <Р2 = co11st) и изотермическое ( Т = 

= const) испарение жидкостного потока G2 в испарителе И2; 
9-10 - дросселирование (i = co11st) жидкостного потока G1 

в вентиле Др 1 с падением давления от р2 до р1 ; 
10-1 - изобарическое (р1 = coпst) и изотермическое ( Т  = 

= const) испарение потока G1 в испарителе И 1 .  
Заметим :  жидкостной  поток в состоянии 9 (перед дроссели­

рованием в вентиле Др 1 )  не переохлаждают - нечем. 
При расчете двухступенчатой холодильной машины с пол­

ным внуrрен ним охлаждением по диаграмме p-i отсчитывают 
энтальпии характерных состояний РТ (они обусловлены 
свойствами выбранного РТ) . Значения р1 ,  Р2 и р3 известны,  так 
как заданы соответствующие температурные уровни .  Холодо­
производительности Q1 и Q2 диктуются потребителями холода и 
рассчитываются исходя из потоков охлаждаемых сред и диапа­
зонов изменения их температур (см. разд. 2 1 .2.2).  Определению 
подлежат потоки РТ в различных точках цикла (значит, и про­
изводительности ступеней компрессора), мощности на первой 
и второй ступенях компрессора, расходы охлаждающей среды 
(чаще всего - воды) в холодильниках. 

Потоки РТ определяются из тепловых балансов, аналогич­
ных рассмотренным в разд . 2 1 .2 .2 .  Не повторяя детально все 
стадии анализа, приведем результаты - там, где они очевидны:  

с, = . 
Q, . (2 1 . 8 ) G2 = А .  (2 1 .9) 

1 1 - 1 10  13 - 19 

Поток ЛG наЙдем из теплового баланса для стадии отвода теп­
лоты перегрева потока G1 за счет испарения ЛG кипящей жид­
кости в сепараторе; запишем баланс сразу в форме Пр = Ух: 

откуда 
G1 (iJ1 - iз) = Л G(iз - i9) ,  

G - G iз · - iз л - 1 .  . . 
13 - 19 

(2 1 . 1 0) 

С целью отыскания остальных потоков РТ тепловые балан­
сы дополним матер иальными . Применительно к контуру 
К, показанному на рис .  2 1 . 6 ,  а, который охватывает 
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сепаратор, имеем : 

1G + G1 - G1 - G1 - лG - Gз - � = О. (н) 

Для дальнейших преобразований целесообразно ввести по­
нятие о степени сухости Х влажного пара, понимая под ней 
долю сухого пара в его смеси с кипящей жидкостью. На линии 
кипящей жидкости Х = О, на линии сухого насыщенного пара 
Х = 1 .  При полной ;щиабатической сепарации 1 кг влажного 
пара (состояние 8 на рис .  2 1 . 8 ,  б) получается Х кг сухого насы­
щенного пара (состояние 3) и (1 - Х) кг кипящей жидкости 
(состояние 9) ;  разность 1 - Х иногда называют степенью влаж­
ности.  Тепловой баланс стадии сепарации запишется : 

отсюда 
l · is - Xi3 - ( 1  - X)-i9 = О ; 

Х = is - i9 
. . ' 13 - 19 

(о) 

что отвечает правилу рычага 11 рода с опорой в точке 9 .  
Понятие о степени сухости позволяет найти поток пара G3 

после дросселирования потока G в вентиле дР2 от Рз до Р2= 
Gз = GX. (2 1 . 1 1 ) 

Заменим теперь в (н) G3 по (2 1 . 1 1 ) и найлем полный поток G 
рабочего тела (производительность нгорой ступени компрессора) : 

G = G1 + Л G + G2 . (2 1 . 1 2) 1 - Х  
Заметим,  что формулу (2 1 . 12)  можно получить проще, опе­

рируя долей кипящей жидкости 1 - Х после дросселирования в 
вентиле дР2· Общий поток жидкости после сепаратора (с учетом 
необходимого для испарения при снятии теплоты перегрева с 
потока G1 ) равен G1 + Л G + G2 . Тогда 

G( 1  - Х) = G2 + Gi + Л G, 

откуда прямо следует выражение (2 1 . 1 2) .  
Расход охлаждающей воды в холодильнике-конденсаторе 

рассчитывается идентично рассмотренному в разд. 2 1 .2 .2  - см.  
формулу (2 1 .4) :  

G = 
G(i4 - i7 ) 

в 
с (t" - ! ' ) . в в в 

(2 1 . 1 3 )  

Расход охлаждающей воды в промежуrочном холодильнике 
определяется по сходной формуле , но базируется, естественно,  
на потоке G1  и присущей ему разности энтальпий : 
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Заметим: значен ия входных тем ператур 18' ,  как правило , 
оди наковы для раз н ых холодильников машины; значен ия вы­
ходн ых тем псрuтур 10" мoryr несколько различаться . 

Мощ1юсть ком11рессо11а состuвляст (см .  разд . 4.2 и 4.3 .7) :  
- для ступени н изкого давлен ия К1 

G1 (i2 - i 1 ) 
N1 = ; 

11ад 11 м 

- для ступени высокого давления К2 

_ G(i4 - iз ) N1 - . 
11ад 11 м 

(2 1 . 1 5) 

(2 1 . 1 6) 

Общий холодильн ы й  коэффициент (для двухступенчатых 
процессо в он носит усло вный характер и используется для со ­
поставле н ия разных циклов) зuпишсм ни основе полных холодо­
производ11телыюстей и затрат энергии: 

_ Q1 + Q1 G1 (i1 - i10) + G2 (iз - i9) 

Ех 
-

(N1 } + (N2 } = G1 (i2 - i1 } + G (i4 - iз} · 
(п) 

Двухступен чатая холодильная машина с неполным внутрен­
ним охлаждением испол ьзуется преимуmественно при невысо­
ких холодо производительностях, когда повышенный расход 
энергии в о пределен ной мере компенсируется большей просто­
той цикла. Схема этой машин ы (в упрощенном начертании) и 
диаграмма p- i представлены на рис.  2 1 . 8 .  

Основное отличие этого цикла от предь�дуmего заключается 
в том, что после промежуточного холодильника ГdЗообразное 
(перегретые пары) рабочее тело (состояние 3') не направляюг в 
сепаратор для охлажде ния до состояния 3" сухого насыщенного 
пара. П оток G1 перегретых пupon РТ смешивают с потоками 
сухого н ас ы ще н 1 1 ого пара G2 и Gз ,  полу ч аем ы м и  в испарителе 
И2 и после дросселиро в а юrя жидкости (в вентиле Др2) и се­
парации . Н результате получается поток G1 + (h + G3 перегре­
того пара в состоян и и 3, причем положение точки 3 опреде­
ляется из тепловоrо баланса для ст<ЩИИ изобарического <Р2 = 
= coпst) смешен ия упомянутых потоков. Перегретый пар сжи­
мается во второй ступен и компрессора К2 - адиабата 3-4. 
Удельные затраты энергии на сжатие здесь меньше, нежели 
при сжатии исходного перегретого лара (штриховая линия 3'-
4' на рис . 2 1 .8 ,  б), но n1.:c же больше, чем при сжатии сухого 
насыщенного пара (штр 11ховая лин ия 3"-4"), - см. также рис . 
2 1 .7 и пояс н е н ия к нему.  
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Рис.21.8. ДвухС1)'пенчатая холодильная машина с неполным внуrренним охлаж­
дением: 

а - прющипиальная схема. б - диаграмма p-i 

К достоинствам цикла следует отнести отсутствие испарения 
части рабочего тела Л G, так как перегретый поток G1 вообще 
не попадает в сепаратор . 

Расчет цикла принципиально не отличается от приведенного 
для машин с полным внуrренним охлаждением. 

21 .2 .5 .  Абсорбционная холодильная машина 

В абсорбционной холодильной машине холод получается за 
счет использования теплоты невысокого потенциала, тогда как в 
компрессионной холодильной машине - за счет затрат меха­
нической энергии.  
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Рис.21 . 9. Абсорбционная холодильная машина: 
1 - колонна с кипятильннком. 2 - конденсатор; J, 8 - дроссельные веJПИЛи; 4 - ис­

паритель, 5 - абсорбер, 6 - насос, 7 - теплообменник; 
1 - охлаждаемая среда, /1 - аммиак, /// - водно-аммиачный расrвор, /V - разбавлен­

ный раствор аммиака в воде, V - охлаждающая вода, V/ - rреющий пар 

Принцип действия абсорбционной холодильной машины 
основан на поглошении паров РТ каким-либо абсорбентом при 
невысоком давлении Рн в абсорбере и последующем выделении 
их в генераторе при достаточно высоком давлении Рв · Иными 
словами, сжатие паров РТ в компрессоре заменено в абсорбци­
онной холодильной установке выделением (десорбцией) и кон­
центрированием паров РТ из  смеси абсорбентом - с получе­
нием этих паров под избыточным давлением. 

Наибольшее применение для получения холода на уровне 

- 10  +-30 °С  находят водно-аммиачные абсорбционные уста­
новки, в которых рабочими телами служат аммиак и ero вод­
ные растворы разной ко нцентрации .  

Аммиак активно абсорбируется водой: при комнатной тем­
пературе в единице объема воды растворяется свыше 1 000 объ­
емов парообразного аммиака. Абсорбция аммиака сопровож­
дается значительным вьщелением теплоты. 

Схема абсорбционной холодильной машины показана на 
рис . 2 1 .9 .  Генератором аммиака (потоки /1) является куб 1, 
снабженный кипятильником и колонной (тарельчатой или на­
садочной) . В кубе происходит десорбция аммиака (из водно­
аммиачноrо раствора - поток /11), в колонне - более тща­
тельная его очистка от примеси воды . 
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Газообразный аммиак с концентрацией, превышающей 99% 

NH3,  при высоком давлении Рв (на уровне 0 , 5- 1 , 5  МПа) по­
ступает в конденсатор 2. Там аммиак конденсируется при от­
носительно высокой температуре, отдавая теплоту парообразо­
вания и абсорбции охлажденной воде (поток V). Небольшая 
часть сжижен ного аммиака возвращается на орошение в ко­
лонну, основная же часть - дросселируется в дроссельном 
вентиле 3, где давление падает до Рн·  При этом давлении ам­
миак испаряется в испарителе 4, воспринимая теплоту на низ­
ком температурном уровне от потока 1 охлаждаемой среды. Да­
лее газообразный аммиак направляется в абсорбер 5, где при 
охлаждении (отводе теплоты конденсации и абсорбции) он 
поглощается водой (поток JV) с образованием концентриро­
ванного раствора (поток Ill) - � 50% NНз . 

Полученный раствор (поток IIJ) через теплообменник 7 на­
сосом 6 питает колонну 1. Там в результате подвода теплоты в 
кипятильник куба (греющим паром невысокого давления или 
другим теплоносителем - поток Vl) бdльшая часть аммиака 
испаряется и в виде пара направляется в конденсатор 2. Обед­
ненный водно-аммиачн ый раствор с концентрацией NНз на 
уровне � 20% уходит (поток JV) из кипятильника через тепло­
обменник 7 и дроссельн ый вентиль 8 в абсорбер 5, где исполь­
зуется в качестве абсорбента для поглощения газообразного 
аммиака. Заметим: здесь в принципе можно бьmо бы обойтись 
и без теплообменника 7, но он выполняет роль рекуператора 
теплоты, повышая экономичность цикла. 

Таким образом, в рассматриваемой схеме роль компрессора 
выполняет агрегат, включающий в себя кипятильник, абсорбер 
и насос; иногда этот агрегат именуют термохимическим ком­
прессором. 

Цикл абсорбционной холодильной машины в диаграммах 
состояния обычно не изображают, поскольку на разных 
участках установки циркулируют различные рабочие тела - га­
зообразный аммиак и его водные растворы. 

Расчет абсорбционной холодильной машины· исходит из хо­
лодопроизводительиости Q0, определяемой (см .  разд. 2 1 .2 .2) по 
потоку и теплоемкости охлаждаемой среды. База расчета -
материальные и тепловые балансы отдельных аппаратов. 
Энергетическая эффективность цикла абсорбционной холо­
дильной установки оценивается холодильным коэффициентом 
Ех

' (его еще называют тепловым коэффициентом) - в общем это 
аналог Ех · Величина Ех' определяется отношением: 

Ех
' = Qo/Qк, (р) 

где Qк - теплота, подведенная в кипятильнике генератора аммиака. 

• Подробнее с м .  ( 3 ,  8, 1 0 ,  1 1 , 1 7 ) .  
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Более строго - в знаменателе (р) следует добавить затраты 
энергии на работу насоса 6. 

Величина ех' абсорбционной холодильной машины находит­
ся на уровне 0 ,4-0 , 7 ,  т . е .  в несколько раз ниже, чем Ех для 
компрессионных машин - это считают основным недостатком 
абсорбционных холодильных машин по сравнению с компрес­
сионными· . К недостаткам абсорбционных холодильных ма­
шин следует отнести также большие капитальные затраты 
(повышенную металлоемкость) . 

Следует отметить, что приведенное сопоставление Ех и Ех' 
является не вполне правомерным, поскольку сравниваются 
разные виды энергии - электрическая (или механическая) и 
тепловая, а стоимость первой - выше. Правомернее проводить 
сопоставление по приведенному холодильному коэффициенту: 

Ех = Qo /Qт, 
rде Q. - расход подведенной в цикл тешюты. 

Сопоставление по величине Ех показывает, что в боль­
шинстве случаев и no этому параметру абсорбционная холо­
дильная установка уступает компрессионной. 

Использование абсорбционной холодильной машины стано­
вится выгодным при наличии "отбросных" источников теплоты 
низкого температурного потенциала (отходящих газов печных и 
котельных установок, вторичного пара и т.д . ) .  

21 .2.6 . О некоторых других холодильных машинах 
умеренного охлаждения 

Возможные способы получения умеренного холода не огра­
ничиваются приведенными ранее . Н иже упомянуrы некоторые 
другие схемы (циклы) холодильных установок. Более подробно 
их описание и расчет приводятся в учебной и специальной 
литературе** .  

Каскадные циклы. Они применяются для получения весьма 
низких температур охлаждаемой среды. В разд. 2 1 .2 .2 была 
продемонстрирована невозможность получения таких темпера­
тур и значительных температурных перепадов Л Т  с сохранени­
ем умеренных степеней сжатия в компрессионных холодиль­
ных машинах, использующих какое-либо одно рабочее тело . 

В каскадных холодильных циклах используются разные РТ с 
различными свойствами (строением молекул, упруrостями па­
ров или температурами кипения) .  Основная идея такого цикла: 
в теплообменнике одно РТ, кипящее при более низкой темпе-

• См. (3 ,  5 ,  8 ,  9, 1 1 ) .  
• •  См. ( 3 ,  6 ,  9,  1 1 ) .  
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Рис. 21. 1 0. Каскадная компрессионная холо­
дильная машина; 

1, 2 - компрессоры; J, 4 - ко�щенсаторы; 5, 6 -
испариrели; 7, 8 - д1юсселы1Ь1� l!Снrили 

ратуре в зоне испарения, отнимает 
теплоту от другого РТ, охлаж­
дающегося и конденсирующегося 
при более высокой температуре в 
зоне конденсации .  

Каскадные циклы являются 
определен ной альтернативой двух­
ступенчатым циклам умеренного 
охлаждения,  отличаясь в то же 
время большими возможностями в 
достижении низких температур (до 

А - 1 00 ° С) . 
Схема простейшей каскадной 

компрессионной машин ы  приве­
дена на рис . 2 1 . 1 0 .  Два одноступенчатых цикла А и В объеди­
нены общими теплообменником (испарителем .5) и холодиль­
н иком (конденсатором 4) .  Аппараты и машины низкотемпера­
турного цикла далее помечены нечетными цифрами, высоко­
температурного цикла - четными . Каждый холодильный цикл 
состоит из компрессора ( 1, 2), конденсатора (J, 4), испарителя 
(5, 6) и дроссельного вентиля ( 7,  8) .  

В цикле А применяется рабочее тело No 1 ,  в цикле В - ра­
бочее тело No 2. Теплообмен между ними происходит в тепло­
обменнике 4- 5: испаря ющееся (кипящее) РТ2 служит охлаж­
дающей средой для конденсирующегося (охлаждающегося, пе­
реохлаждающегося) PTl .  В конденсаторе 4 РТ2 отдает теплоту 
(конденсируется, охлаждается, переохлаждается) холодной во­
дой или холодным воздухом.  В испарителе 5 кипящее PTl за­
бирает теплоту от охлажд.аемой среды . 

Каждый цикл работает с умеренной степенью сжатия и по­
зволяет реализовать свой перепад температур Л Тл и Л Тв. Ре­
зультирующий перепад температур л т  < ЛТл + Л Тв, поскольку 
часть температурного напора затрачивается в испарителе­
конденсаторе 3 для обеспечения теплового потока от PTl к 
РТ2 . Однако в целом в каскадном цикле ЛТ  > Л Тл, Л Тв, что 
позволяет обеспечить весьма низкие температуры охлаждаемой 
среды. Разумеется, возможна орrанизация и большего числа 
каскадов. 

Недостаток каскадного цикла состоит в увеличении коли­
чества действующих машин и аппаратов. 

Совсем коротко остановимся на некоторых других холо­
дильных циклах. 
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Пароэжекторная холодильная машина. Работа такой машины 
основана на эффекте понижения температуры при самоиспа­
рении воды, используемой в качестве РТ. 

Для получения насыщенноrо водяноrо пара в области доста­
точно низких температур необходимо создание очень низких 
давлений ( порядка · 100 Па).  С такими давлениями не рабо­
тают обычные поршневые компрессоры: большие удельные 
объемы водяноrо пара потребовали бы огромных размеров 
компрессора и больших затрат энергии.  Поэтому компрессоры 
в цикле заменяют прото'lными пароструйными эжекторами.  Про­
исходящее при дросселировании сжатоrо в эжекторе влажноrо 
пара частичиое самоиспарение воды сопровождается понижени­
ем температуры (см .  разд . 9 .3) .  

Пароэжекторные холодильные установки, позволяющие по­
лучить охлаждаемую среду с температурой 4-5 ° С, применяют­
ся для охлаждения водных растворов солей в процессах кри­
сталлизации,  а также при кондиционировании воздуха в поме­
щениях. 

Основное достоинство метода - дешевое, доступное и эко­
логически чистое РТ. Основной недостаток - большой расход 
охлаждающей воды в конденсаторе: наряду с эжеюируемым 
паром, являющимся РТ, необходимо еще конденсировать 
эжектирующий пар, подводимый к эжектору. 

Вихревые трубы. В них, располаrая исходным газом опреде­
ленной температуры, получают потоки газов с разными конеч­
н ыми температурами. Сжатый rаз, танrенциально введенный в 
гладкостенную трубу с большой скоростью (до 200 - 400 м/с), 
перемещается по ней одновременно винтовым и осевым дви­
жен ием . В результате сложных термодинамических явлений 
пристеночные (закрученные) слои газовоrо потока забирают 
теплоту от поступательно движущихся приосевых слоев. При 
этом первые - нагреваются, а вторые - охлаждаются (в срав­
неюш с тем пературой исходного потока) .  Горячие и холодные 
потоки выводятся раздельно:  холодный поток используется 
непосредственно для понижения температуры иной охлаждае­
мой среды.  

Вихревые трубы применяются при кратковременных рабо­
тах, при получении холода в малых количествах, при наличии 
даровых природных источников сжатоrо газа. Основной недо­
статок метода - невысокая термодинамическая эффектив­
ность . 

Термоэлектрические холод.ильные установки . Они состоят из 
последовательно соединенных элементов - полупроводников 
дырочной и электрон ной проводимости , зажатых в электро­
проводящих коммутирующих пластинах. При прохожден ии 
постоянного электричсс коrо тока по этой термоэлектрической 
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батарее на коммугирующих пластинах возникает разность тем­
ператур ЛТ, причем на одних пластинах температура повы­
шается , на других - понижается .  Величина Л Т  зависит от чис­
ла полупроводниковых элементов в батарее . В термоэлектриче­
СЮfХ батареях достигается ЛТ до нескольЮfх десятков градусов. 
Эти установЮf обычно применяются в широком температурном 
диапазоне - вплоть до области температур порядка -100 ° С. До­
стоинство термоэлектрических холодильных установок - ком­
пактность, недостаток - низЮfЙ холодильный коэффициент. 

21 .2.7. Рабочие тела, охлаждающие и охлаждаемые среды, 
промежуrочные хладоаrенты 

В литературе применяют различные термины для обозначе­
ния веществ, циркулирующих в рабочем контуре холодильной 
машины, и внешних теплоносителей . Это не способствует яс­
ности изложения, зачастую приводит к пуганице и даже к раз­
ночтению. В целях большей однозначности понятий,  исполь­
зуемых в данной главе , еще раз специально акцентируем вни­
мание на принятой терм инологии .  

Теплоноситель, циркулирующий в цикле, именуется рабочим 
телом (РТ) . Теплоноситель, отбирающий теплоту у РТ в холо­
дильниках и конденсаторах, будем называть охлаждающей сре­
дой или хладоаrентом. Целевой поток, подлежащий охлаждению 
и отдающий теплоту (в испарителях, в холодильниках) , назовем 
охлаждаемой средой - это потребитель холода. 

Рабочие тела* . От свойств РТ зависят тип холодильной ма­
шины,  ее размеры, конструкционные материалы, условия ра­
боты, наконец, - величина холодильного коэффициента для 
реального цикла. 

К РТ предъявляется ряд требований: 
- достаточно низкая температура замерзания (в противном 

случае ограничены пределы применения РТ) ; 
- малый удельный объем паров при рабочих условиях (это 

позволяет уменьшить габариты некоторых узлов холодильной 
машины, а значит, и стоимость аппаратуры); 

- высокие значения коэффициентов теплоотдачи (приводит 
к уменьшению теплообменных поверхностей испарителей ,  
конденсаторов и прочих теплообменников) ; 

- умеренное давление при конденсации паров (чтобы избе­
жать удорожания аппаратуры при высоких давлениях) ; 

- давление  кипящего РТ в испарителе должно (желательно!) 
превышать атмосферное : легче предотвратить угечку, чем под-

' Весьма детальные сведения о ра:ll!ичных рабочих телах и миянии их на ход 
холодильных процессов приведены в (3, 9, 1 1 , 16 ,  1 7 1 .  
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сос воздуха извне (это - ухудшение теплопередачи в конденса­
торе и испарителе, внесение в систему воздуха, а с ним - и 
водяных паров, повышение рабочего давления, иногда - обра­
зование взрывоопасных смесей РТ и воздуха) .  

Специально остановимся на часто формулируемом требова­
нии· : большая теплота парообразования РТ для уменьшения его 
расхода и затрат энергии на сжатие в компрессоре. Выполнение 
этого "очевидного" требования чаще всего не приводит к суще­
ственной экономической выгоде . Дело в том ,  что мольные теп­
лоты парообразования близки у всех РТ (см. разд . 1 2 .6), и ,  сле­
довательно, мольные потоки различных РТ для обеспечения 
заданной холодопроизводительности Q0 примерно одинаковы . 
Значит, примерно одинаковыми будут и обьемные потоки заса­
сываемых компрессорами РТ, а с ними и затраты энергии . 

Еще ряд требований: хладоагент должен бьпь по возможности 
- экологичесю1 приемлемым, в частности - безвредным 

для человека;  
- химически инертным к конструкционным материалам, 

смазочным маслам; 
- негорючим и взрьшобезопасным; 
- доступным и дешевым. 
Подобрать РТ, в пол ной мере удовлетворяющее всем пере­

численным требованиям, не удается; практически всегда РТ 
выбирают в рамках технологического компромисса. 

По совокупности свойств в наибольшей мере указанным 
требованиям отвечают аммиак и фреоны (хлор- и фторзаме­
щенн ые предельных низших углеводородов) . 

Акrивно применяемые на протяжении десятилетий фреоны (широкие диапа­
зоны низких температур , неrорючесть и нетоксичность) теряют свои позиции 
из соображений экологическо й безопасности : фрео ны (видимо, их хлорсодер ­
жащие "осколки" )  разрушают озоновый слой Земли. 

В качестве РТ применяют также диоксид углерода и диоксид 
серы.  

В табл. 2 1 . 1  приведены основные харакгеристики (при атмо­
сферном давлении) некоторых РТ, используемых в настоящее 
время. 

Таблица 21. 1. Основнwе физические свойства иехотор"1х РТ 

Хладоаrенr Температура затверде11аН1111, 0 С  Предельно допустимая кон-

Воздух 
Н2О 
NНз 
СО2 
S02 

CF2Cl2 

• См . ,  напри мер , (3, 6 ) .  

ценrрация паров в воздухе, % 

о 
-77,7 0 ,5 - 0,8 
-56,6 25 - 30 
-75 ,2  0 ,5 - 0, 8  
- 1 55 ,0 25 - 30 
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В последние годы наряду с индивилуальными хладоаrентами 
начинаюг использовать их бинарные с.меси. Эrо позволяет расши­
риrь температурный диапазон (Тв - Тн) , а в случае смесей взаим­
но нерастворимых компонентов - еще и понизигь значение Тн. 

Охлаждающие среды (хладоаrенты) . При их выборе предпо­
читаюг доступные и дешевые холодную воду и воздух. При 
необходимости отнимать теплоту у РТ в конденсаторе на срав­
нительно низких температурных уровнях приходится приме­
нять более дорогие низкотемпературные хладоаrенты. 

Охлаждаемые среды. Свойства целевых продуктов процесса 
производителями холода не регламентируются, они целиком 
определяются требован иями заказчика. 

Промежуточные хладоаrенты. После получения РТ низкой 
температуры необходимо от него передать холод потребителю .  
Если холодильная маши на находится близко к потребителю (а 
иногда она создается прямо для конкретного потребителя) ,  то 
отвод теплоты в испарителе производится рабочим телом непо­
средственно от охлаждаемой среды . Но иногда на заводе име­
ются несколько потребителей холода, и их обслуживает общая 
холодильная машина. Устанавливать отдельные испарители 
около каждого потребителя холода, особенно если они удалены 
один от другого , невыrодно: будут велики потери теплоты и 
напора РТ в протяженных коммуникациях от холодильной ма­
шины до потребиrелей, сопровожцающиеся нарушением тепловых 
режимов. В этих случаях применяюг промежуrочные хладоаrекrы, 
забирающие холод в исnариrеле холодильной установки (здесь 
они выполняют роль охла:ждаемой среды) и передающие его раз­
личным потребиrелям (здесь они - хладоаrенты). 

В качестве промежуrочных х1адоаrенrов, разносящих холод по системе трубопро­
водов ПО'IребитеJIЯМ, используют водные расrворы солей. У таких веществ - высокая 
теwюемкостъ (так как расrворитель - вода) , а значит, и высокая аккумулирующая 
способностъ по rеплоте. Наиболее распространены так называемые paccOJJW - кон­
центрированные растворы NaCI, СаО2, MgCl2. Их темпt1ратура замерзания зависит от 
концентрации. Выбор рассола и ero концентрации определяется требуемой темпера­
турой охлаждения (она доmкна бьпъ ВЬШ!е температуры замерзания рассола). Так, в 
виде 22%-ro расrвора Naa используют до температуры около -20 • с  (не ниже!) ,  
растворы Саа2 - при более низких температурах. 

Основной недостаток рассолов - коррозионное воздt1йствие на мt1таллы .  
Для ослабления коррозии в рассолы добамяются ингибиторы (например, 2%-й 
раствор Na2Cr207) .  

2 1 .2 .8 .  Об аппа 11атурном оформлении процессов 
умеренного охлаждения 

В процессах умеренного охлаждения используются в основном аппараты и 
машины, рассмотренные в предыдущих главах. Поэтому ниже их описание дано 
весьма лаконично·. При необ�одимости болеt1 детального знакомства и анализа 
следует обратиться к соответстнующим главам .  

• Достаточно подробные сведения приведены в [8 ,  1 1 ) . 

1 582  



Рис.21. 1 1. Барабанный вертика 1ьный испаритель: 
1 - нижний бирабан, 2 - верший барабан, 3 - ши­

рокие опускные трубы, 4 - узкие nодъемНЪ1е трубки; 
1 - рабочее тело , 11 - охлаждаемая среда 

Компрессор�.�. Чаще всего - это машины объ ­
емного действия, преимущественно - nласт1шча­
тые или коловратные либо nopuo1eвi.1e (в последнем 
случае, как правило, - l'Оризонтальные, двойного 
действия). Реже используются многоколесные 
турбокомпрессоры (ТК) - см. разд. 4 .5 .  Если рабо­
чее тело обладает высокой молярной массой 
(значит, и плотностью), то степень сжатия в од­
ном колесе ТК достаточно высока, так что резуль­
тирующая степень сжатия - приемлема. Кроме 
того, применение ТК оrраничено нижним преде­
лом его производительности : 0 , 1 5  - 0,20 мЗ/с. 

Холодил�.иики-коиденсаторы. Весьма редко 
применяют поrружн�.1е теплообменники (в основ­
ном - змеевики) - из-за их низкой теплопроиз-

4 

-- -

2 

4 

3 

1 

водительности. Значительно чаще используются злементные и оросительные 
теплообменники, а также аппараты воздушного охлаждения (АВО). 

ЭлемеН111�.1е теплообменники представляют собой кожухотрубные аппараты 
типа "труба в трубе". Внутри труб - охлаждающая вода, снаружи - РТ 
(охлаждение его паров, их конденсация и переохлаждение конденсата) . Элемен­
ты при необходимости увели• 1ения теплообменной поверхности соединяются в 
секции последовательно и (илн) параллельно . Переохлажденное жидкое рабочее 
тело вьmодится из межтрубного пространства нижнего злемента. 

ОросНПЛЬНJ.1е rеплообменники различных конструкций получили наиболее ши­
рокое распространение. Эrо вертикальные кожухотрубные аппараты, в трубное про­
странство которых сверху полаt..'ТСЯ охлаждающая вода. Подача ее в трубы осу­
ществляется через специальныt: направляющие вставки, со:щающие закрученное 
пленочное течение воды по вну�ренней поверхности труб. В верхние зоны межтруб­
ноrо пространства подают пары РТ, конденсат РТ отводят из нижних его зон. 

Конденсаторы типа АВО привлекают доступностью и дешевизной охлаж­
дающего агента и благоприятными его экологическими характеристиками :  ис­
пользование воздуха вместо во;хы, все более дефицитной и требующей специаль­
ной подготовки. Работа АВО описана в разд. 7 .9 .2 (см. рис. 7 . 17) .  

Испарители . Наиболее широко используются теплообменники вертикально­
трубные барабанные и горизонтальные кожухотрубные. 

Секция вертикал�.нотрубноrо барабанного испаритеш1 (рис. 2 1 . 1 1 )  состоит из 
двух горизонтальных (или слегка наклонных) барабанов 1, 2, соединенных 

- рядом широких вертикальных труб З (на рисунке показаны стенки труб) ; 
- множеством узких труб ./ (показаны жирными линиями) .  
Охлаждаемая среда находится снаружи барабанов и труб. Подлежащее испа­

рению жидкое РТ подается в нижний барабан; испаряясь в тонких трубках, 
парожидкостная смесь РТ поднимается в верхний барабан ,  где пары сепариру­
ются от жидкости . Сухой п<1р в дальнейшем направляется в компрессор, а ки­
пящая жидкость по широким сливным трубам возвращается в нижний барабан. 
Такое направление циркуляции РТ обусловлено существенно большей удельной 
поверхностью узких труб в сравнении с широкими:  поэтому в узких трубах 
парожидкостная смесь значительно легче жидкости в широких - возникает 
эффект термосифона (см . р<!зд. 6.4 .4) .  

При необходимости повышения холодопроизводительности arperaтa устана­
вливают несколько секций ш1раллельно. Вертикальнотрубные барабанные испа­
рители применяются в случае газообразной охлаждаемой среды. 
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Рис.21. 12. Игольчатый дроссельный вентиль: 
J - составной корпус, 2 - нарезное отверстие, 3 -

vплотнение, 4 - коническое седло, 5 - входное отверс­тие, 6 - иrла, 7 - выходное отверстие, 8 - стержень, 9 - рукоятка-маховик; 
А - зона дросселирования 

Горизонтмьные кожухотрубныс испарители 
предстаWIЯЮТ собой обычные кожухотрубные 
теплообменники ,  в межтрубном пространстве 
которых кипит РТ, а в трубном - течет пода­
ваемая насосом жидкая охлаждаемая среда. В ка­
честве последней моrут выступать различные 
целевые жидкости, в том числе и с не очень 
низкой температурой замерзания (например, 
"рассолы") . В этом случае пояWIЯется опасность 
выпадения "льда" охлаждаемой среды на внутрен­
ней поверхности труб - не только при остановке 
насоса, но и при недостаточно высоких скоростях 
ее течения . Для предотвращения замерзания уве­
личивают скорость потока в трубах, применяя 
многоходовые (по трубному пространству) тепло­
обменники (см . разд. 7 . 1 и рис. 7 . 1 ,  в) . 

Испарители тщательно изолируют во избежа­
ние "потерь холода в окружающую среду" (притока теплоты извне) . 

Детандерw . Их применя1от исключительно в газовых (воздушных и др . )  
циклах. Как правило, в циклах умеренного охлаждения предусматривают ис­
пользование поршневых детандеров. По своей конструIО.IИИ они сходны с порш­
невыми компрессорами; только клапаны у детандеров открываются и закры­
ваются принудительно (от привода). 

Наиболее распространенный способ oroopa энергии от детандера - присое­
динение его к электроrенератору с выработкой электроэнергии. 

Дроссел�.нwе веJП11Ли. Конструкция одной из модификаций показана на рис. 2 1 . 12 .  Составной корпус 1 (сборка - на резьбе с у1щотнением J) имеет сверху 
отверстие с мелкой резьбой 2, а снизу - пологое коническое седло 4, ведущее к 
входному отверстию 5. Выходное отверстие 7 находится сбоку. В корпус на 
резьбе 2 встамен стержень 8 с иглой 6, при•1ем уюл иmы 6 равен углу конуса 4; 
сверху стержень заканчивается маховичком 9. Присоединение вентиля к трубам, 
по которым движется поток в установке, осущесТWJЯется с помощью накидных 
гаек (резьба у зон входа и выхода потока) . Рабочее тело из холодильника­
конденсатора Х при высоком дамении Рн подается под иглу, теряет напор (в 
узком зазоре А между иглой и седлом) и при низком дамении Рк выводится 
(сбоку) к испарителю И. Связанные друг с другом расход РТ 
(производительность) и перепад дамения в вентиле определяются величиной 
зазора между иглой и седлом; этот зазор тонко (резьба - мелкая!) регулируется 
поворотом маховичка. 

21 .3. ПРОЦЕССЫ ГЛУБОКОГО ОХЛАЖДЕНИЯ 

Процессы глубокого охлаждения применяются для достиже­
ния низких температур , получения сжиженных газов и rазовых 
смесей; в последнем с.1учае таюке - для разделения их на 
компоненты . 

Получение температур ниже - 1 00 ° С  иногда классифицируют 
следующим образом: 

- техника глубокого охлаждения (от 1 75 до 55 К);  
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- криогенная техни ка (от 55 до 0 , 3 К); 
- техника сверхнизю1х температур (до 2. 1 0-s К) . 

Температуры ниже 2 К применяются пока лишь в лаборатор­
ных условиях . 

Далее глубокое охлаждение рассматривается на примере воз­
душных циклов с частичным ожижением воздуха. 

При рассмотрении ул�еренного холода были указаны два пути 
пон ижения температуры (оба связаны с уменьшением давления 
рабочего тела) : 

1 )  дросселирование (энтальпия h = const) ; 
2) адиабатическое расширение с отдачей внешней работы 

(энтропия s = const) . 
Второй вариант для процессов умерен ного охлаждения оказал­
ся неприемлемым по чисто техническим причинам: трудности 
конструирования машиJ-1 для расширения жидкостей .  При рас­
ширении же газов это препятствие отпадает, так что в процес­
сах глубокого охлаждения могут быть использованы оба пути. 

21 .3. 1 .  Термодинамические основы процессов 
глубокого охлаждения 

В общем случае скорость изменения температуры с пон иже­
н ием давления р характеризуют дифференциальным эффектом 
а. = d T/dp. При получении н изких температур интерес пред­
ставляет случай а. > О ,  отвечающий уменьшению температуры 
(d T < О) при пон ижении давления (dp < О - как при дроссели­
ровании,  так и при адиабатическом расширении) . На практике 
под дифференциальным эффектом обычно понимают измене­
ние температуры (в гр:щусах) при уменьшении давления на 
1 бар ( 1  бар = 1 05 Па) :  C Lдp=J ат = л т/лр град/бар. 

Полное изменение температуры Л Т от начальной Тн до ко­
нечной Тк при уменьшении давления от Рн до Рк носит назва­
ние нвтегральноrо эффекта: 

Рн 
л Т := Тн - Тк = f a. dp. 

Р к  

Дифферен циальный и интегральн ый эффекты для упомяну­
тых выше двух путей получения низкой температуры форми­
руются по-разному. 

Дросселирование 

Процесс дросселирования в общих чертах охарактеризован в 
разд . 2 1 .2 . 1 . Рассмотрим его подробнее. Это изоэнтальпийный 
процесс расширения га:1а без отдачи внешней работы, сопро­
вождающийся изменением температуры. Количественная харак­
теристика процесса - д11фференциальный дроссельный эффект: 

a.h = (дТ/др)h· (а) 
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Рис. 21. 13. К расчету интеrральных дроссельных эффекrов 

Для возду]Са в практически интересном диапазоне изменения давлений a.h "' 
"" 0,2+0,4 град/бар. 

При изменении давления в полном диапазоне от Рн до Рх. 
получаем интегральный дроссельный эффект: 

Рн 
л тh = тнh - ткh = f a.h dp = (о.h)ср(рн - рк). (6) 

Рх 
Последнее выражение записано в соответствии с теоремой о 
среднем. Поскольку закон изменения a.h с давлением р, как 
правило, неизвестен, то эффект л тh не вычисляют аналитиче­
ски, а определяют по диаграмме T-s (рис . 2 1 . 1 3) .  

Попуrnо заметим: в диаrрамме T-s для воздуха (т.е. для смеси компонентов с 
разными температурами кипения) линии р = const в обпасти влажноrо пара не 
совпадают с изотермами - см. наклонную штриховую линию на рис. 2 1 . 1 3 .  Де­
тально этот эффек:r анализируется в разд. 1 2 .2. Для индивидуального компонента 
JПtнии Т = const и р = const в области влажноrо пара, конечно, совпадают. 

Для выяснения физического смысла и знака эффекта дрос­
селирования воспользуемся записью выражения (определени­
ем) энтальпии: 

h = и +  pv; (в) 

здесь и - удельная внутренняя энергия; pv - удельная потен­
циальная энергия давления;  v - удельный объем. При этом 
и = Су Т, где Су - теruюемкость при постоянном объеме. 

При h = const выражение (в) может бьпъ переписано в форме: 

Ин + РнVн = ик + РкVк. (r) 
Отсюда следует, что изменение величины pv будет сопро­

вождаться определенн ым изменением внутренней энергии газа 
и, а значит, и температуры Т. 
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Рис.21. 14. К явлению инверсии для воздуха 

Если РкVк > РнVн, то llк < ин. т.е. с падением давления вели­
чина и уменьшится, так что Т - упадет; здесь дифференци­
альный дроссельный эффе�сr положителен (a.h > О) ,  что соот­
ветствует целям холодильного процесса. 

Если же РкVк < РнVн. то Uк > ин. т.е. и и Т возрастают и a..h < 
< О. Здесь падение давления при дросселировании сопровождает­
ся повышением температуры; этот случай не может быть ис­
пользован для получения холода. 

При РнVн = РкVк имеем и и Т = const. Здесь газ ведет себя 
как идеальный.  

Xapaicrep неравенства - РкVк > РнVн или РкVк < РнVн - зави­
сит от природы газа, а также уровней температур и давлений. 
Иначе говоря , в разных диапазонах температур и давлений при 
дросселировании температура газа может повышаться ми по­
нижаться. 

Например, при температурах, близких к 300 К, дросселирование воздуха дав­
лением 20 МПа приводиr к понижению температуры, а водорода или rелия - к 
повьШiению. С другой стороны, дросселирование воздуха давлением >50 МПа 
при температурах ниже 200 К сопровожцается повышением температуры. 

Явление изменения знака a..h при изменении температур и 
давлений носит название инверсии - она для различных газов 
наблюдается при разных давлениях и температурах, ей в диа­
граммах состояния (например, в диаграмме T-s) соответствует 
кривая инверсии. Эффект инверсии для воздуха иллюстрируется 
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на рис . 2 1 . 14 :  можно видеть, что в области высоких давлений и 
низких температур при падении давления кривые h = const 
являются восходящими - температура возрастает. 

Таким образом, не всякий газ в любом диапазоне температур и 
давлений можно охладить дросселированием. Предварительно надо 
оценить знак дифференциального дроссельного эффекга o.h. 

Адиабатическое расширение с отдачей внешней работы 
Здесь также различают эффекты: 
- адиабатиый дифференциальный 

O.s = (д Т/др)s, (д) 

- адиабатный интегральный 

(е) 
Рк 

Для определения знака о.5 запишем 1 закон термодинамики 
в форме 

dq = dи + d/, (ж) 

где d/ - удельная работа, производимая рабочим телом .  

В адиабатном процессе поток теплоты dq = О, так что dи = 
= -d/. Это означает, что в отличие от дроссельного эффекта 
адиабатное расширение РТ с отдачей внешней работы (d/ > 0)  
всегда сопровождается уменьU1ением внутренней энергии РТ 
(du < О) ,  а значит, и понижением температуры. Здесь всегда о.5 > О . 

На практике величину о.5, как и �'}' выражают в разностной 
форме O.s = л т/лр и измеряют в град/бар. 

В праК'111чески интересных диапазонах темпераlУJ' и даалений воздуха вели­
чина а, достигает 1 град/бар. 

Поскольку закон изменения о.5 с давлением, как правило, не 
известен,  то Л Тs не вычисляют аналитически ,  а определяют по 
диаграмме T-s (рис . 2 1 . 1 3) .  

Сопоставление o. h  и о.5 

При изучении умеренного охлаждения было показано (разд . 
2 1 .2 .2) , что переход от адиабатического расширения к дроссе­
лированию отрицательно сказывается на количестве получае­
мого холода и на экономичности процесса (на Ех) · Следова­
тельно, о.5 > o.h, и при одинаковых перепадах давления (рн - Рк) 
всегда Л Тs > Л Th. Этот вывод прямо следует из сопоставления 
интегральных эффектов в диаграмме T-s на рис. 2 1 . 1 3 ;  его 
можно подтвердить и математическим анализом . Тем не менее 

' См., например, (3 ) . 
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для получения холода и сжиженных газов используют оба пуги 
- по двум основным причинам . 

Первая связана с получением жидкого рабочего тела. Обра­
зование капель в детандере нежелательно (см. разд. 2 1 .2.2) -
расширительная машина даже при незначительном их содер­
жании в РТ быстро выходит из строя . Поэтому детандеры ра­
ботаюг на производство холода, а при необходимости сжижения 
газа в цикле наряду с детандерами используют (в области па­
рож:идкостной смеси) дроссельные вентили. Разумеется, в 
циклах глубокого холода без получения сжиженных газов сопро­
вождение детандеров дроссельными вентилями не обязательно. 

Вторая причина связана со степенью реальной близости рас­
ширительного процесса в детандере с отдачей внешней рабо­
ты - к адиабатическому: все зависит от того, в какой мере 
удается воспользоваться этой работой, т.с . от адиабатического 
КПД расширительной машины. 

Под адиабатическим КПД детандера 11ац' понимаюг отноше­
ние реально отдаваемой работы к адиабатической: 

11ад' = L/ Lац = l/laц < 1 .  (з) 

Специально укажем,  что величина 11ац' по способу формиро­
вания обратна адиабатическому КПД компрессора 11ац = L;;/L 
(см .  разд. 4.2 и 4.3 .7). 

Неравенство 11ац' < 1 вызвано трением поршня о стенки ци­
линдра в поршневых детандерах и внуrренним трением расши­
ряющегося газообразного РТ - в турбодетандерах. Кроме того, 
при работе в области низких температур неизбежен приток 
теплоты из окружающей среды к рабочему телу в детандере.  В 
результате реальная конечная температура газа Тк получается 
выше, чем при адиабатическом расширении. 

Итак, реальное расширение газа в детандере идет не адиаба­
тически, а политропически, при этом 11ац' < 1 , что снижает эф­
фект охлаждения. Поэтому на практике оба пуги получения 
низких температур конкурентоспособны. 

Можно так примерно оценить сравнительную эффектив­
ность различных процессов расширения газа в детандере (см . 
рис . 2 1 . 13 ) :  

при 11ац'= 40+50% будет (аs)практ < ah - процесс расширения 
газа в детандере изображается кривой, проходящей выше линии 
h = const, так что интегральный эффект расширения Л Т' < л Th; 

при 11ад' = 6U+70% получается (аs)практ ::::: ah - кривая расши­
рения газа в детандере располагается где-то близко к линии 
дросселирования, и интегральный эффект расширения в де­
тандере близок к дроссельному Л Th; 

при 11ад' = 80+85% будет (а,1)практ > ah - процесс расшире­
ния в детандере изображается кривой, проходящей ниже линии 
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Рис.21. 15. К расчету /min: диаrрамма T-s 
обратного эталонного цикла 

дросселирования, так что инте­
гральный эффект расширения в 
детандере л т· > л тh. 

Для оценюt и сопоставления 
эффективности различных цик­
лов глубокого охла:ждения по­
лезно понятие о минимальной 
удельной рабаrе /min, необходи­
мой для полного ожижения 1 кг 
исходного газа. На рис.2 1 . 1 5  
представлена диаграмма T-s 
эталонного обратного цикла, 
отвечающего /min. В отличие от 

цикла Карно адиабатическое сжатие газа в компрессоре здесь 
заменено изотермичесюtм . При этом точка 1 соответствует 
исходному состоянию газа, точка О - полному его ожижению. 
Стадии цикла: 

1-2* - изотермическое ( Т1 = Т2 = const) сжатие газа в ком­
прессоре от давления р1 до Р2• - с отбором теплоты для обес­
печения изотермичности сжатия; 

2* -О - адиабатическое (s = const) расширение газа в детандере 
при падении давления от Р2• до р1 - с понижением температуры и 
полным ожижением rаза (точка О - кипяwая :жидкость); 

0-3-1 - изобарическое (р1 =const) испарение всей жид­
кости до состояния сухого насыщенного пара (точка 3) и его 
нагревание до исходного газообразного состояния 1 .  

Чтобы 1 кг исходного (точка 1 )  газа обратить в жидкость, 
требуется отвести от него теплоту в количестве q. = h1 - h0. 
При этом удельные (на ожижение 1 кг газа) затраты энергии 
/min на диаграмме выражаются площадью 12 031 .  Расчеты· по­
казывают, что для воздуха при атмосферном давлении и начальной 
температуре 300 К величина q. = 4 19  кДж/кг, а /min = 
= 7 10  кДЖ/кг. 

Изображенный на рис. 2 1 . 1 5  цикл, обусловливающий /min, 
техничесюt неосуществим, так как требует давления в точке 2* 

на уровне 50000 МПа. В производстве глубокого холода приме­
няются давления Р2 < < fl2•, причем Р2 редко превышает 20 
МПа. Поэтому в реальных циклах удельные затраты энергии lж 
в несколько раз превышают /min· 

Специально подчеркнем: в большинстве химико-
технологических процессов энергетические затраты составляют 

• Подходы к определению lmin см.  (4 ,  5, 8 ) .  
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определяющую долю в стоимости продукции. В производстве 
же глубокого холода и ряда сжиженных газов заметная доля 
приходится на капитальные затраты - из-за применения 
весьма дорогих конструкционных материалов (см. разд. 2 1 .3 .6) . 
Поэтому в данном случае для полной оценки и сравнения эко­
номичности различных холодильных процессов величина /rnin 
необходима, но не всегда достаточна. 

Технологические характеристики процесса 
В ходе технологического расчета холодильных процессов 

надлежит определить следующие величины: 
степень ожижения х; специально подчеркнем: х не является 

степенью влажности парожидкостной смеси после дросселиро­
вания, это доля сжиженного воздуха по отношению к исход­
ному, сжимаемому в компрессоре; [х] = (кг жидкого возду­
ха)/(кг сжимаемого воздуха); 

удельный расход энергии 
- на 1 кг сжимаемого газа (воздуха) lк; [/к] = кДж/<кг сжи­

маемого воздуха); 
- возвращаемой детандером, lд, в расчете на 1 кг газа, сжи­

маемого в компрессоре; очевидно, что (/д] = [ /к] ; разумеется, 
величина /д рассчитывается только для циклов с детандерами; 

- в расчете на 1 кг получаемого жидкого воздуха lж; [ lж] = = кДж/(кг жидкого возду}(а) ;  именно этот параме'Гр является важ­
нейшей характеристикой энерrетической эффективности цикла; 

мощность компрессора Nк; [Nк] = кВт. 
Величины х рассчитываются с помощью тепловых балансов. 

При этом пространственные контуры для составления балансов 
выбираются в зависимости от конкретного холодильного цик­
ла. Общим моментом является исключение из контура всех холо­
допроизводящих агрегатов, поскольку тепловые потоки в н их, 
как правило, не известны. 

Потребитель задает производительность цикла по исходному 
(сжимаемому) воздуху G или по жидкому воздуху Gж. Связь 
между этими производительностями следует из физического 
смысла степени ожижения х: 

Gж = Gx, G = Gж/х. (21 . 1 7) 
Удельная энергия lк рассчитывается по формулам для изо­

термической работы - см. разд. 4 .2 ,  формулы (4. 12) ,  (4.24) . 
Если Ry - универсальная газовая постоянная,  а М - молярная 
масса газа, то 

(2 1 . 1 8) 

где 1'Jиз и 'lw - изотермический и механический КПД компрессора. 
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Возвращаемая детандером удельная работа в случае адиабати­
ческоrо процесса в расчете на 1 кг расширяемоrо Гi1За состави­
ла бы Лhад = (hн - hк)s. Пусть в детандере расширяется опреде­
ленная доля Ч' от исходноrо газа, сжатоrо в компрессоре . Тогда 
с учетом отклонения процесса в детандере от адиабатноrо и 
механических потерь в нем 

lд = \j/ЛhадТ\ад'ТJм, 
rде 'lм - механический КПД детандера. 

Удельная энерПUI lж. определяется исходя из lк и /д: 

lж. = (/к - lд)/х. 

(2 1 . 1 9) 

(2 1 .20) 

Здесь в скобках - результирующие удельные затраты энер­
гии на 1 кг газа, сжимаемоrо в компрессоре. 

Мощность воздушного компрессора:  

Nк = Glк . (2 1 .2 1 )  
Ниже последовательно рассмотрены циклы глубокоrо 

охлаждения с частичным ожижением воздуха, сначала - ис­
пользующие только дросселирование, а затем - работающие с 
применением расширительных машин" . 

СпеЩ1фика отдельных циклов глубокою охлаждения потребует 
расчета некоторых параметров работы дополниrельно. Такие рас­
четы вьmолняются по ходу рассмотрения этих циклов. 

21 .3.2. Простой регенеративный цикл 

Характеристика, схема и диаграмма T-s 
Это - наиболее простой из циклов, использующих только 

дросселирование. Чтобы получить приемлемо низкую темпера­
туру, надо подвергать дросселированию по возможности охлаж­
денный сжатый газ. Для этоrо процесс сжатия в мноrоступен­
чатом компрессионном агрегате проводят условно изотермиче­
ски, охлаждая газ (воздух) после каждой ступени в холодиль­
никах до температуры перед сжатием. Но этоrо недостаточно, 
поэтому сжатый газ направляют в теплообменный аппарат (в 
процессах глубокоrо охлаждения его называют холодообменнн­
ком), где он дополнительно охлаждается .  В этом случае после 
дросселирования воздух попадает в область влажного пара, что 
позволяет после сепарации выделить: 

- жидкую составляющую, используемую как конечный про­
дукт (выводится из цикла); 

- холодный пар (газ) - он используется в цикле для охлаж­
дения встречноrо потока в холодообменнике.  

• Некоторые другие циклы приведены в (2, 3, 5 , 13) .  
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Рис. 21. 16. Простой регенеративный цикл Линде: 
а - принципиальная схема, б - диаrрамма T-s; 

s 

б 

К - компрессионный arperaт, Х - холодообмеИНИJС, Др - дроссельный венrиль, С -
сепаратор 

Анализ удобно вести в расчете на 1 кг газа, сжимаемого в 
компрессоре. 

На рис. 2 1 . 16 ,  а изображена принципиальная схема простого 
реrенеративного цикла (цикл Линде) . Исходный воздух изотер­
мически сжимается от давления р1 до Р2 в компрессионном 
агрегате К и охлаждается в холодообменнике Х при постоян ­
ном давлении Р2 (за счет обратного потока холодного воздуха) . 
Затем сжатый воздух дросселируется в вентиле Др до давления 
р1 . Полученная парожидкостная смесь поступает в сепаратор С,  
откуда жидкость (сжиженный газ) отводится из системы в ко­
личестве х, а газ в количестве ( 1  - х) возвращается в холодооб­
менник Х, забирая теплоту у потока сжатого газа, идущего на 
дросселирование. 

Заметим: давление р1 ,  как правило, - атмосферное: свежий 
воздух забирается из атмосферы; жидкий воздух хранится и 
транспортируется в сосудах Дьюара, где зона хранения соедине­
на с атмосферой. 

В связи с р 1 = 1 бар может возникнуть вопрос: зачем долю 
( 1  - х) возвращать в цикл, не проще ли направлять на сжатие в 
компрессор весь воздух (1 кг) из атмосферы, а не небольшую 
ero долю х? Дело в том,  что воздух в циклах глубокою охлаж­
дения проходит специальную подrотовку (очистку от воды, 
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диоксида углерода и других примесей - см. разд . 2 1 .3 .6, 2 1 .3 .7) . 
Очистка воздушного потока Gx дешевле, чем полного потока 
G. Поэтому поток воздуха G(l - х) ,  ранее уже прошедшего 
очистку, возвращают в цикл. 

В диаграмме T-s (рис . 2 1 . 1 6 ,  б) стадии процесса изобража­
ются следующим образом: 

1 -2 - изотермическое (Т1 = Т2 = const) сжатие 1 кг воздуха; 
2-3 - изобарическое <Р2 = const) охлаждение в холодооб­

меннике; 
3-4 - дросселирование (h = co11st) ; 

/ о  
4 � - изобарическая (р1 = const) сепарация (с выводом 

5 
потока х жидкого воздуха); 

5-1 - изобарическое (р1 = const) нагревание потока ( 1  - х) 
воздуха (с присоединением потока х свежего воздуха и направ­
лением 1 кг смеси на сжатие в компрессор) .  

Далее стадии повторяются. Вследствие отбора и восполне­
ния количества (х) рабочего тела (воздуха) цикл по РТ не замк­
нут, и его можно трактовать как замкнутый только условно. 

Технологический расчет цикла 
Связь производительностей по сжимаемому G и жидкому Gж 

воздуху определяется формулой (2 1 . 1 7) .  
Степень ожижения называется теоретической .хт, если она 

определяется в предположении об отсутствии потерь холода в 
окружающую среду и о полной рекуперации теплоты в холодооб­
мевиике (Т1 = Т2) . Значение .хт наЙдем из теплового баланса для 
контура 1 (см .  на рис . 2 1 . 16 , а) , отсекающего холодопроизво­
дящий агрегат. Заметим: дроссельный вентиль не является хо­
лодопроизводящим устройством, так как процесс в нем проис­
ходит без изменения энтальпии. 

В расчете на 1 кг РТ (воздуха, сжимаемого в компрессоре) :  

откуда 
l ·h2 - .хтhо - ( 1  - .хт)h 1 = О, 

Xr = 
h1 - hz 
h1 - �  

(2 1 .22) 

В числителе выражения (2 1 .22) - удельная холодопроизводи­
тельность установки (теплота, отбираемая у 1 кг изотермически 
сжимаемого РТ в компрессионном агрегате К с холодильника­
ми), а в знаменателе - количество холода (отнимаемой тепло­
ты) ,  необходимого для полного ожижения 1 кг исходного воз­
духа. 
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Реальная степень ожижения х отличается от теоретической Xr 
по двум основным причинам .  

Во-первых, существует приток теплоты из  окружающей сре­
ды к холодному РТ, хотя установка самым тщательным обра­
зом изолирована. Его трактуют как потери холода в окружаю­
щую среду, обозначают символом q0 и относят к 1 кг исходного 
сжимаемого в компрессоре газа. 

Во-вторых, предположение о выравнивании температур Т1 и 
Т2 в холодообменнике Х может быть реализовано только при 
его бесконечно большой пропусююй способности kF � CXJ ,  т.е.  
в случае балансовой задачи теплообмена. На практике холодо­
обменники и в самом деле отличаются развитыми теплообмен­
ными поверхностями F, но, разумеется, не бесконечно боль­
шими. Поэтому холодный воздух нагревается не до температу­
ры Т1 (точка 1 ) , а до несколько меньшей Т1 ' ,  соответствующей 
точке 1 '  на рис. 2 1 . 16 ,  б. Это означает, что холодный 
(нагреваемый) поток не весь свой холод отдает встречному 
(охлаждаемому) потоку, т.е . в холодообменнике не происходит 
полной рекуперации теплоты. Такой эффект называется недо­
рекуперацией и обозначается символом qp; его также относят к 
1 кг сжимаемого воздуха. Очевидно, что каждый килограмм 
холодного потока недодает (h1 - h1') холода. Но удельный холод­
ньIЙ поток равен ( 1  - х); поэтому в расчете на каждый килограмм 
сжимаемого воздуха охлаждаемый поток недополучает от холодно­
го Qp = (h1 - h1 ') (1  - х) холода (недоотнимает теruюты) .  

При расчетах в СИ величины qo и qp выражаются в Дж/(кг исходного возду­
ха) ; реально вместо Дж обычно используют кДж. 

В результате потерь холода q0 и qp реальный цикл не может 
быть полностью замкнут в тепловом отношении. Обычно 
(q0 + qp) :о:: 7+12  кДж/<кг сжимаемого газа) . Наличие потерь 
холода в окружающую среду и от недорекуперации приводит к 
уменьшению удельной холодопроизводительности, т.е. к 
уменьшению числителя в выражении (2 1 .22); реальная степень 
ожижения составляет: 

h1 - � - ( qo + qP ) 
х = . (2 1 .23) 

h1 - ho 
Удельный расход энергии на сжатие 1 1а  воздуха опреде-

ляется по формуле (2 1 . 1 8) .  
Основная энергетическая характеристика цикла - удельная 

работа, приходящаяся на 1 кг жидкого воздуха , - lж. - рассчиты­
вается соответственно по (21 .20) при /д = О :  

4к = zJx. (2 1 .20а) 

Мощность на валу компрессора Nк рассчитывается по форму­
ле (2 1 .2 1 ) .  
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В расчеrные формулы не вошли параме1ры точек 3 и 4. При необходимосrи их 
можно найm из тепловоrо баланса сепаратора (на рис. 2 1 . 16, а - для коmура 11): 

l ·h4 - xho - ( 1 - x)hs = О , 
так что 

h4 = hз = hs - x(hs - ho) . (2 1 .24) 

При зrом энтальпии РТ (воздуха) для точек О и S при заданном давлении Р1 -
ИЗВеС111Ы. 

" 
Характеристики простого реzенеративноzо ЦUIUa при темпе-

ратуре исходного воздуха Т1 = 300 К и Р2 = 20 МПа: х :::: 0 ,05 ;  
lж. :::: 14·103 кДж/(кг жидкого воздуха) . Важно: для этого цикла 
lж. почти в 20 раз превышает lтт. Это указывает на малую эф­
фективность цикла и заставляет искать пуги ее повышения. 
Тем не менее рассмотрение данного цикла оправдано методи­
чески, так как позволяет осмыслить ряд понятий и приемов 
анализа (расчета) основных величин . 

21 .3.3. Усовершенствованные циклы с дросселированием 

Пути совершенствования цик.ла 
С целью совершенствования крайне энергоемкого цикла 

Линде используются два основных пуги. 
Первый состоит в понижении температуры газа перед дрос­

селированием . Это должно благоприятно сказаться на удель­
НЬIХ (на 1 кг жидкого воздуха) энергетических затратах lж. -
прежде всего за счет увеличения степени ожижения. 

Возрастание эффективности цикла в общем плане здесь об­
условлено уменьшением температуры верхнего источника Тв 
(см .  разд. 2 1 .2 . 1 ) ,  ростом &х - по соотношению (б) в разд. 2 1 .2 .  
Конкретно: при более низкой температуре исходного воздуха 
для полного ожижения потребуется отвести от него меньше 
теплоты q • .  Кроме того, несколько увеличится удельная холо­
допроизводительность (разность энтальпий) в сравнении с 
фиксируемой при более высоких температурах (см.  ниже) . По­
нижение температуры газа перед дросселированием осу­
ществляется в испарителе машины умеренного охлаждения .  
Так строится цикл с предваркrельным охлаQеннем воздуха. 

Второй пуrь связан с различным характером влияния рабо­
чих давлений р1 и Р2 на затраты энергии в компрессоре и на 
интегральный эффект охлаждения при дросселировании.  В 
самом деле: величина lк, согласно (21. 18), определяется отно­
шением fJ1/p1 , в то время как л тh, согласно выражению (б), -
их разностью (Р2- р 1 ) .  Поэтому если дросселировать газ, на­
пример, с давлением Р2 = 20 МПа до Р1 = 2 МПа, то Л Тh пони-

• Характеристики этого и других циклов при различных параметрах процесса 
приводятся, например, в [6) и подробнее - в ( 1 3 ) .  
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а 
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s 
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Рис.21. 1 7. Усовершенствованный ЦИЮJ с пuепваоительным охлаждением в маши­
не умеренного холода, двукратным дросселированием и циркуляцией rаза сред 
него давления: 

К1, К2 - компрессиоШIЬlй arperaт (ступени ниэкоrо и высокого давлеШIЙ); ПХ - пред­
варительный холодильюп:; Ку, Ху, ДРу, Иу - компрессор, холодильюп:, дроссельный вен­
тиль, испаритель машины yмepeIOJoro охлаждения; ОХ - основной холодильник; дР1.  дР2 
- дроссельные вентили; С1,  С2 - сепараторы 
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з ится 11ез11а•штел ыt0 в сравнен ии с дросселирован ием до Р1 = 
= О , 1 МПа; в первом CЛ)"l:lC ЛТ11 о прtдt:J 1нется переп адом давленИй:  
\ 9 .9- М11а, во втором - 1 8  МПа. Поннжен 1 1е ЛТ1, (примерно на l Oo/o), 
будет сопро вождаться умен ьшением х; это в соответствии с 
форм улой ( 2 1  . 23а) долж но при водить к н ежелательному увели­
чеиию lж . Н о  поскол ьку газ давлен ия P t  потом сжи мается в 
ц и кле до р2 , то lк за.ме111110 умеиьшается: степе н ь  сжатия в ко м­
п рессоре р2/р 1 1.1 расс м ат р и вае м ом п р и мере уменьшитсн в 20 раз 
( 200 и 1 0 соответстве н но) ,  а удельн ые затраты энергии lк - 1.1 
3 раза. Этот эффект с избытком компенсирует пониже н ие х. 
Зна•нп, энс�н·ети•1ески в ы годно дроссслиро�ть шз до некоторого 
промежуrо•1 ного да.влеюu1 (в пр имере - это 2 МПа) . Но продукт 
(жидкий воздух) должен быть получен при атмосферном давле ­
н и и .  Поэто му некоторую долю РТ. (обычно порядка 20-50%) вес 
же дроссел ируют от проJ\Jсжуто•1ного давлени51 до атмосферного. 
Так строится цикл с двухкра111ым дросселированием и циркуляцией 
воздуха промежу�·о•11юго (срсднсrо) давления . 

Наибол ь ш нй эффект дает сочета н ие первого и второго пуrей 
модиф и кацюt · цикло в . На р ис .  2 1 . 1 7  представ.лен усовершен­
ствованныii цикл , нсполъзующнй предварительное охлаждение в 
машине уме11еююго охлажден11я и двухкратное дросселирование 
с цирку.ляциеit воздуха с11еднеrо давления. 

Схема и диагра.мма Т -s 

Схема устано1.1ю1 п р и веден а  на рис.  2 1 . 1 7 ,  а. Она включает: 
многоступенчатый ко м п рессио н н ы й  агрегат (на рисунке пока­
зан ы ступен и н изю1х-средн их давлений К1 и средних­
высоких давлений К2) , предвар ител ьный ПХ и основной ОХ 
холодообме ннию1 ,  машину умеренного охлажден ия (содер­
жащую испарител ь Иу, ком прессор Ку, холодильник-кон­
денсатор Ху , дроссельный вентиль Дру) , два дроссельн ых вен ­
тиля дР 1 и Др2, два сепа ратора С1 и С2. 

Анал из ведется в расчете на 1 кг воздуха , сжимаемого в сту­
пенях К2. П осле К2 воздух , находя щийся под давлением р3 ,  
последовательно охлаждается в ПХ, Иу (до состояния , соответ­
ствующего то•1кс 5) и ОХ. Прн этом тем пература Т5 после ма­
шшtы умереююго о:хлажiJеиия о пределяется природой циркули­
рующего там РТ либо диктуетс я требованиями цикла глубокого 
охлаждения (тогда утю �1янутое РТ приходится подбирать) . В 
вентиле Др 1 воздух дросселируется до среднего давления JJ2, в 

резул ьтате • 1с го получается парожид костная смесь (состояние в 
точ ке 7) .  П осле сепарации в сосуде С 1  жидкость (се доля 1 - <р) 
подвергается повторн ому дросселированию в вентиле дР2 до 
давления р1 и направляется на следующую сепарацию в сосуд 
С2. Отсюда выводятся продукт (жидкий воздух) в количестве х 
и газ в кол ичестве ( 1  - (Р - х) . Потоки q> при давлении Р2 и 
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( 1 - <Р - х) при давлении Р1 н агреваются в холодообменниках 
охлаждая встречный поток воздуха. После ПХ поток ( l - <Р � 
- х) смешивается со свежи м  вощухом (поток х) , и смесь в коли­
честве ( l  - q>) сжимается в первых ступенях компрессионного 
агрегата К 1 от Р1 до Р2 ; к ней присоединяют поток q>, и смесь 
( l  кг) направляется на сжатие от р2 до р3 во вторые ступени 
компрессора К2 . Разумеется , вследствие отвода из цию:rа про­
дукта и восполнения свежего воздуха цикл лишь условно может 
считаться з<1 м кнутым .  

Н а  рис . 2 1 . 1 7, б в диаграмме T-s даны стадии цикла: 
1-2 - изотермическое ( Т1 = Т2 = const) сжатие части ( 1  

- <р) воздуха; 
2-3 - изотермическое ( 12  = Тз =  const) сжатие 1 кг воздуха; 
3-4 - изобарическое (р3 = coпst) предварительное охлаж­

дение; 
4-5 - изобарическое (р3 = const) охлаждение воздуха в ма­

шине умеренною охлаждения ;  
5-6 - изобарическое (р3 = const) охлаждение воздуха в 

основном холодообменнике; 
6-7 - первое дросселирование (h6 = h7 = const) газа до 

промежуточною давления Р2; 
./' 8 

7 � - изобарическая (р2 = const) сепарация жидкости -

9 
доля ( 1  - rp) и газа (сухою насыщенною пара) - доля q>; 

8-10 - второе дросселирование (hs = h1o = const) жидкости 
до низкою давления Р1 ; 

./' о 
10� - изобарическая (р1 = const) сепарация жидкости и 

1 1  
пара с выводом из цикла жидкой доли х; 

1 1 -13 и 9-12 - изобарическое (р1 = const и Р2 = const) 
нагревание различных потоков воздуха - (1 - q> - х) и <р соот­
ветственно - в основном холодообменнике; 

13-1 и 1 2-2 - изобарическое (р1 = const и Р2 = const) на­
гревание указанных потоков в предварительном холодообмен­
нике. 

Технологический расчет цик.ла 
Связь производительностей G и Gж. задана формулой (2 1 . 1 8) .  

Остальные потоки определяются на базе производительности 
G. Например, поток газа из сепаратора С1 (доля этою потока 
- rp) равен G<p и т.п. 

Определение степени ожижения проводим на базе теплового 
баланса для контура 1 (см.  рис. 2 1 . 17 ,  а), охватывающею фраг-
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мент схемы ниже испарителя И у , не включающий холодопро­
изводящие компрессионный агрегат и машину умеренного 
охлаждения: 

1 -hs - qih1 2  - (1 - <р - Хт)h1 3 - Хтhо = О .  (и) 
Огсюда, добавляя и вычитая h12, находим теоретическую сте­

пень ожижения: 

Хт = 
1 · (h12 - h5 ) + (1 - <p)(h13  - h12 ) . 

h1 з  - ho 
Реальная степень ожижения запишется с учетом q0 и qp: 

х = 
1 · (h12 - hs ) + (1 - <р)(h1 з  - h12 ) - (qo + qP ) . 

h1 з - ho 

(2 1 .25) 

(2 1 .26) 

При отсуrствии машины умеренного холода не было бы необходимости раз­
биения холодообменниха на ПХ и ОХ. В этом случае пространственный контур 
охватил бы единый холодообменник на уровне Т1 = Т2 = Тз: в числителе формул 
типа (2 1 .25), (2 1 .26) стояли бы разности (h2 - hз) и (h1 - h2), а в знаменателе -
fh. = h1 - ho. Это - ЦИКJJ с даума JЧККселированиllМИ и ЩlpltfJJlllOleй во:щуха еред­
неrо да11J1еииа. 

При <р = О получим -.uui с OJIЖЖPIП1IWlll щнкселироминем от Рз до Р1 <Р2 вообще 
отсутсrвует) и пpeдмpиre.JJWIWМ 0ХJW11Де11Ием во:щvх.а • М111181Не умереююrо ХОJЮда. 

Итак, рассматриваемый усовершенствованный цикл 
"спустился" с уровня температур Т1 = Т2 = Тз на более низкий 
уровень Ts = Т12 = Т1 з  за счет машины умеренного охлажде­
ния. Степень ожижения х в этом цикле в 2-2,5 раза больше; 
чем в простом регенеративном цикле. 

Причин две .  Пер_вая: анализ показывает, что (h 1 2 - h5) > (h2 -
- hз) и (hв - h 1 2) > (h 1 - h1), поэтому несколько вырос числи­
тель в (2 1 .26) . Вторая: (h1 з - h0) < (h 1 - ho), поэтому заметно 
уменьшился знаменатель. Правда, появились затраты энергии, 
связанные с работой машины умеренного охлаждения, но эти 
затраты невелики; скажем, мощность компрессора Ку этой 
машины редко превышает 5% от мощности воздушных ком­
прессоров К1 и К2. 

Холод "получается" в обеих ступенях компрессора, но в К1 
сжимается лишь часть газа ( 1  - <р), поэтому и холодопроизводи­
телъностъ этой ступени составляет долю (1 - <р) от (hв - h12) . Хо­
лод "получается" и в испарителе машины умеренного охлаждения. 
При этом каждый кг воздуха теряет там теплоту (/у = h4 - hs. 

В целом удельный расход энергии lr. с учетом затрат энергии 
в компрессоре машины умеренного холода ly составляет: 

lr. = lк + ly = 

= 
RyT1(ln(Pз /P2 ) + (l - <p) ln(p2 /P1 ))

+ 
h4 - h5 . 

М11 из1l м & х11ад 11 м 
(2 1 .27) 
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При этом последнее слагаемое ly в (2 1 .27) записано в соот­
ветствии с формулой (2 1 .6) , но в расчете на 1 кг воздуха, сжи­
маемого во вторых ступенях компрессионного агрегата К2. 

Величина /"Е. здесь существенно ниже, чем в простом регенера­
тивном ЦИЮiе: часть газа не нужно сжимать в первой ступени К1 . 

Удельные затраты энерrнн на 1 кг жндкоrо воздуха формиру­
ются аналогично рассмотренным в цикле Линде: 

lж = zJx, (2 1 .206) 

но lк и х рассчитываются по иным формулам. 
Поскольку lк меньше, а х больше, нежели в простом регене­

ративном цикле, то величина lж получается значительно ниже, 
а сам цикл - экономичнее. 

Мощность, потребляемая воздушным компрессором, рассчиты-
вается по (2 1 .2 1) , причем lк берется без учета ly. . 

Следует обсудить 1несто машины умеренного 0Х1U1Жденuя в 
цикле. В /.r. к lк добавилось слагаемое (хотя и относиrелъно не­
большое), отражающее вклад (работу) компрессора установки уме­
ревноrо охлаждения (см. рис. 2 1 . 17, а). В расчете на 1 кг воздуха, 
сжимаемого в воздушном компрессоре К2, в испариrеле машины 
умеренного охлаждения отнимается теплота Qy· Тогда холодопро­
изводиrелъностъ машины умеренного охлаждения состаWIЯет 

Qo = Gqy = G(h4 - hs) .  (2 1 .28) 
На основе Q0 рассчитывается мощность компрессора Ny. В 

частности, для одноступенчатой машины умеренного охлажде­
ния Ny определяется по формуле (2 1 .6) .  Расчеты не вызывают 
затруднений, если известны энтальпии h4 и hs, причем знать hs 
нужно еще и при нахождении х. С величиной hs - все просто, 
так как температура воздуха в точке 5 (рис. 2 1 . 17, б) опреде­
ляется возможностями самого цикла умеренного охлаждения:  
например, если это аммиачный цикл, то ниже t "' - 45 ° С  не 
работают. Значение h4 найдем из теплового баланса предвари­
тельного холодообменника ПХ (см .  рис . 2 1 . 17, а - контур I I ) ;  
запишем баланс в форме Приход = Уходу: 

q>(h2 - h1 2) + ( 1 - q> - x)(h 1 - h1 з) = l · (hз - h4) · (к) 

Если пренебречь недорекуперацией в ОХ, то, полагая Ts "' 
"' Т1 2 "' Т1 3 , можно определить по диаграмме T-s значения h1 2 , 
h1 з и найти единственную неизвестную величину h4. 

Далее находят Qy, Q0 и по параметрам цикла умеренного 
охлаждения - потоки рабочего тела и охлаждающей среды (см. 
разд. 2 1 .2.2) .  

Характеристики усовершенствованного цикла при Т 1 = 300 К, 
Т5 = 233 К, Р2 = 5 МПа, Рз = 20 МПа, ч> = 0 ,8 :  

х = U ,  1 1  + О, 12 (кг жидкого воздуха)/(кг сжимаемого воздуха); 
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lж = 2750 + 2800 кДж/<кг жидкого воздуха) . 
Это в 5 раз экономичнее в сравнении с простым регенера­

тивным циклом и менее чем вчетверо превышает /min. 

21 .3.4. Циклы с поршневыми детандерами 

Основные варианты циклов 

В циклах с поршневыми детандерами холод получают в двух 
основных вариантах - а и б. В обоих случаях вместо одного 
холодообменника последовательно устанавливают два - высо­
котемпературный 1 и низкотемпературный 2 (рис. 2 1 . 1 8) .  По 
варианту а (принцип Гейландта, рис. 2 1 . 1 8 ,  а) определенную 
долю '1' воздуха сразу после сжатия до Р2 в компрессионном 
агрегате (точка А) направляют в детандер, где давление пони­
жается от Р2 до р1 ; далее воздух присоединяется к потоку низ­
кого давления (в точке В). По варианту б (принцип Клода, рис . 
2 1 . 1 8 ,  б) сжатый до Р2 воздух сначала охлаждают в холодообмен­
нике 1, после чего (точка С) его долю '1' направляют в детандер, 
а затем присоединяют к потоку низкого давления (в точке D) .  

Эффективность вариантов удобно сопоставлять в диаграмме 
h-s (рис. 2 1 . 1 8 ,  в) . Можно видеть, что качество холода выше 

1 

1 - (j) 

2 

1 

а 

h 

s 

б в 

Рис.21. 18. К циклам mубокоrо охлаждения с расширением в поршневых детан­
дерах: 

а - ЦИJОJ Гей.лаццта, б - цихл Клода, в - диаrрамма h-s; 
1 - высокотемпературный холодообмеШD!к, 2 - низкотемпературный холодообмеШD!К, 

J - детаJЩер 
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для варианта б: после детандера здесь получается поток более 
низкой температуры: t0 < t8. Однако количество холода больше 
в случае варианта а: Лh0 > лh6. Чтобы использовать выгоды 
принципа Гейландта и в то же время попасть в область низких 
температур, следует сжимать воздух в компрессионном агрегате 
до более высоюtХ давлений Р2' > р2 (см. рис .  2 1 . 1 8 ,  в, точка А') .  
Циклы Клода работают в области средних давлений (2-6 
МПа), циклы Гейландта - в области высоких давлений ( 12-
20 МПа). Установки, базирующиеся на принципе Гейландта, 
как это следует из рис. 2 1 . 1 8 ,  в, позволяют получать низкие 
температуры (отвечающие точке D) с высокими холодопроиз­
водительностями: Лh0' > Лh0 > Лhб. Цикл Гейландта требует, 
конечно, увеличения затрат энергии в компрессионном агрега­
те, но в целом он на 8-10% экономичнее цикла Клода. В оте­
чественных технологиях при умеренных производительноспiях 
применяют цикл Гейландта. 

Схема цикла Гейландта и диаграмма T-s 
Из рис . 2 1 . 1 9 ,  а видно, что этот цикл отличается от простого 

регенеративного тем, что в точке 2 часть сжатого до давления 
р2 воздуха (его доля Ч1 ::::: 0, 3+0,6) отводят на адиабатическое 
(реально - политропическое) расширение в детандере, где 
давление падает от Р2 до р1 • При этом в идеале получают и хо­
лод, и энергию. Остальной газ (его доля 1 - ЧJ) направляется 
на дросселирование. 

Стадии цикла Гейландта ясны из диаграммы T-s на рис . 
2 1 . 19 , б: 

1 -2 - изотермическое (Т1 = Т2) сжатие газа ( 1  кг); 
2-3 - изобарическое (Р2 = coнst) охлаждение части газа 

( 1 - ljl); 
2-6 - адиабатическое (s = coнst) расширение части газа ЧJ; 
3-4 - изоэнтальпийное (h4 = h5 = const) дросселирование 

части газа ( 1  - ЧJ);  
/ 5 

4 � - изобарическая (р 1 = const) сепарация парожидко-

0 
стной смеси на жидкую часть х и пар (газ) в количестве ( 1  -
- чi - х) ; 

5� 7 - изобарическое (р1 = const) смешение потоков по-

6 ' / 
еле детандера Ч1 (т.6, реально - т.6 ' )  и сепаратора 1 - Ч' - х  (т.5); 

7-1 - изобарическое (р1 = coнst) нагревание обратного по­
тока (1 - х) газа. 
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6 

s 

а б 
Рис.21. 1.9. Цихл Гейландта: 

а - прющипимьная схема, б - диаrрамма T-s; 
К - �сомпрессионный arperaт, Х - холодильЮIJС, Др - дроссельный ве!ПИЛЬ, С - сепа­

ратор, Д - детандер 

.Технологический расчет цикла, 
Связь производительностей G и Gж определена формулой 

(2 1 . 1 8) . Поток газа, отводимого на детандер, равен °'J!, а на 
дросселирование - G(l - \11) . 

Теоретическую степень ожижения найдем на базе теплового 
баланса для контура 1 (см. рис . 2 1 . 19 ,  а) , отсекающего холодо­
производящие агрегаты - компрессор и детандер. 

Напомним : в действительности расширение в детандере -
процесс политропический (линия 2-6' на рис . 2 1 . 19 ,  б), но в 
расчетах удобнее использовать адиабатический процесс (линия 
2-6 на рис . 2 1 . 1 9 , б) - с поправкой на адиабатический коэф­
фициент т�ад' .  

Тепловой баланс для контура 1 :  

откуда 
l ·h2 + \jlh6 - ( 1  - Xr)h1 - Xrho - \llh2 = О , (л) 

Xr = l{h1 - �) + \11(� - �) .  
h1 - ho 

(2 1 .29) 

В числителе формулы (2 1 .29) стоят удельные холодопроизво­
диrельности компрессора и детандера (для последнего - с уче­
том доли \11 направляемого в него воздуха) . 
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Отличие реального процесса в детандере от адиабатическо­
го ,  как было показано в разд. 2 1 .3 . 1 ,  уменьшает холодопроиз­
водительность детандера: 

(м) 
Учитывая q0, qP и Т\,щ' , получим реальную степень ожижения : 

х = 1 · (h1 -· h2)  + '1'(h2 - �)Т\:�д - (q0 + qP ) 
,. h1 - ho 

. (2 1 .30) 

Удельный расход энерrии в компрессоре рассчитывается по 
(2 1 . 1 8) .  

Механичесю1е потери дополнительно понижают работу, 
возвращаемую в цикл. Поэтому удельная работа детандера /д 
должна учитывать механический КПД Т\м: 

lд = '1'( h2 - hб)Т\<\/t'Т\м· (2 1 . 1 9а) 

Удельныii расход э11ергнн в цикле на 1 кг .жидкого воздуха 
формально определяется по (2 1 .20). Заметим,  что возврат 
эиергии поршневым детандером в цикле Гейландта обычно не­
велик (величина /д не превышает 1 0% от lк) ·  Это обусловлено 
относительно невысокими значениями Тl<\lt' и '1'· По указанной 
причине на практике в цикле Гейландта часто не используют 
энергию детандера для экономии механической работы (см .  
разд . 2 1 .3 .6) . При этом вклад детандера в холодопроизводитель­
иость цикла значителен . Поэтому при расчете степени ожиже­
ния вклад детuндера учитывают обязательно , а при расчете lж. -
только при возврате энергии от детандера в цикл. В противном 
случае lж, = zJx. 

Характеристики цикла Гейландта при Т1 = 300 К, Pl = 
= О, 1 МПа, р2 = 20 МПа, '1' = 0, 35:  

х = 0 ,26+0,28 (кг жидкого воздуха)/(кг сжимаемого возду­
ха) ; 
lж. = 2200+2500 кДж/<кг жидкого воздуха). 

Это наилучшие характеристики среди циклов, работающих 
на получение жидкого воздуха. 

21 .3.5.  Циклы с турбодетандерами 

В этих циклах эксплуатируется идея ПЛ.Капицы, разрабо­
тавшего цеитробежную расширительную машину - турбодетан­
дер (ТД), - способную использовать относительно небольшой 
перепад давлений:  от 0 ,6-0,8  до О, 1 МПа. Достоинство ТД за­
ключается не только в очень высоюtх производительностях по 
расширяемому rазу, но и в повышенных адиабатических КПД 
Тl<\lt' · Дело в том ,  что в противоположность поршневым детан­
дерам здесь нет такоrо источника теплоты, как трение поршnя 
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о стенки цилиндра; поэтому отличие riaл' от 1 обусловлено лишь 
притоком теплоты из окружающей среды к расширяемому ра­
бочему телу и внутренним трением газа в ТД . Заметим:  
вследствие очень высою1х производительностей ТД удельные (в 
расчете на 1 кг газа) потери холода в окружающую среду здесь 
невелики, и отличие от 1 обусловлено в основном внутренним 
трением расширяющегося в детандере rаза.  

Величины 'llaд' уже в первых ТД были на уровне 0 , 8 ;  в со­
временных машинах они составляют 0 , 8 5  и даже несколько 
более . Повышенные значения 'llaд' делают целесообразным по­
дачу в ТД большей доли газа IJl,  нежели в циклах с поршневы­
ми детандерами . Правда, невысокие давления Р2 заставляют 
брать газообразное РТ для расширения в турбодетандере обяза­
тельно после предварительного холодообменника (это несколь­
ко понижает перепад энтальпий Лh в детандере - см. разд . 
2 1 .3 .4) ,  иначе в результате расширен ия в ТД не получить при­
емлемо низких температур . 

Работа в области сравнительно низких давлений Р2 позволя­
ет для сжатия РТ использовать турбокомпрессоры (ТК) , также 
обладающие высокой производительностью. 

Схема цикла Капицы и диаграмма T-s 
Схема цикла Капицы показана на рис . 2 1 .20 ,  а. Исходный 

воздух (состояние 1 )  изотермически сжимается в ТК от давле­
н ия р1 до Р2 (состояние 2) и подается в предварительный холо­
дообменник ПХ, где он изобарически охлаждается до состоя­
н ия 3 .  Здесь воздух разделяют на два потока: 

- некоторую его долю IJ1 (обычно 0 , 6-0,8)  направляют в 
турбодетандер , где давление адиабатически снижается до р1 и 
происходит охлаждение воздуха (теоретически - до состояния 
6 , реально - до 6') ;  

- оставшуюся его долю (1 - IJl) подают в межтрубное про­
странство основного холодообменника - ожижителя (О),  пред­
ставляющего собой кожухотрубный аппарат (см . разд . 7 . 1 ) .  

В межтрубном пространстве ожижителя, где давление равно 
Ръ происходит охлажде11ие воздуха до состояния сухого насы­
щенного пара и последующая полная его конденсация (сос­
тояние 4 - кипящая жидкость , температура Т4) .  Теплота 
охлаждения и конденсации отдается более холодной среде, 
находящейся в трубном пространстве ожижителя О (см .  ниже) . 
Жидкий воздух из межтрубного пространства дросселируется в 
вентиле Др до давления р1 . Образовавшийся парожидкостной 
поток (состояние 5) направляют в нижн юю зону трубного про­
странства ожижителя ; туда же подают холодный воздух после 
ТД. Получающаяся смесь (влажный пар - состояние 7) час­
тично сепарируется в упомянутой зоне, и определенная (в рас-

1 606 



т 

д 

s 

а б 
Рис.21. 20. Цикп Капицы: 

а - 11риш11шимы1ая схема, 6 - диаrраииа T-s; 
ТК - коипрессиошшй arperaт. ПХ - предварительный холодообиеННИJС, Д - детuщер, 

О - ожижиrель, Др - дроссельный венrил" 

чете на исходный воздух) доля х жидкого воздуха (состояние О) 
выводится из цикла. Остальной поток (его доля 1 - х; состоя­
ние 8, температура Т8) и является той самой холодной средой в 
трубном пространстве ожижителя, которая отнимает теплоту от 
воздуха, охлаждающегося и конденсирующегося в его межтруб­
ном пространстве. Условие переноса теплоты из межтрубного 
пространства в трубное - Т8 < Т4 - обеспечивается разницей 
давлений в этих зонах: р1 < Р2· Воздух, прошедший трубное 
пространство ожижителя и нагретый до состояния 10, поступа­
ет в проме:жуrочный холодообменник ПХ, где отдает теплоту 
встречному воздушному потоку, нагреваясь при этом в идеале 
до исходного состояния 1 .  Далее он подается (вместе с некото­
рым количеством х свежего воздуха) на всасывание в ТК, и 
цикл условно замыкается . 

Диаграмма T-s для цикла Капицы представлена на рис. 
2 1 .20, б. Стадии процесса с потоками в расчете на 1 кг воздуха, 
сжимаемого в ТК: 

1-2 - изотермическое ( Т1 = Т2 = const) сжатие воздуха в 
ТК от Р1 до Р2; 2-3 - изобарическое (/>]. = const) охлаждение 1 кг воздуха в 
ПХ; 

3-6 - адиабатическое (s = const) расширение части \jl воз­
духа в ТД с падением давления от Р2 до Р1 ; 3-4 - изобариЧеские (J>2 = const) охлюrщение и конденсация 
часm 1 - '1' воздуха в ме:жтрубном пространстве ожижиrеля; 
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4-5 - дросселирование (h4 = hs = const) потока l - \11 воз­
духа до давления Р1 ;  

5 � 
? 7 - изобарическое (р 1 = const) смешение газа после ТД 

6 
(поток \11) и влажного пара посл е Др (поток 1 - \11) ;  

? о  7 � - изобарическая (р 1 = const) частичная сепарация 
8 

парожидкостной смеси на жидкость (О) и влажный пар (8) с 
последующим выводом доли х жидкого воздуха (0) из холодиль­
ного цикла; 

8-10 - изобарическое (р1 = co11st) нагревание воздушного 
потока 1-х в трубках ожижител я; 

10 - 1 - изобарическое (р1 = coпst) нагревание воздушного 
потока 1 -х в предварительном холодообменнике. 

Далее к потоку 1 -х добавляют поток х свежего воздуха 
(замыкание цикла) и суммарный поток ( l кг) подают на сжатие 
в тк. 

Для реализации ци кла важны два обстоятельства: 
- поток воздуха после дета ндера должен быть холоднее (не 

только теоретически - точка 6,  но и реально - точка б') , чем 
конденсат в межтрубном пространстве ожижителя; 

- поток воздуха, поступающий в трубки ожижителя,  должен 
обеспечить полную конденсацию воздуха в межтрубном про­
странстве; поэтому в трубках ( там давление р1 )  должны проис­
ходить не только нагрев воздуха, но и испарение части паро­
жидкостной смеси ;  таким образом , на стади и  сепарации полу­
чают жидкость (точка 0) и влажный (не сухой насыщенный -
точка 9) пар, состояние которо го изображается точкой 8, распо­
ложенной между 7 и 9. 

Технологи•1еский расчет цикла 
Расчет базируется на тепловых балансах. Для контура 1 (на 

рис. 2 1 .20, а) ,  не вкл ючающего холодопроизводящие агрегаты -
компрессорную установку и детандер, - в идеале тепловой ба­
ланс имеет вид: 

(н ) 

откуда теоретическая степень ожижения 

(2 1 . 3 1 ) 
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Заметим, что формулу (2 1 .3 1 ) можно было бы, базируясь на 
смысле величин и аналогии с циклом Гейландта, записать сра­
зу: в числителе стоит сумма холодопроизводительностей ком­
прессионного агрегата и детандера, а в знаменателе - количе­
ство теплоты q. , которую нужно отобрать от 1 кг исходного 
воздуха для полного его ожижения . 

Реальная степень ожижения х будет ниже Xr из-за потерь хо­
лода q0 в о кружающую среду (в действительности - притока 
теruюты из нее) и от недорекуперации qP, а также неполной ади­
абатиости расширения воздуха в детандере (учитывается ади­
абатическим КПД Т\аа' ) .  Способ учета указанных отклонений от 
идеальности процесса идентичен рассмотренному для цикла 
Гейландта (см. разд. 2 1 . 3 .4) . Тогда реальная степень ожижения 
х выразится : 

х 
= 

1 · (h1 - h2 > + "'<hз - hб )Т\:�д - (qo + qp ) 
h1 - ho 

(2 1 . З l а) 

Для определения .xr, х требуется располагать значениями 
этпальпии hз и однозначно связанной с ней (процессом ади­
абатного расширения воздуха в детандере) энтальпии h6. Кста­
ти , такого же рода проблема возникает и при расчете других 
циклов с отбором РТ на детандер после предварительного хо­
лодообмен ника (например, для цикла Клода) . Покажем путь 
решения задачи применительно к определеJJию Xr· 

Для нахождения hз необходимы дополиительные связи. С 
этой целью можно попытаться составить, например, тепловой 
баланс промежуточного холодообменника (контур 11 на рис . 
2 1 .20, а) без учета потерь q0 и qp: 

l ·h2 + ( 1  - x.-)ll 1 0 - l ·hз - ( 1  - Хт)h1 = О. (о) 

Здесь h1 и h2 известны.  Однако появилась дополнительная 
неизвестная переменная h10, так что к нахоЖдению hз прибли­
зиться не удалось. 

Тепловой баланс для контура, охватывающего основной хо­
лодообменник О с сепаратором, дополнительных связей не 
дает, так как представляет собой разность тепловых балансов 
(н) и (о) .  Анализ показывает, что составление тепловых балан­
сов для других промежуточных контуров (для собственно О; 
для то•1ек разделения потоков воздуха, направляемых в О и 
деrандер Д, JIЛИ смешен ия потоков из д и О) также не приво­
дит к однозначной ф11ксации точки З (определению h3) .  Дело в 
том, что наращиванию числа уравнений связи сопутствует та­
кое же уnет1•1ение чнсла переменных (неизвестных энтальпий).  
В результате с истема уравнени й свнзи остается незамкнутой: 
число свнзей на един и цу меньше числа переменных. Оста-
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ющаяся степень свободы должна быть заполнена из феномено­
логических соображений. Целесообразно, например, положить, 
что в результате р_еального процесса расширения в детандере 
должен пол�аться воздух с температурой, близкой к насыще­
нию (точка 9 )  при давлении р 1 ;  для гарантии от каплеобразова­
ния в детандере - на несколько градусов выше. Таким образом 
фиксируются точ ка 6'  и энтальпия hб' . При известном адиабати­
ческом КПД детандера Т\:W это позволяет найти h3, поскольку 
по определению Т\� 

J.� Т\'
ад и h - "(! h 

3 - 1 / 
-

1 / 6 · - Т\ад 
- Т\ад 

(п) 

Величину hз отыскиваем (используя упомянутую ее связь с 
hб) с помощью итерационных процедур. А тепловые балансы 
типа (о) для промежуrочных контуров позволяют (при уже 
найденн ых .хт. х) определить в случае необходимости значения 
промежуточных энтальп ий (h 10  и др . ) . 

Удельные расходы э11ерrии и моuщость компрессора выража­
ются так же, как в цикле Гейландта: 

/ = RyT1 ln(P2 /P1 ) . 
к м ' 

Т\ из Т\ м 

/д = Ч' (hз - hб)Т\ад1Т\м; 

lж = (/к - /д)/х; 
Nк = Glк. 

(2 1 . 1 8) 

(2 1 . 19а) 
(2 1 .20) 
(2 1 .2 1 )  

Хараюперистики цикла при Р2 = 0 , 6  МПа, Т = 300 К и 'V = 0,8: 
х = 0,05 (кг жидкого воздуха)/(кг исходного воздуха); не­

большие х обусловлены малым перепадом давления Р2 - Pt ; 
при этом невелики и затраты энергии lij 

lж. = 4200 кДж/<кг жидкого воздуха); это заметно больше, 
нежели в цикле Гейландта. Но низкие значения Р2 приводят к 
значительному удешевлению аппаратуры, что для циклов глу­
бокого охлаждения существенно влияет на общую экономич­
ность процесса (см.  также разд. 2 1 .3 .6) . 

Высокопроизводительные отечественные установки глубоко­
го холода с получением жидкого воздуха базируюrся на прин­
ципах цикла Капицы . 

21 .3.6.  Об аппаратурном оформлении процессов 
rлубокоrо охлаждения 

Ниже кратко охарактеризованы машинw и аппараты, приме­
няемые в циклах глубокого охлаждения·. 

• Более подробные сведения приводятся в 12, 1 1 ) .  
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Компрессоры. В случае умеренной производите.пьности (до 1 м3/с) приме­
няют мноrоС1)'11енчатwе nopumcвwe компрессора.1; при этом давления на выходе 
иногда превышают 20 МПа (200 бар) . В зависимости от конечного давления (а 
начальное - близко к атмосферному) компрессор содержит до 6 ступеней . При 
высоких дамениях газ далек от идеального; поэтому степень сжатия снижается 
от ступени к ступени: в пер вых ступенях она на уровне 4, в последних -
несколько превышает 2. Как правило, используют горизонтальные компрессоры 
(первая ступень - двойного действия, остальные - простого) с поршнями, 
находящимися на общем шrоке; компрессор снабжен массивным маховым коле­
сом .  Между ступенями газ охлаждается в холодильниках. 

В случае высокой производительности (порядка 30 м3/с) и невысоких конеч­
ных дамений (до 0,6-0,8 МПа) применяют многоколесные турбокомпрессоры с 
мощным (до 6000 кВт) электромотором в качестве привода. Число колес дости­
гает 12,  степень сжатия в одном колесе не превышает 1 ,2; после 2-3 ступеней 
сжимаемый газ охлаждается в холодильниках. 

Детандерw. В циклах высокого ( 10-20 МПа) и среднего (2-6 МПа) даме­
ния используют nop11D1eвwe детандерw. Их основная роль - получение холода 
при расширении газа. В идеале они должны еще и возвращать энергию в цикл; 
но этот возврат невелик - как в абсолютных цифрах (невысокая производитель­
ность) , так и относительно . - он составляет несколько процентов от затрат 
энергии на сжатие газа (из-за низких адиабатических КПД). А устройство для 
съема энергии с детандера требует определенных капитальных затрат, поэтому 
часто поршневой детандер работает без возврата энергии в цикл. 

В высокопроизводительных циклах низкого дамения используются турбоде­
тандерw - они дешеме и компактнее поршневых. Наиболее распространены 
одноступенчатые радиальные центростремительные детандеры, работающие с 
очень высокой частотой вращения рабочего колеса (иногда - свыше 1 000 с-1) . 
Здесь отказ от возврата весьма значительных количеств энергии в цикл - недо­
пустим: велики потоки расширяющегося газа, к тому же машина работает с 
высоким адиабатическим КПД. Энергию от турбодетандера чаще всего отводят с 
помощью посаженной на его вал динамомаumнw (электрогенератора) ; не исклю­
чено и расположение турбодетандера на одном валу с турбокомпрессором, хотя 
технически это менее удобно. 

Теплообменные аппаратw (холодообменники) . В циклах глубокого охлаждения 
используют рекуператоры и регенераторы (см. разд. 7 . 1) .  Общие проблемы 
здесь: подготовка воздуха (предотвращение замерзания содержащихся в нем 
паров воды и диоксида углерода), обеспечение достаточной интенсивности теп­
лообмена (газам, в том числе - воздуху, присущи невысокие коэффициенты 
теruюотдачи к стенкам) и выдерживание повышенных дамений теплообменной 
аппаратурой. А для рекуператоров - еще и проблема термических напряжений 
(вследствие значительных диапазонов температур при пуске и работе установки).  

В качестве рекуператоров наиболее широко применяются внп.1е теплообмен­
ники, в которых узкие трубы навиты (с зазорами) в несколько слоев на полый 
заглушенный сердечник. Эти холодообменники отличаются большой теплопере­
дающей поверхностью в единице объема. Заметим, что для витых теплообмен­
ников в значительной мере снимается проблема термических напряжений, так 
как навить1е на сердечник трубки обладают возможностью более или менее 
свободного термического расширения. В качестве реrенераторов используются 
аппараты с насадкой - чаще всего в виде дисков из тонкой (доли миллиметра) 
гофрированной металлической (например, алюминиевой) ленты либо в виде 
металлических сеток. Регенераторы дешеме рекуператоров. 

В случае рекуператоров необходима предварительная очистка воздуха от па­
ров Н20 и СО2, причем до весьма низких остаточных концентраций - иначе 
лед забьет коммvникации. Очистка ведется в специальных установках методами 
абсорбции и адсорбции. В (;Лучае реrенераторов происходит вымораживание Н2О 
и СО2 на элементах насадки на стадии охлаждения потока и их испарение 
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(сублимация) на стадии его нагревания (с выносом Н2О и СО2 из теплообмен­
ника); здесь не требуется предварительной тонкой очистки исходного воздуха. 

BИJWe холодообмеJ111111U1-рекуператорw с развитой поверхностью обеспечивают 
достаточно интенсивный теплообмен rаза (воздуха) с внутренними стенками 
труб, в которых он движется с высокими скоростями. А в меж.трубном про­
странстве скорость rаза заметно ниже, и коэффициенты теплоотдачи здесь в 5-
7 раз меньше, чем внутри труб. Для повышения интенсивности теплообмена в 
этой зоне трубы снабжают наружным оребрением, увеличивающим пропускную 
способность теплопереноса o.F за счет F. В реrенераторах интенсивный теплооб­
мен обусловлен очень большой удельной и общей поверхностью насадки. По 
этой причине потери холода от недорекуперацни здесь ниже, чем в рекупера­
тивных холодообменниках. Однако в регенераторах, применяемых в процессах 
разделения воздуха, его компоненты (N2, 02) получаются недостаточно чистыми: 
они загрязняются примесью воздуха при смене горячего и холодного потоков. 

Проблему прочности в витых рекуперативных холодообменниках решают, 
направляя сжатый газ по трубкам, а газ низкого давления (практически атмо­
сферного) - по межтрубному пространсm(f)'. В этом случае трубки даже при 
тонких стенках легко выдерживают высокое давление, а корпус теплообменника 
избыточного давления не испьrrывает. Корпус реrенератора в циклах высокого и 
среднего давления приходится делать толстостенным, чтобы он смог противосто­
ять большим усилиям; повышенная металлоемкость удорожает аппарат. Стои­
мость регенераторов невысока только в циклах низкого давления - в этом одно 
из достоинств циклов типа Капицы. 

Конструкционные материалы аппаратов глубокого холода должны бьпъ до­
статочно пластичными и прочными при низких температурах. Наиболее широко 
в технике глубокого холода применяются медь и ее сплавы (латуни, бронзы), 
сварка (пайка) ведется сплавами (припоями) на основе серебра. В неответствен­
ных у:�лах применяются алюминиевые сплавы, редко - нержавеющая сталь. Эти 
обстоятельства значительно удорожают аппаратурное оформление процессов 
глубокого охлаждения: капитальные затраты вносят здесь более существенный 
вклад в общую стоимость, нежtти в других областях химической технологии .  

Во избежание притока теплоты и з  окружающей среды к холодному РТ 
("потери холода в окружающую среду") необходима тщатмьная темоизОАRЦUR 
всех машин и аппаратов, функционирующих в области низких температур. В 
противном случае стоимость процесса резко возрастает. 

21 .3 .7 .  Двухколонный ректификационный arperaт 
для разделения воздуха 

Жидкий воздух, получаемый в циклах глубокого холода, 
применяют для создания и поддержания низких температур. 
Но основная его часть используется для разделения воздуха на 
азот и кислород методом ректификации . 

Получаемый азот достаточно высокой чистоты идет в дальнейшем на синтез 
аммиака; далее N Н з  используют непосредственно (например ,  как рабочее тело в 
циклах умеренного охлаждения) либо в качестве реагента: окисляют до оксидов 
азота (производство азотной кислоты и ее солей); направляют на синтез 
(например,  карбамида) и т.д. Кроме того, азот в жидком состоянии, как и жид­
кий воздух, применяют для создания низких температур, а в rазообразном - в 
качестве защитной атмосферы при работе с пирофорными (самовоспла­
меняющимися) веществами и как "инерт" при необходимости "погасить" какую­
то химическую реакцию. 

Получаемый кислород в химической технологии широко используют как 
окислитель (нередко - в смеси с воздухом), например в процессах конверсии 
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метана, в rазификации, а Тdкже в металлурmи (дуrье), в медицине, при прове­
дении сварочных работ и в друmх случаях, зачастую весьма далеких от хими­
ческой технолоmи (при этом очень часто высокой чистоты кислорода не тре­
буется) .  

Воздух предстамяет собой бинарную (практически) смесь 
низкокипящего компонента (НКК) - азота N2 и высококипя­
щего (ВКК) - кислорода 02. Основная проблема при ректи­
фикации жидкого воздуха состоит (см. разд. 12 .7 .6) в оргаииза­
ции потока флегмы: в обычных колоннах пары Н КК (с при­
месью ВКК) конденсируют в конденсаторах с помощью холод­
ной воды, холодного воздуха или иного хладоагента; здесь же 
(в области температур на уровне -200 ° С)  мы не располагаем 
хладоагентом необходимой (более низкой, чем жидкий азот) 
температуры.  Проблема может быть решена пугем использова­
ния двухколонного ректификационного агрегата, включенного в 
общий холодильный цикл. 

Устройство и принцип работы агрегата 

Агрегат (рис . 2 1 .2 1 ,  а) состоит из двух колонн : нижней 5 
(работает под дамением 0 , 5-0,  7 МПа) и верхней 1 (давление 
чугь выше атмосферного - на 0 ,02-0,04 МПа) . Исходная 
смесь / предстамяет собой сжатый и предварительно охлаж­
денный воздух - его давление зависит от используемого цикла 
глубокого холода и может превышать 1 0  МПа, температура на 
уровне -(90 + 1 50) 0 С; обычно это газ (не исключено, что и 
мажный пар) .  Исходная смесь служит теплоносителем,  обогре­
вающим кубовую жидкость нижней колонны. Будучи более 
"горячей", нежели кипящая в кубе жидкость, исходная смесь 
отдает в кипятильнике 4 свою теплоту перегрева и конденса­
ции и превращается в жидкость. Далее ее давление сбрасывает­
ся в дроссельном вентиле А до 0,5-0, 7 МПа, и смесь подается 
на тарелку питания нижней колонны (ТП Н) - чаще всего в виде 
парожидкостной смеси. В этой колонне происходит ректифи­
кация, устанавливается характерный профиль концентраций с 
нарастанием Н КК (N2) снизу вверх. В результате в кубе 4 по­
лучается воздух (промежуточный кубовый остаток /V), обога­
щенный кислородом (е го концентрация в кубе - на уровне 
40-60%) ,  а наверху колонны - существенно обогащенный 
азот (его концентрация - от 94 до 98%) . 

Разумеется , обогащение возможно только при наличии 
флегмы, получаемой в конденсаторе 2 наверху нижней колон­
ны 5 - в результате конденсации паров смеси (с  высокой кон­
центрацией N2) в трубном пространстве конденсатора 2. Оче­
видно, что при этом в межтрубном пространстве конденсатора 
должно находиться более холодное рабочее тело (см .  ниже). 
Образующийся конденсат частично стекает вниз (это флегма, 

1 6 1 3  



а 

б 

Рис.21.21. Двухколонный аrрег.п для разделения воздуха: 
а - аrрегат, б - фраrменr агрегата: конденсатор-кипятильних; 
1 - верхняя колонна, 2 - конденсатор-кипятилыmк, .1 - азотные карманы, 4 - куб 

ШIJIСНеЙ колонны с КИПЯТИЛЬШIКОМ, 5 - ШIJIСНЯЯ колонна, 6 - ХОЛОДИЛЬШIК JIQЩКОГО азота, 7 - JС:рЬIШХа конденсатора-кипяпtлып�ка; 
1 - исходный сжатый холодный воздух, II - смесь, питающая ШIJIClllOIO колонну, J// -

промежутоЧНЬIЙ дистиллят, флегма. JV - промежуточный кубовый остаток, V - отводимый 
газообразный кубовый остаток, V/ - холодный поток азота сверху колонны 1, VJJ - отводи­
мый газообразный дистиллят; 

Не, Ne, Ах, Кr и Хе - точки отбора фрахций, богатых соответствующими инертными 
газами 
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обеспечивающая процесс ректификации), а частично собирает­
ся в кольцевом кармане 3 и отбирается в виде промежуточного 
дистиллята 111. Некоторую часть его (поток Jlla) иногда отби­
рают в качестве продукта (жидкий азот) , транспортируемого и 
хранимого в сосудах Дьюара. 

Кубовый остаток JV и дистиллят 111 (самотеком, за счет раз­
ности давлений) поступают в верхнюю колонну 1. При этом 
кубовый остаток нижней колонны, подаваемый через дрос­
сельный вентиль Б, является исходной смесью Д11Я верхней ко­
лонны (подается на ее тарелку питания ТП В), а дистиллят из 
азотных карманов нижней колонны (в виде парожидкостной 
смеси после дросселирования в вентиле В) служит флегмой Д11Я 
верхней колонны. В нижней части колонны 2 накапливается 
кипящий кубовый остаток, значительно обогащенный кислоро­
дом (до концентрации 80-95% - в зависимости от требований 
потребителя) ;  его обычно отводят в газообразном состоянии -
поток V. Теплота на его кипение берется за счет конденсации 
паров дистиллята в конденсаторе нижней колонны 5. Из верх­
ней части колонны 1 отводят газообразный азот со следами 
(доли %) кислорода, поскольку в последующем синтезе NНз  
присутствие 02 нежелательно . Чистота уходящих продуктов (N2 
и 02) обеспечивается необходимыми количествами тарелок и 
флеrмовыми числами в колоннах 5 и 1. 

Заметим , что конденс<iтор 2 на рис. 2 1 .2 1 ,  а показан схематич­
но. В действиrелъности это - кожухотрубный аппарат с трубной 
решеткой и крышкой (рис. 2 1 .2 1 ,  б); в трубках конденсируюrся 
пары (нижняя колонна), в межrрубном пространстве - кипит 
жидкость (кубовый остаток верхней колонны). 

Особенности работы агрегата 

Для понимания и реализации устойчивой работы агрегата 
весьма важны тепловые режимы теплообменных устройств. 
Дело в том ,  что исходный воздух содержит больше Н КК 
(приблизительно 77% мае.) ,  нежели жидкость, находящаяся в 
кубе нижней колонны 4. Чтобы температура конденсации ис­
ходного воздуха в кипятильных трубках была здесь выше тем­
пературы кипения кубовой жидкости (а без этого теплообмен 
неосуществим) , необходимо более высокое давление исходной 
смеси в сравнении с давлением в нижней колонне 5. Это по­
ложение иллюстрируется на рис . 2 1 .22 диаграммами t-x,y для 
воздуха при разных давлениях (диаграммы 1 и 11; средние тем­
пературы конденсации 1 и кипения Z). Точно так же темпера­
тура кипения кубовой жидкости в колонне 1 (высокий % ВКК) 
должна быть ниже температуры конденсации паров в конден­
саторе колонны 5 (высокое содержание Н КК). Эrо обеспечи­
вается различием давлений в колоннах 5 и 1 (см.  рис . 2 1 .2 1 ,  а) , 
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Рис.21. 22. Диаграммы t-x, у для воздуха 
при разных дамениях: 

! - высокое,  ! !  - 5-7 бар (нижняя колонна) , 
Ш - "' 1 бар (верхняя колонна) ; 

температуры: 1 - конденсации в кипятильни­
ке нижней колонны, 2 - кипения в кубе нижней 
колонны , З - конденсации в конденсаторе нижней 
колонны , 4 - кипения в кубе верхней колонны 

как видно на диаграммах 1 1  и 1 1 1  
(см .  рис . 2 1 .22); сравните темпера­
туры фазовых превращений смесей 
З и  4. 

Отметим также ряд других осо-0 х:у-- бенностей работы ректификаци­
онного агрегата (см .  рис. 2 1 .2 1 ) .  

С целью увеличения потока 
флегмы в верхней колонне целесообразно по возможностQ 
охладить поток дистиллята III из нижней колонны в верхнюю 
- перед его дросселированием . Для этого холодный поток VI 
(N2), отводимый сверху из колонны 1, направляют в холодиль­
ник б промежуточного дистиллята, установленный перед дрос­
сельным вентилем В. 

Холодные потоЮ:t газообразных N2 и 02 направляются 
(раздельно) в холодообменниЮ:t (см .  схемы получения глубоко­
го холода - разд. 2 1 . 3 .2-2 1 . 3 . 5) для охлаждения встречного 
потока исходного воздуха: рекуперация холода повышает эко­
номичность процесса. После холодообменников N2 и 02 соби­
рают в отдельные газгольдеры (давление в них, как правило , 
атмосферное) . Поскольку движение газов по системе сопро­
вождается потерями напора (на преодоление гидравличесЮ:tх 
сопротивлений) ,  то давление в верхней колонне несколько 
выше атмосферного. 

Воздух содержит не только N2 и 02, но и ряд других компо­
нентов. От воды и диоксида углерода избавляются до подачи 
исходного воздуха в холодильную установку и колонну; в про­
тивном случае лед (Н2О, СО2) просто забьет все коммуника­
ции . Но воздух содержит еще небольшие количества инертных 
газов (по крайней мере, от гелия до криптона), они постоянно 
накапливаются в агрегате, преимущественно - в определенных 
зонах колонны .  Так, фракции, обогащенные Не и Ne, в основ­
ном концентрируются под крышкой 7 (см .  рис . 2 1 .2 1 ,  а) кон ­
денсатора нижней колонны 5; фракции, обогащенные Ar ,  -
чуть ниже тарелЮ:t питан ия верхней колонны (ТП В),  а фрак­
ции, содержащие Кr и Хе, - над кубовой жидкостью верхней 
колонны 1. Из упомянутых зон (см . рис . 2 1 .2 1 )  эти фракции 
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забираI<УГ и направляют в отдельные колонны для выделения 
индивндуальных компонентов· . 

На практике достаточно серьезна проблема безопасности работы ректифика­
ционного arperaтa, особенно - в связи с применяемыми конструкционными 
материалами на основе меди и серебра (см. разд. 2 1 . 3 .6) . Дело в том, что в 
атмосфере химического завода всегда есть орrанические соединения (из-за суще­
ствования других производств) , в их числе - и ацетилен (технологические про­
цессы с ним, сварочные работы). Эти вещества попадают через системы трубо­
проводов в колонну. Наиболее опасно их присутствие в кубе верхней колонны: 
контак:r почrи чистого 02 с орrаническими веществами; опасность усугубляется 
при наличии С2Н2, поскольку моrут образовываться взрывчатые ацетилениды 
меди и серебра. Поэтому исходный воздух тщательно очищают от примесей 
орrанических соединений (нередко забор воздуха вообще выносят с территории 
завода подальше от него и с учетом розы ветров). Кроме того, время от времени 
производят слив части кубовой жидкости из верхней колонны, чтобы избавиться 
от орrанических соединений , если они попали в колонну ("орrаника" обычно 
плавает в жидком киСJiороде хлопьями). 

Сходные схемы разделения мoryr использоваться и для по­
лучения других компонентов или их смесей (фракций), кипя­
щих при низких температурах" 
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Глава 22 

ИЗМЕЛЬЧЕНИЕ ТВЕРДЫХ МАТЕРИАЛОВ 

Под измельчением твердых материалов (ТМ) понимают на­
прааленное уменьшение их размеров пуrем механического 
(реже - какого-либо иного) воздействия на ТМ. Ниже рас­
сматриваются основные инженерные проблемы измельчения 
на примере некоторых типичных представителей размольных • 
машин . 

22.1 .  ОБЩИЕ ПОЛОЖЕНИЯ 

Общее назначение процессов изиельчения: 
- увеличеиие поверхности контакта измельчаемого ТМ для 

осущесталения ряда химических, физических, физико-хими­
ческих процессов, если именно поверхность межфазного кон­
та�сrа определяет интенсивность процесса в целом (многие ка­
талитические и некаталитические гетерогенные процессы и 
т.д.) ;  

- применение ТМ в последующих конкретных технологиче­
ских процессах, если их возможно осуществить с ТМ только в 
тонкоизмельченном состоянии (состааление композиций и 
др .) ;  

- выделение ("вскрытие") целевого компонента, изначально 
существующего в твердой породе в смеси с ней (например, 
процессы выщелачивания в rnдрометаллурrии или полимерных 
технологиях) .  

22. 1 . 1 .  Классификация размольных машин 

Процессы измельчения формально и условно классифици­
руют по размерам (начальному dн и конечному dJ зерен,  ку­
сков, частиц ТМ, иногда дополнительно и по степени измельче-

• Подробнее проблемы измельчения, работа и расчет разнообразных раз­
мольных машин рассматриваются в ряде учебников по курсу ПАХТ ( 1, 2, 5, 7) и 
в специальной литературе [З ,  4, 6) .  
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ния - линейной Zи = dн /dк или объемной Vи = Vн /Vк: 
Класс НЗМСJIЬЧеНИЯ 

Дробление : 
крупное 
среднее 
мелкое 

Помол : 
rрубый 
средний 
мелкий 
КОJUIОИДНЫЙ 

Размер кусков d,, и d,,., мм 
ДО llЗМСJIЬЧеюtЯ d.,. 

1000 
250 
20 

1 -5 
0, 1-0,04 
0, 1 -0,04 

< 0 , 1  

после ИЗМ&ЛЬЧСЮIЯ d" 

250 
20 

1 -5 

0 , 1 -0,04 
0,005-0,0 1 5  
0,00 1 -0,005 

< 0,001 

Рассмотрение таблицы обнаруЖивает достаточно четкую 
тенденцию возрастания степени измельчения Zи по мере 
уменьшения размеров зерен (кусков, частиц) ТМ. 

Условность приведенной классификации - не только в 
субьеIСI'ивности (произвольности) установления границ между 
классами,  но еще и в объеlСl'ивных различиях: 

- получение одних и тех же классов ТМ в разных размоль­
НЬIХ машинах; 

- применение одних и тех же размольньIХ машин для раз­
НЬIХ классов ТМ. 

Более обоснованной является классификация по способам 
измелъ"ения. Основные из этих способов представлены на рис . 
22. 1 : раздавливание (а) ; изrиб, иначе - разламывание (6); раска­
лывание (в) ; удар (г) и истирание (д) . В размольных машинах 
разрушение ТМ, как правило, происходит одновременно 
нескольЮ1ми способами, так что следует говорить о комбиниро­
ванном воздействии на ТМ, может бьпь - с преобладанием 
какого-либо одного или двух-трех способов. При этом выбор 
способа (соответственно - типа размольной машины) опреде-

а б в г д 

Рис.22. 1. Основные способы измельчения: 
а - раздавливаиие, б - разламывание (изгиб), г - рш:калываиие, г - удар, д - исrи­

раюtе 
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ляется свойствами ТМ и отчасти исходным и конечным разме­
рами кусков. Так, для твердых и хрупких ТМ применяют раз­
давливание в сочетании с раскалыванием и (или) изгибом, а 
для мягких и вязких ТМ предпочитают истирание в сочетании 
с раздавливанием и (или) ударом либо изгибом. 

Сравнивая две приведенные выше классификации, отметим 
нечетко выраженную тенденцию: чаще всего для крупного и 
среднего измельчения применяют машины, использующие 
преимущественно раздавливание, раскалывание, изгиб и удар, 
а для мелкого измельчения и помола - истирание и удар. 

22. 1 .2. О затратах энергии на измельчение 

Затраты энергии на измельчение (разрушение) ТМ зависят 
от производительности размольной машины, а также от сле­
дующих характеристик: 

- физико-механические свойства твердого материала (предел 
прочности материала ар, его модуль упругости Е); 

- геометрические параметры разрушаемого куска ТМ (его 
объем или линейный размер); 

- степень измельчения; 
- выбранный способ измельчения - этот фaJcrOp чаще всего 

является определяющим. 
Строго говоря, каждому способу измельчения должны отве­

чать своя физическая модель разрушения куска (своя "теория 
прочности") и соответствующее ей математическое описание. 

В настоящее время в оценке затрат энергии при разрушении 
ТМ господствуют две гипотезы. 

При измельчении способами раздавливания, раскалывания, 
удара затраты энергии L на разрушение куска до конечного 
размера dк. при степени измельчения Zи качественно следуют 
гипотезе Кнрпичева , согласно которой: 

na2d3 
L = l;E к (z� - 1) (Дж). (а) 

При измельчении способом истирания (и некоторыми ины­
ми) затраты энергии L на разрушение куска начального разме­
ра d8 при степени измельчения Zи согласно гипотезе Рнтrинrера 
пропорциональны вновь образованной поверхности: 

L = Кр�2(Zи - 1 )  (Дж), (б) 

причем эмпирический коэффициент Кр (в Дж/м2) оценить 
теоретически пока не удается . Он подлежит эксперименталь­
ному определению для каждых ТМ и размольной машины, что, 
конечно, снижает инженерную ценность этой гипотезы для 
технолога. 
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Оценивая упомянутые mпотезы (и ряд других более частных 
моделей), при их практическом использовании необходимо 
учитывать следующие обстоятельства: 

- прочностные характеристиЮt конкретного ТМ, подлежа­
щего измельчению (минерала, породы и т.п . ) ,  бывают различ­
ными для разных месторождений и размеров куска: сказывают­
ся структурные дефекты в ТМ (плохо воспроизводимые по вели­
чине и распределению в куске), влияющие на прочность мате­
риала и затраты энергии на его разрушение; 

- даже в случае абсолютной строгости модели разрушения 
ТМ и ее математического описания для каждого способа из­
мельчения в силу комбииированного воздействия рабочего органа 
размольной машины на ТМ невозможно количественно оце­
нить вклад различных способов измельчения, присущих кон­
кретной размольной машине; отсюда - невозможность точно­
го расчета затрат энергии на измельчение в реальной размоль­
ной установке; 

- но и в случае успешного разрешения указанных выше 
проблем возникают расчетные затруднения,  связанные с необ­
ходимостью оценЮt затрат энерmи на перемещение массивных 
рабочих органов на холостом ходу размольной машины (т.е. в 
отсутствие измельчаемого материала) ; эти затраты обычно 
вполне соизмеримы с затратами на собственно измельчение, а 
для некоторых размольных машин и превосходят их. Заметим: 
чаще всего затраты энерmи холостого хода размольных машин 
пока что не поддаются теоретическому анализу. 

В настоящее время используются два основных конкури­
рующих пути преодолен ия сформулированных выше расчетных 
осложнений . 

Первый опирается на теоретичесЮtе формулы типа (а) и (б) , 
правильно отражающие доминирующий способ разрушения 
ТМ. Но в затраты энергии вносят свой вклад и друmе способы 
измельчения ,  а также перемещение рабочих органов самой 
размольной машины. Поэтому в теоретичесЮtе формулы вно­
сят корректирующие эмпиричесЮtе поправЮt, призванные от­
разить реальные затраты энергии. Авторы таких формул с эм­
пирическими поправками фактичесЮt предлагают следующий 
подход: теоретичесЮtе фрагменты формул учитывают влияние 
основных факторов (в этом достоинство расчетной формулы) , 
а согласие с реальными затратами энерmи достигается за счет 
эмпиричесЮtх поправочных коэффициентов незнания (явный 
недостаток формул, так как теоретичесЮtе фрагменты далеко 
не всегда базируются на основных эффекгах реального процесса 
разрушения ТМ). 

Второй путь базируется на обследованиях лабораторных и 
промышленных размольных машин; в результате формируются 
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расчетные соотношения сугубо эмпирического характера. Досто­
инство такого расчетного метода - надежность в тех рабочих 
диапазонах, в которых были проведены эксперименты и обсле­
дования реально функционирующих размольных машин .  Недо­
статок - отсуrствие (в лучшем случае - ослабление) связи 
затрат энергии со свойствами измельчаемого материала. 

В силу указанных причин предлагаемые в литературе фор­
мулы для расчета энергетических затрат в размольных машинах 
зачастую не обладают приемлемой надежностью. Поэтому в 
настоящем учебнике они не приводятся (или же в отдельных 
случаях приводятся, но лишь для иллюстрации сформулирова-v )• ных выше положении . 

22. 1 .3 .  Основные требования к размольным машинам. 
Типовые схемы размольных установок 

В размольных машинах получается смесь кусков ТМ разных 
размеров (даже при достаточно однородном - по крупности -
исходном материале). Основной принцип работы размольных 
машин - измельчать ТМ только до требуемых размеров, не за­
трачивая энергию на излишнее измельчение. Исходя из этого 
принципа формулируется большинство требований к размоль­
ным машинам: 

- получение измельченного ТМ заданного гранулометриче­
ского состава (частный случай - равномерность измельчения,  
конечные зерна одинакового размера); 

- возможность реrулирования степени измельчения;  
- минимум пылеобразования; 
- немедленное удаление из рабочей зоны зерен, уже до-

стиПIIих заданного размера (т.е. недопустимость их дальней­
шего измельчения - бесполезного, а для ряда потребителей -
просто неприемлемого). 

Есть и другие требования, не имеющие прямого отношения 
к основному принципу. Одно из них связано с износом узлов и 
деталей размольной машины, поскольку в рабочих условиях 
большие усилия действуют не только на измельчаемый ТМ, но 
и на упомянуrые узлы и детали. Поэтому необходимо предо­
хранить от поломки наиболее ответственные и трудносменяе­
мые узлы, а для некоторых размольных машин - даже прово­
цировать поломки определенных (быстро изнашиваемых и легко 
доступных для замены) узлов и деталей при возниюювении 
особо жестких условий работы. 

И еще одно очевидное требование, относящееся и к другим 
технологическим аппаратам: минимальные затраты энергии 
при заданной производительности или максимальная произво­
дительность при заданных затратах энергии. 

• Подробнее о затратах энерmи см. ( 1 ,  3, 6 ) .  
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Gи Gи Gu 

1 1 

Gp G Gi)' 
3 3 

( 1 -х) 2 2 

а б 
Рис. 22.2. Типичные схемы размольных установок с умеренной (а) и высокой (б) 
степенью измель•1е11ия: 

1 - раэмольна.>1 машина, 2 - сортируюшее устройство, J - линия рецик.ла ТМ 

С учетом перечисленных требований строятся типовые схе­
мы размольных установок, в которых исходный ТМ должен 
быть измельчен до зерен (кусков, частиц) заданного размера. 

Умеренные требуемые степени измельчения. Типовая схема в 
этом случае имеет вид, показанный на рис . 22 .2 , а . В размоль­
ную установку непрерывного действия подается исходный мас­
совый поток твердого материала Gи. Однако за один проход до 
заданного размера dк в размольной машине 1 измельчается не 
весь ТМ, а лишь его некая доля х. Полученная в дробилке 
смесь кусков разных размеров направляется на сортировку в 
классификатор 2, где целевой продукт Gц = Gи , содержащий 
достаточно мелкие (приемлемые по размеру) зерна, отделяется 
от потока Gp с более крупными зернами. Поток Gp - рецикл -
возвращается по линии 3 на вход размольной установки, где 
присоединяется к исходному потоку Gи .  Так что полная (общая) 
производительность размольной машины составляет: 

G = Gи + Gr = Gц + Gp . (в) 

Разумеется , в размольной .машине можно бьmо бы обеспе­
чить требуемое измельчение за один проход - тогда не было бы 
потребности в сортиро вке и рецикле: Gp = О . Но в этом случае 
продукт содержал бы много мелочи - был бы нарушен основ­
ной принцип измельчения,  возникли осложнения при после­
дующем использовании измельченного ТМ, ухудшились техни­
ко-экономические показатели размольной установки. Именно 
по этой причине организуют сопряжение процессов в размоль­
ной машине 1 и классификаторе 2 - с рециклом потока Gp 
твердого материала по л инии J. 
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Взаимозависимость потоков ТМ найдем из материального 
баланса для классифи катора (п оз. 2 на рис. 22.2,а) .  При доле х 
целевого продукта Gu от общей производительности G размоль­
ной установки доля реuикла Gp, естественно, составит ( 1 - х) . 
Тогда легко записываются два равноценных балансовых соот­
ношения: 

Gц = Gx = ( Gц + Gp)x и Gp = G( l - х) = ( Gц + Gp) ( l  - х) . 
Используя любое из этих соотношений,  находим искомые 

связи: 
G = Gц/х = Gи/х и Gp = Gц( l - х)/х = Gи( l - х)/х .  (22 . l )  

Высокие степени измельчения.  В этом случае получить целе­
вой продукт с хорошим выходом в одной размольной машине 
(т.е .  обеспеч ить собл юдение основного принципа измельчения) 
не удается : образуется много мелочи (пыли) .  Поэтому исполь­
зуют более сложную технологнческую схему (рис.  22.2 , 6) ,  со­
стоящую из нескольких последовательно расположенных раз­
мольных машин - со своим рециклом ( l - х) недоизмельченного 
ТМ для каждой из машин .  

Объектом инженерного анализа размольной машины являют­
ся прочностные и технологические характеристики; несколько 
особняком стоят энергетически е проблемы. 

Прочностные расчеты - дело конструктора, научная база рас­
сматривается в курсе " П рикла;(ной механики" ;  курс ПАХТ эти 
моменты не затрагивает. 

Технологические вопросы - предмет анал иза в курсе ПАХТ: 
они важны при эксплуатации размольных установок и при их 
проектировании . В последнем случае технолог зачастую высту­
пает в роли заказчика в диалоге с конструктором. 

Затраты энерrии при измел ьчен ии важны как для технолога, 
так и для проектировщика. Слабость теоретической базы и 
сложность вл иян ия многочислен ных факторов, как показано в 
разд. 22. 1 .2 ,  пока препятствуют достаточно строгому анал изу и 
разработке надежных расчетных формул .  

Ниже рассматриваются некоторые технологические моменты, 
характерные для отдел ьн ых размольн ых машин.  

22.2. ЩЕКОВЫЕ ДРОБИЛКИ 

Щековые дробилки ( lЦД) относятся к размольным машинам 
с преобладан ием измел ьчения способами разламывания , раска­
лывания и раздавли ван 11я .  Чаще всего lЦД используются при 
крупном и среднем дроблении .  
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22.2. 1 .  Устройство и принципы работы щековых дробилок 

Общий вид и кинематическая схема 1l1Д показаны на рис . 
22. 3 ,а. 

Основными рабочими органами lllд являются смокrированные на станине 1 
стальная или чугунная неподвижная щека 2 и подвижная щека 4, защищенные 
плитами, изготоаленными из очень прочного (износоустойчивого) материала. 
Рабочий объем lllд - пространство между плитами, называемое пастью. С 
торцов пасть закрыта гладкими плитами 3. 

lllд работает циклично - в две стадии:  измельчение ТМ; загрузка-выгрузка 
ТМ. На стадии измел•чения подвижная щека перемещается мево, плиты сбли­
жаются и происходит разрушение ТМ. На стадКИ 381}1узхи-11WI'рузки подвижная 
щека перемещается вправо; при этом измельченный материал выгружается из 
lllд через нижнее сечение пасти (шпальт), и одновременно в рабочий объем 
через верхнее сечение пасти (зев) подается свежая порция исходного ТМ. 

Поверхность плит может бьпъ гладкой (работа на раздавливание ТМ),  но она 
может бьпъ рифттеной или зубчатой (работа на изгиб, отчасти - на раскалыва­
ние ТМ). 

Возвратно- поступательное (а точнее - качательное) перемещение подвиж­
ной щеки около оси 5 обеспечивается подъемно-опускным движением шатуна 
8, сидящего на эксцентриковом валу 7, и распорными плитами 9, шарнирно 
соединяющими шатун с подвижной щекой (левая плита 9) и клиньями 12 
(правая плита 9). При подъеме шатуна распорные плиты располагаются почти в 
одну m1нию, так что подвижная щека идет алево (измельчение ТМ в пасти). При 
опускании шатуна распорные плиты располагаются в ломаную линию так, что 
подвижная щека идет вправо (разгрузка ТМ через шпальт и загрузка свежих его 
порций через зев) . На стадии загрузки-выгрузки под действием собственного 
веса и веса ТМ в рабочей зоне подвижная щека весьма медленно перемещается 
вправо ; чтобы частота этого перемещения соответствовала режиму lllд, пред­
усмотрен принудительный возврат подвижной щеки в крайнее правое положе­
ние с помощью тяг 10 и пружин 11. Для восприятия значительных инерционных усилий на эксцентриковом валу 
7 устанааливается массивное маховое колесо 6. 

Конечный размер куска измельченного ТМ регулируется шириной щели 
(нижнего сечения) шпальта за счет фиксации КJШньев 12 в определенном поло­
жении. 

При работе lllд возможно случайное попадание в рабочий объем (в пасть) 
очень прочного куска какого-либо постороннего ТМ . Чтобы избежать поломки 
дорогостоящих узлов и деталей lllд, на этот случай предусмотрена преднамерен­
ная поломка какой-нибудь дешевой и легко заменяемой детали, чаще всего -
специально ослабленной правой распорной плиты 9: она выполняет роль 
"предохранительного клапана·· - при поломке ее легко заменить на новую. 

Крепление подвижной щеки может быть различным (см. рис . 
22.4) .  Применяемое чаще всего верхнее крепление (рис . 22 .3 ,а и 
22.4,а) обеспечивает надежную выгрузку ТМ. Однако из-за пе­
ременной ширины шпальта в этом случае продукт состоит из 
кусков, заметно различающихся своими размерами. Нижнее 
крепление подвижной щеки (рис. 22 .4,6) обеспечивает большую 
однородность в размере кусков измельченного ТМ. Но в этом 
случае возможно зависание измельченного ТМ при его выгруз­
ке через шпалът. В обоих рассмотренных случаях различные 
участки подвижной щеки при ее качании перемещаются на 
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а 

Рис.22.З. Щековая дробилка: 
а - процессуальная схема, б - кинематическая схема; 
1 - стаюmа, 2 - неподвижная щека с защиn�ой плиrой, З - боковая плита, 4 -

пoДllIOl(}faя щека с защитной плитой, 5 - ось качания поДВIОКНой щеки, 6 - маховое колесо, 
7 - эксцентриковый вал, 8 - шатун, 9 - распорные плиты, 10 - тяги, 11 - пружина, 12 -
КJIИИЬЯ 

а 6 в г 

Рис.22. 4. Варианты креrтения подвижной щеки: 
а - верхняя подвеска, 6 - нижняя подвеска, в - параллельное перемещение подвиж­

ной щеки, г - сложное перемешение; 
1 - неподвижная щека, 2 - подвJIJОfаЯ щека, З - ось качания подви:жной щеки 
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разные расстояния и потому испытывают неодинаковые меха­
нические нагрузки (наибольшие - в области максимального 
перемещения участков подвижной щеки). Or этого недостатка 
свободны lllД с параллельным перемещением подвижной щеки 
(рис. 22.4,в) ;  платить за это улучшение приходится значитель­
ным усложнением кинематической схемы ll.IД. Наконец, су­
ществуют lllД со сложным перемещением подвижной щеки 
(см .  рис.22.4 ,г) - влево и вниз на стадии измельчения. В этом 
случае облегчается выгрузка измельченного ТМ; кроме того, к 
указанным выше способам измельчения в lllД добавляется еще 
истирание, что важно при разрушении мягких и вязких ТМ. 
Разумеется , кинематическая схема перемещения подвижной 
щеки здесь тоже весьма сложная. 

Диапазон размеров lllД весьма широк: от лабораторных дро� 

билок (с размером в зеве 1 50х 1 00 мм) до пилотных (укруп­
ненных лабораторных) и промышленных (размер в зеве 
2000х3000 мм) . Щековые дробилки мoryr развивать очень 
большие усилия. 

Достоинства ll.IД: простота; надежность; легкость обслужи­
вания; относительная компактность (см . рис .  22.3 ,а) . Недостат­
кu ll.IД: периодичность цикла работы и,  как следствие, нерав­
номерность нагрузки на рабочий орган в процессе измельчения 
(от высоких на стадии измельчения до почти нулевых на ста­
дии загрузки-выгрузки);  поломки и необходимость замены рас­
порной плиты ; шум. 

22.2.2. Основы технологического расчета 

Угол захвата твердого материала в щековой дробилке 

Углом захвата в lllД называется угол сх. (рис . 22.5 ,а) между 
неподвижной и подвижной щеками .  Если рассматривается lllД 
с параллельным перемещением подвижной щеки (рис . 22 .4, в) ,  
то угол захвата в процессе работъ1 llIД остается постоянным. Ес­
JШ же в ходе измельчения ТМ этот угол несколько (на практике -
весьма слабо) изменяется (например, при верхней или нижней 
подвеске подвижной щеки - см. рис. 22.4,а,6), то при анализе 
проблемы захвата речь идет об угле сх. в начале стадии измельче­
ния:  подвижная щека - в крайнем правом положении. 

С позиций технолога обычно следует стремиться к увеличе­
нию угла захвата сх. ,  так как с ростом сх. повышается степень 
измельчения Zи - как правило, это желательно . Но при чрез­
мерном увеличении сх. кусок ·ТМ ,  подлежащего измельчению, 
не будет захвачен щеками, а выскользнет ("эффект мыла") вверх 
из рабочей зоны, но не будет разрушен. 

На кусок ТМ, находящийся в рабочей зоне (в пасти) ,  дей­
ствует сила F8 (рис . 22.5 ,а) , стремящаяся вытолкнуть его из 
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Рис.22.5. К расчету предельного угла захвата щековой дробилки: 
а - схема действия сил, б - к определеЮtю уrла внешнеrо треЮtЯ (Т - тело, П - по­

верхносrь треЮtЯ) 

пасти. Одновременно на кусок действуют силы трения Fт, 
удерживающие его в пасти, что необходимо для последующего 
его разрушения. С ростом а. увеличиваются силы, выталЮ1-
вающие кусок, и уменьшаются силы, удерживающие кусок в 
рабочей зоне. 

Очевидно, существует некий предельный уrол захвата а.пр' 
при котором упомянутые силы находятся в равновесии; рабо­
чий уrол захвата а. должен быть меньше предельного О.Пр· Вели­
чину предельного угла захвата а.пр определим путем сопостав­
ления (рис. 22 . 5 ,  а) сил , действующих на кусок вдоль оси О-А. 
Для упрощения будем рассматривать шарообразный кусок ТМ. 

Выразим составляющие конкурирующих сил . 
Нормально к неподвижной и подвижной щекам действуют 

сдавливающие силы Р - разложим их на составляющие: вдоль 
оси О-А и нормально к ней. При работе дробилки на измель­
чение ТМ важны нормальные составляющие сил Р - именно 
они разрушают ТМ. Но при определении предельного угла 
захвата важны вьпалкивающие составляющие сил, действующие 
вдоль оси. Из рассмотрения рис. 22 .5 ,а  следует, что характер­
ные углы при проецировании сил на ось О-А равны половине 
угла захвата щековой дробилЮI (как углы с взаимно перпенди­
кvляоными сторонами) . Тогда проекция выталЮ1вающей силы 
на ось О-А составляет P sin(a / 2) ,  а поскольку этих сил две (одна 
для неподвижной и другая для подвижной щеки), то в итоге 
Fв = 2Psin(a / 2) .  

Удерживают кусок в рабочей зоне составляющие сил трения 
Fт, действующих вдоль щек в точках их касания с шаром. Эти 
силы также разложим на нормальную к оси О-А и тангенци­
альную вдоль оси. Нормальная составляющая добавляется к 
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разрушающей нагрузке (см . выше), а тангенциальная F3 важна 
при решении задачи об удержании куска в рабочей зоне. Из 
технической механики известно, что сила трения вдоль щеки 
Fт может быть представлена в вИде произведения нормальной 
силы Р и коэффициента трения fт: Fт = Рfт; поскольку этих сил 
тоже две (по поверхностям неподвижной и подвижной щек) , то 
результирующая сила трения равна 2Рfт. Проекция сил трения, 
удерживающих кусок в рабочей зоне, на ось О-А равна F3 = 
= 2Pfтcos(a/2) . 

Рис. 22.5,б ИЛЛЮС11JИрует связь нормальной склы Р и силы, обеспечивающей 
движение тела Т по поверхности П: эта движущая сила численно равна силе 
трения Fт и противоположна ей по направлению. Из рисунка следует: Fт = Ptgqi, 
rде уrол qi называется уrлом 1111е1Ш1еrо 1J1еиия (трения тела Т о постороннюю 
поверхность П). Сравнение формул для силы трения Fт = Р/т и Fт = Ptgqi приво­
дит к выражению: fт = tgqi. 

Предельный угол трения <х.пр найдем, приравнивая дей­
ствующие вдоль оси О-А силы, выталкивающие кусок из ра­
бочей зоны и удерживающие кусок в ней: 

2Аiн (а./2) = 2Pfтcos(a./2) 
Отсюда после очевИдных сокращений: 

sin(a. / 2) /: = tg(a. 2) = 1т = tgq> . 
cos(a. / 2) 

Равенство тангенсов означает равенство углов. Окончатель­
но для предельного и рабочего углов захвата: 

<Хпр = 2q> ' а. < 2q> . (22.2) 
• 

К аналогичным результатам приходят , рассматривая равен-
ство проекций сил на вертикальную и горизонтальную оси. 

ПракrичесЮI для многих ТМ угол qi находится в диапазоне 15-20°, так что 
Оtпр "' 30740°. Рабочие утлы захвата принимаются обычно с достаточным запасом 
на возможные изменения рабочих условий (увлажнение ТМ и др.) - в пределах 
15-25°. 

Производительность щековой дробилки и ее регулирование 

Произ1юдительность ПJД.·. Она определяется геометрически­
ми характеристиками llJД и частотой качания подвижной ще­
ки. Расчетная схема на рис . 22.6 представлена применительно к 
параллельному перемещению подвижной щеки (это несколько 
упрощает анализ) . Обоjначим: е - ширина щели в шпальте; 
Ь - длина щеки (перпендикулярно плоскости чертежа) ; s -
ход подвижной щеки; п - рабочая частота качаний щеки или ,  
что то же самое, число оборотов эксцентрикового вала в еди-

• См" например,  ( 1 ) . 
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Рис.22.6. К расчету производительности щековой 
дробилки: 

1 - неподвижная щека, 2 - подвижная щека в 
крайних левом (сплошная линия) и правом (шrриховая 
ЛЮDIЯ) положениях 

ницу времени :  один оборот склады- / 
вается из одного качания влево 
(стадия измельчения) и одного -
вправо (стадия загрузки-выгрузки). 
Точками на рисунке помечено попе­
речное сечение призматического объ­
ема твердого материала, измельченно­
го до заданного максимального ко-
нечного размера куска dкм,; он отвеча-
ет (см .  рис . 22.6) наибольшей ширине щели . (е + s) . Средний 
конечный размер куска dк принимается (тот же рисунок) рав­
ным полусумме верхнего и нижнего оснований помеченного 
сечения измельченного ТМ: dк :::: [е + (е + s)]/2. Размеры ку­
сков ТМ, расположенного над помеченным объемом, моrуг 
превышать заданные (dкм,); такие куски не будуг выгружаться 
через шпалът. 

За одно качание щеки вправо происходит выгрузка призма­
тического (основание призмы - h(2e + s)/2, ее длина - Ь) 
объема V0 измельченного ТМ: 

Уо = hЬ 2е + s 
2 

За п качаний в единицу времени объемная производиrе.ilь­
вость IЦД составит: 

2е + s V = V0n = hb-- n .  
2 

(а) 

В выражение (а) входят конструктивные величины а., е, s и 
Ь, эксплуатационная харакrеристика п, а также расчетная вы­
сота h, не заданная в паспорте IЦД. В расчетных целях h целе­
сообразно выразить через известные конструктивные характе­
ристики: из геометрических соображений h = s/tga.. Тогда 

V = _!_ Ь 2е + s 
п . (б) · 

tga. 2 

Массовая производиrельвость дробилки .G (в кг ТМ/с) полу­
чается как произведение объемной производительности на 
массовую концентрацию ТМ в измельченном материале: G = 

= Vpт( l - Е) . Здесь Рт - кажущаяся плотность (см .  разд. 14.7 .3) 
ТМ, ( 1  - Е) - его объемная доля в выгружаемом ТМ, Е - по­
розность. Заметим: в технологии измельчения величина ( 1  - Е) 
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именуется коэффициентом разрыхления и обозначается щ�. На 
пракrике обычно щ� = 0,4 -:- 0 ,6 .  Окончательно : 

s 2е + s G = - Ь -- пртµо (22 .3)  
tga. 2 

Реrулирование производительности UЩ. С этой целью следу­
ет воздействовать на величины, входящие в формулу (22 .3) .  

Ширину е зазора в шпальте можно изменять перемещением клиньев (поз. 12  
на рис. 22 .3) .  Надо только иметь в виду, что одновременно изменится и конеч­
ный размер разрушенноrо куска ТМ (допустимо ли это с позиций заказчика?) . 
Ход s подвижной щеки в наибольшей степени зависит от эксцентриситета вала, 
на котором установлен шатун. Воздействие на эксцентриситет - громоздкая 
процедура, на праlСl'Ике она не применяется. Заметим также, что величина s 
изменяется в весьма узких пределах, и потому вряд ли целесообразно использо­
вать s для реl)'лирования V и G. Воздействие на длину щеки Ь в процессе дроб­
ления, конечно ,  невозможно, на уrол захвата а - праlСl'Ически тоже 
("прак:rически" потому, что изменение е в некоторой - малой - мере сказы­
вается и на а) . Плотность Рт - свойство измельчаемоrо ТМ (справочная величи­
на) . Степень разрыхления µо зависит от режима работы IЦД, но харакrер этой 
зависимости (не rоворя уже о количественном ее выражении) изучен недоста­
точно. 

Наиболее простым и действенным способом регулирования 
производительностей V и G щековой дробилки является изме­
нение частоты п качаний подвижной щеки (числа оборотов экс­
центрикового вала в единицу времени) : согласно формулам (б) 
и (22 .3) ,  производительности V и G пропорциональны п. 

В конце стадии измельчения твердый материал, находящийся в 
рабочей зоне IIJД, подразделяется на две части (см. рис. 22.6): 

- нижнюю объемом V0, помеченную точками, где ТМ уже 
измельчен до заданного размера куска; 

- верхнюю, где размер многих кусков ТМ может превышать 
максимальную ширину щели (е + s) ; высыпание этой части 
материала через щель в шпальте затруднено или просто невоз­
можно, она продвинется вниз и займет место V0 в следующем 
цикле измельчения . 

Подчеркнем, что в конце стадии выгрузки (подвижная щека 
- в крайнем правом положении) должен полностью высыпать­
ся через шпалът весь измельченный ТМ в объеме V0; в про­
тивном случае будет происходить дополнительное (чрезмерное!) 
измельчение материала - в нарушение основного принципа 
измельчения . Это означает, что продолжительность стадии вы­
грузки должна быть достаточной для высыпания всего измельчен­
ного ТМ, занимающего обьем V0 высотой h. Следовательно, при 
чрезмерно высоюtх частотах качания щеки п время стадии вы­
грузки окажется недостаточным для высыпания всего объема V 0 
измельченного ТМ. 

Это обстоятельство ставит предел увеличению п: для 1ЦД 
существует некая максимальная частота качаний подвижной 
1 632 



щеки птах, превышать которую нельзя из-за недопустимого 
уменьшения времени хода (вправо) подвижной щеки. 

В целях оценки птах обозначим: 'tx - время перемещения 
подвижной щеки на стадии загрузки-выгрузки, 'tвыс - полная 
продолжительность высыпания всего ТМ, заключенного в объе­
ме V0, помеченном точками на рис.22 .6 .  Основной принцип 
измельчения соблюдается при 

'tx � 'С вые · (в) 

Время одного оборота эксцентрикового вала составляет 1/п ;  
продолжительность стадии выгрузки ТМ (одного качания) за­
нимает половину времени полного оборота: 'tx = 1/(2п) . 

Время 'tвыс найдем исходя из допущения, что высыпание из­
мельченного (помеченного) ТМ через шпальт происходит по 
законам свободного падения - без учета rидравлического сопро­
тивления воздуха. Такое допущение вполне оправдано: rидрав­
лическое сопротивление на стадии высыпания ТМ очень неве­
лико из-за малых скоростей падения кусков ТМ на участке 
небольшой высоты h (рис . 22.6} . Тогда по законам свободного 
падения (ускорение g = 9, 8 1  м/СJ.) при нулевой начальной ско­
рости движения ТМ справедлива формула: h = g-с;мс/2. Отсю-
да с учетом h = s/tga имеем: tвыс = J2h/ g = J2s/(gtga) . 

Подставим выражения для tx и tвы с в условие (в) :  
1 /2S 1 �gtga 

2п 
� V gtga ' 

откуда п 
::;;; 2 2s" . (22.4) 

Знаку равенства в последней формуле отвечает предельное 
(максимальное) число качаний (оборотов вала) в единицу вре-
мен и :  

п = ]_Jgtga . max 2 2s 
(22 .4а) 

Определение производительности llJД по (22 .З ) и числа ка­
чаний щеки по (22 .4 ) относится к задаче эксплуатации. Типич­
ная проектная задача - расчет длины щеки Ь по (22 .3 ) при 
заданной производительности G с учетом ограничения п по 
(22 .4). 

О расчете затрат энергии на измельчение в щековой дробилке 

Приведем одну из эмпирических формул для расчета затрат 
энергии, полученную из анализа реальных (по каталогам) 
мощностей приводов ще.ковой дробилки. 

При ее массовой производительности G мощность привода NШд составляет: 

NШд = 2 G  кВт в с.лучае G � 20725 т/ч ;  (r) 
NШд = 0,55 G + 25 кВт в случае G � 20-7-25 т/ч .  (д) 
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Заметим: в формулы (r) ,  (д) не входят физико-механические свойства ТМ. 
Видимо, Д11Я щековой дробШ1ки затраты энергии на собственно измельчение ТМ не 
яаляются значимыми, тем более определяющими в общих затратах энергии (см. 
разд. 22. 1 .2).  

22.З. ВАЛКОВЫЕ ДРОБИЛКИ 

Валковые дробилки (ВД) чаще всего используются при 
среднем и мелком измельчении. В зависимости от формы вал­
ков (точнее - бандажей) преобладающим способом измельче­
ния может быть раздавливание (в случае гладких валков) либо 
разламывание и раскалывание (если поверхность бандажей 
снабжена рифами или шипами) . Ниже принципы работы и 
технологические расчеты будуг рассмотрены применительно к 
rладковалковой дробилке . 

22.З . 1 .  Устройство и принципы работы валковых дробилок 

Общий вид и кинематическая схема валковой дробилки по­
казаны на рис. 22.7. 

Основным рабочим органом ВД яаляется пара 1А11Хов /,  2 с бандажами, изю­
товленными из износоустойчивою материала. Валки установлены с некоторым 
зазором и вращаются навстречу друг друrу: левый - по часовой стрелке, правый 
- против нее. Ус.ловимся :  здесь и далее будем юворить о "'валхах", подразумевая 
валки вместе с бандажами.  Кусок ТМ, попавший в зазор (щель) меЖду валками, 
должен быrь захвачен ими и разрушен (измельчен). Ширина щели меЖду валка­
ми, значит и конечный размер куска ТМ после измельчения, реrулируется фик­
сацией щитка 5 с помощью упорных ботов. 

При попадании в зазор куска постороннею очень прочною ТМ валки 
(бандажи) могут разрушиться под действием возникающих высоких нагрузок. 
Чтобы этою не произошло, один из валков (на рисунке - левый) установлен в 
неподвижных подшипниках, друrой (правый) - в скользящих. Ее.ли валки не 
смогут разрушить упомянутый прочный кусок ТМ, то подвижный валок 2 ото­
двинется вправо и ВД пропустит этот кусок ТМ неразрушенным, предохраняя 
ВД от поломок. А затем под действием пары пружин 4 подвижный валок воз­
вратится в исходное положение. 

Оба валка чаще всею (например, при измельчении твердою, подчас - хруп­
кою материала) вращаются со строго одинаковыми числами оборотов в единицу 
времени, обеспечивая работу на раwмивание подлежащею измельчению ТМ. 
Если ТМ яаляется мягким и вязким, то надо обеспечить истирающее воздей­
ствие; в этих случаях предусматюивают несколько различ�� ющиеся (обычно на 
-20%) скорости вращения валков. 

Достоинства ВД: надежность; "автоматическое" выполнение 
основного принципа измельчения, так как разрушение ТМ 
происходит за один проход (нежелательного повторного измель­
чения ТМ здесь нет) ; возможность регулирования ширины 
щели между валками, а значит и размера кусков измельченного 
ТМ. Основной недостаток: возможность перекоса валков из-за 
неодинаковой затяжки пружин и неравномерной подачи ТМ в 
дробилку по ее длине. 
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Рис.22. 7. Схема rладковалковой дробилки: 
1 - валок в НСПОДВНJIСИЫХ ПОДIUИПЮIКЗХ, 2 - то JКС, в ПОДВЮIСНЬIХ, J - рама, 4 - пру­

JКИНЬI, 5 - щиток, 6 - загрузочный бункер, 7 - ПЬIJ!сзащитная nласrина, 8 - привод 
(шкив) 

22.3.2. Основы технологического расчета 

Захват валковой дробилкой кусков твердого материала 

Угол захвата. Для валковых дробилок, как и для щековых, 
существует проблема захвата кусков измельчаемого ТМ. Со 
стороны левого валка 1 на кусок 2 исходного ТМ в точках их 
касания действуют (рис .22.8) силы: Р - по линии центров вал­
ка и куска; трения Fт - нормально к линии центров, т.е . по 
касательной к окружностям валка и куска ТМ (будем для про­
стоты считать кусок сферическим) . Разложим эти силы на со­
ставляющие вдоль горизонтальной и вертикальной осей. Для 
разрушения ТМ важны горизонтальные составляющие, а для 
захвата куска - вертикальные: вьпалкнвающая Р8 и обусловли­
вающая захват куска F3• Угол а. между горизонтальной осью и 
линией центров будем именовать уrлом захвата. (Заметим:  
иногда углом захвата называют и другие характерные углы 
результаты анализа от выбора угла, разумеется, не зависят.) 

Запишем условие захвата куска ТМ: 

P8 s; Fэ .  (е) 

Выразим эти силы (Р8 = Aina., F3 = Fт cosa. = Pfrcosa.) и под­
ставим их значения в условие захвата (е),  учитывая, что со сто­
роны правого валка на кусок ТМ действуют такие же силы: 

2.A>ina. s; 2Pfr cosa. , (ж) 

rде fт - ко:эффи1D1екr внешнеrо трения, равный тангенсу угла ip внешнеrо ч>ения. 

Знаку равенства в (ж) отвечает предельное (максимальное) 
значение угла захвата а.11 , знаку неравенства - рабочие режи­
мы измельчения в ВД. Найдем из (ж) предельный угол захвата; 
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Рис.22.8. Критические угол захвата и соотношение размеров кусков ТМ (Z) и 
диаметра валков ( J) 

после очевидных сокращений: 

sin а пр 

COS <X np 
= tgetпp = fт = tgq> , 

откуда, соответственно предельному и рабочему режимам ВД, 

(�пр = q>, а. < q> • (22 .5) 
Для щековых дробилок угол захвата является конструктивной 

характеристикой: технолог сообщает конструктору предельную 
величину этого угла (ап = 2ср) , и данное ограничение 
(а. < 2ср - см. разд. 22.2.2f учитывается при проекrировании 
IЦД. Для валковых дробилок значение Сtпр = ер является рабочей 
(функциональной) харакrеристикой; оно самопроизвольно 
устанавливается и выдерживается в процессе измельчения.  При 
а. < q> куски . исходного ТМ захватываются валками и разру­
шаюгся; при а. > ер куски исходного ТМ не захватываются вал­
ками и выталкиваюгся из рабочей зоны дробилки. 

Предельное соотношение размеров куска и валка. Из рис . 22 . 8  
следует, что более крупному куску измельчаемого ТМ сопут­
ствует большее значение угла захвата, а предельному значению 
угла Сtпр - больший предельный (т.е. максимальный) размер 
исходного куска dпр· Все куски ТМ крупнее предельного не 
будут захвачены валками, а мельче предельного - будут ими 
захвачены и разрушены.  Таким образом,  задача о предельном 
угле захвата здесь идентична задаче о предельном размере кус­
ка исходного ТМ (или диаметре валка - см. ниже) либо о пре­
дельном соотношении размеров куска и диаметра валка. 

Найдем это предельное для ВД соотношение . Обозначим 
(рис . 22.9): r и d = 2r, R и D - радиусы и диаметры соответ­
ственно куска исходного ТМ и валка (предельные значения 
будем выделять индексом "пр") ;  2е - ширина щели (зазора) 
между валками. Рассмотрим равновесную для ВД ситуацию: со-
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Рис.22.9. К определению производительности валковой дробилки 

отношения r/R = d/D равны предельным. Тогда из геометри­
ческих соображений: 

(R + е)пр = (R + r)пр соsапр . (з) 

Полуширина щели е обычно составляет 2-3% от R; для ин­
женерного расчета отношения r/R величиной е в левой части 
равенства (з) вполне можно пренебречь в сравнении с R 
(физически это означает, что валки расположены вплотную -
без зазора) . Решаем (з) относительно искомого предельного 
соотношения: 

1 _ 1 = 1 - cos а п р 

соs ап р  соs ап р  
(и) 

Переходя от радиусов к чаще используемым в инженерных 
расчетах диаметрам, получим: 

( d) 1 - соs а пр 

D пр = СОS <Х п р  
(22 .6) 

Для многих ТМ <р = 16-7- 17° .  Тогда из (22 .6) следует д11Я rладко11аJJковwх дро­
билок: 

(d/D)пp "' 1/20 = 0,05; dmax = D/20; Dmm = 20dн. (22.7) 

В случае рифленой или зубчатой поверхности бандажей валковых дробилок 
захватываются заметно более крупные куски : отношение (d/D)np там превышает 
0,25-0,3 .  

Разумеется, можно решать задачу о предельном отношении d/D, не прене­
брегая величиной е. 

В задачах эксплуатации (задан диаметр валков D) необходи­
мо определить максимально допустимый размер куска 
dпр = dmax исходного ТМ. Если рабочий размер куска d превы­
шает dmax, то такой ТМ следует подвергнугь предварительному 
измельчению (в других размольных машинах), чтобы ТМ, по-
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даваемый в валковую дробилку, не содержал кусков крупнее 
dmax. В задачах проектирования (известен исходный размер dн 
наиболее крупных кусков ТМ) необходимо определить мини­
мально допустимый диаметр валка Dпр = Dmin, так как ВД с 
меньшим размером валка D < Dmin не захватывает ТМ для из­
мельчения .  

Производительность валковой дробилки и ее регулирование 

Производительность ВД. Она определяется в расчетах задач 
эксплуатации; будем ее рассчитывать (см . рис . 22.9 ) в предпо­
ложении, что захваченный дробилкой кусок ТМ движется вмес­
те с валками без проскальзывания, т.е. с окружной скоростью 
валков ФR = 2ппR, где й> - угловая скорость валка. При длине 
валка (и щели) Ь обьемный поток твердого материала V через жи­
вое сечение Ь-2е, согласно уравнению расхода ( 1 . 1 8), составиг 

V = 2Ье-2ппR (м3/с) , (к) 
а массовый -

G = Рт(l - в) V = 4пРтЬепRµо (кг ТМ/с) ; (22 . 8) 

для ВД концентрация измельчаемого ТМ в рабочем сечении 
Ь-2е заметно меньше, нежели в щековых дробилках; поэтому 
коэффициент разрыхления µо =  ( 1  - в) здесь невелик (на уров­
не 0,2-0,3) .  

Реrулирование производительности ВД. При фиксированных 
размерах Ь и R (т.е .  для данной дробилки) регулирование воз­
можно путем воздействия на е и п. При этом надо учитывать, 
что изменению е сопутствует изменение размера кусков из­
мельченного ТМ - это не всегда приемлемо с точки зрения 
последующего использования измельченного ТМ. Основной 
способ регулирования производительности ВД - изменение 
частоты вращения (числа оборотов) валков п с помощью спе­
циального вариатора. 

Чаще всего рабочая окружная скорость валка находится на 
уровне 2 ,0-4 , 5  м/с (но не выше 6-7 м/с) . Однако необходимо 
иметь в виду ограничение по частоте вращения п: при чрезмер­
ном увеличении п (сверх максимально допустимого птах) куски 
исходного ТМ перестают двигаться с окружной скоростью вал­
ка; они отстают, даже если исходный размер кусков не пре­
вышает предельного значения по (22 .7). В результате : 

- производительность ВД остается ниже рассчитанной по 
выражениям (к) и (22 .8 ) ;  

- в нарушение основного принципа измельчения происхо-
дит повышенное истирание ТМ, образование пыли; 

- усиливается износ бандажей; 
- возникает вибрация ВД; 
- повышаются затраты энергии .  
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Теоретическое определение пПW< в настоящее время возможно только с 
большими (и не всегда убедительно обоснованными) допущениями. В результате 
приходят к формуле: 

(22.9) 

где dн - наибольший размер куска ТМ , подаваемого на измельчение. 
Важно: коэффициент А - размерный, так •rro не следует требовать согласова­

ния размерностей левой и праной частей равенства (22 .9). 
Значение коэффициента А зависит от ряда трудно определимых факторов; 

поэтому его устанавливают опьrrным путем, усредняя данные для различных ТМ 
(используемых не только в химической промышленности, но и в строительной 
индустрии, металлургии и т.п .  ) .  Применительно к материалам, измельчаемым в 
химической промышленности, усредненное значение множите.ля А "' 60, если в 
правой части формулы (22 .9) все величины подставлены в СИ; тогда п получает­
ся в ,- 1 . 

Одна из задач проектирования состоит в расчете длины валка 
Ь по формуле (22 .8) при заданной производительности G с уче­
том ограничений по п . 
О расчете затрат энергии на измельчение в валковых дробилках 

Валковые дробилки являются нечастым примером размоль­
нъ�х машин, для которых удается структурировать и прибли-* 
женно описать затраты энергии : она расходуется на измельче-
ние ТМ, преодоление сил трения при движении ТМ и трения в 
подшипниках. Однако предлагаемая на этой основе теоретиче­
ская формула для Nвд требует значительной корреJСГировки с 
помощью КПД валковой дробилки: 't'lвд = 0,32-7-0,38 . Суще­
ственное отличие 't'lвд от единицы свидетельствует о том, что 
пока не удалось установить и удовлетворительно описать со­
ставляющие расхода энергии на измельчение в ВД. 

22.4. БАРАБАННЫЕ МЕЛЬНИЦЫ 

22.4. 1 .  Устройство и принципы работы барабанных мельниц 

Барабанные мельницы (БМ) чаще всего используются для 
мелкого измельчения ТМ . 

Общий вид одной из барабанных (здесь - шаровой) мельниц представлен в 
разрезе на рис. 22 . 10,а. Во нращающемся цилиндроконическом барабане 1, 
установленном под малым углом к горизонту, находится измельчающая 
(дробящая) насадка из твердого износоустойчивого материала (в рассматри­
ваемом случае - шары) . При вращении б<1рабана с достаточной скоростью 
(частотой) шары (см. рис. 22. 10 ,6) поднимаются (под действием центробежной 
силы), на некоторой высоте отрываются (под действием силы тяжести) от стенок 
барабана и падают на слой насадки и измельчаемого материала. Траектория 
падения шаров зависит прежде всего от соотношения действующих на шары сил 

• Подробнее о затратах энергии см. [ ! ,  3, 6 1 .  
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а 6 

Рис. 22. 10. Uили ндроко н ическая шаровая мельница: 
а - процессуальная схема, б - схема движеЮtя элемеmов насадки; 
1 - подшипЮtки, 2 - броневые ПЛIПЫ, З - корпус (барабан), 4 - зубчатый венец, 5 -

фундамеm, 6 - заrрузочно-разrрузочный люх; 
1 - исходный ТМ, П - измельченный ТМ; 
Ш Н  - шаровая наС1111Ха 

- центробежных и тяжести . Для защиты от разрушающего воздействия внутрен­
няя цилиндрическая поверхность барабана футерована броневыми плитами 2. 

Если в рабочей зоне (барабан с шарами) находится подлежащий измельчению 
твердый материал, то падающая шаровая насадка измельчает его в результате 
ударного воздействия. Одновременно часть шаров перекатывается в слое насадки 
и измельчаемого ТМ; здесь измельчение происходит за счет истирающеrо, а 
отчасти и раэдааливающеrо воздействия шаров. Частицы ТМ , измельченного до 
заданного размера, выводятся из мельницы. Назначение остальных узлов и дета­
лей мельницы, изображенной на рис. 22. 1 0, а, ясно из подрисуночной подписи . 

В химической технологии используются БМ разных видов -
в зависимости от физико-механических свойств ТМ, степени 
измельчения , распределения измельченных частиц по времени 
пребывания в рабочей зоне и по размерам. Соответственно 
этим условиям и целям практически удобна следующая клас­
сификация БМ по различным признакам . 

1 .  По типу насадки: шаровая , стержневая, галечная . Шары 
(обычно диаметром 30- 170 мм) проще в изготовлении, зато их 
воздействие на ТМ - точечное. Для стержней (их диаметр 30-
80 мм , длина - на 25-50 мм меньше длины барабана) харак­
терно более эффективное воздействие - по линии. Шары чаще 
применяют, когда нужно усилить вклад ударного воздействия 
на ТМ, стержни - вклад истирающего и раздавливающего воз­
действия. Шары и стержни изготовляются из специальной ста­
ли или керамики (в частности, из фарфора) . В БМ использует­
ся также природная окатанная (речная или морская) галька -
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она значительно дешевле шаров и стержней, но по твердости и 

механической прочности заметно уступает им. Она быстрее 
изнашивается (измельчается) ,  так что ее приходится чаще об­
новлять; кроме того , из мельченная галька в большей мере за­
грязняет целевой измельченный ТМ. 

2 .  По конфигурации: короткие (отношение длины Ь мельни­
цы к ее диаметру D6 составляет 1 , 5-2) ; трубчатые (Ь/Dб = 3+ 
6); цилиндроконические .  Короткие мельницы - дешевле, но в 
н их велико перемешивание измельчаемого ТМ и н иже одно­
родность помола. В длинных трубчатых мельницах заметно 
сужен диапазон времен и пребыван ия ТМ в рабочей зоне , а 
значит, меньше разброс в размерах измельченных частиц.  
Иногда трубчатые мельницы разделяют по длине перфориро­
ванными поперечными перегородками (непроницаемыми для 
дробящей насадки, но проницаемыми для измельчаемого ТМ) 
на несколько рабочих зон , причем размер элементов насадки 
(шаров) умен ьшается от зоны к зоне (в направлении от входа 
ТМ в барабан ную мельн ицу к его выходу) . В результате получа­
ется еще более высокая однородность измельченного ТМ по 
размерам. Корпус цилиндроконических мельниц состоит из 
двух конусов (обычно кругоrо со стороны подачи исходного 
ТМ и пологого со стороны выгрузки ТМ), соединенных цилин ­
дрической обечайкой.  Основная часть рабочей зоны приходит­
ся на цилиндр и пологи й конус . При вращении барабана наи­
более крупные шары сосредоточиваются в цилиндрической 
части, более мелкие - в кон ической. Здесь два эффекта: 

- ТМ последовательно измельчается первоначально в ци­
линдрической зоне (до некоторого промежуточного размера 
частиц) и дополнительно - в кон ической зоне (до требуемого 
конечного размера) . В результате получается измельченный 
ТМ, более однородный по размерам ; 

- значительная доля насадки функционирует в конической 
части , что уменьшает затраты энергии (см .  разд . 22.4 . 3 ) .  

3 .  По режиму функционирования БМ:  периодического (чаще -
в случае малотоннажных производств) или непрерывного 
(крупнотоннажные производства) действия . 

4. По месту вывода измельченного ТМ: с торца БМ (как пока­
зано на рис . 22. 1 0,а) или с ее боковой поверхности. 

5 .  По среде, в которой ведется измельчение : сухой помол 
(проще орган изация процесса измельчения) и мокрый помол 
(мягче условия измельчения, более однородный гранулометри­
ческий состав измельчен н ых частиц) . 

6 .  По характеру движения среды (газа или жидкости) в рабо­
чей зоне мельн ицы: непроточные (проще в изготовлении и экс­
плуатации) и проточные (выше однородность в размерах частиц 
измельченного ТМ; воз можно изменение конечных размеров 
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частиц "на ходу" - путем "подхватывания" регулируемым пото­
ком и выноса из рабочей зоны БМ частиц мельче определенно­
го rраничного размер<i) . 

22.4.2. Основные режимы движения насадки 
в барабанной мельнице (качественный анализ) 

При вращении барабана разрушающее воздействие дробя­
щей насадки на измельчаемый ТМ происходит благодаря вза­
имному перемещению ее элементов. Это перемещение обуслов­
лено сшzами (или их составляющими) , действующими на от­
дельный элемент насадЮf (иногда - и на слой насадки в це­
лом) : тяжести , центробежных, трения : внешнего - о стенки ба­
рабана"- и (или) внутреннего - между элементами насадки. В 
зависимости от решаемой задачи и режима движения элемен­
тов насадки упомянутые силы могут оставаться постоянными 
или изменяться от точки к точке во вращающемся барабане .  

Условно можно выделить четыре основных режима движе­
ния насадки во вращающемся барабане . 

Режим 1 реализуется при малых скоростях (частотах п) вра­
щения барабана. Можно считать, что в этом случае элементы 
насадки образуют связный сегмент, перемещающийся как одно 
целое (рис. 22 . 1 1 ,  штриховка крест-накрест) . Перемещение 
сегмента (слоя насадю1) происходит за счет сил трения Т 
(уточним: трения трогания) между наружной цилиндрической 
поверхностью сегмента и внутренней цилиндрической поверх­
ностью барабана - без проскальзывания (зазор между сегмен­
том и цилиндром в нижней части пос�леднеrо на рис. 22. 1 1  ут­
рирован). В результате поднимается центр масс сегмента Е и воз­
никает (а по мере подъема точки Е - увеличивается) составляю­
щая Ре CWIЫ тяжести сегмента с насадкой, стремящаяся возвратигь 
поднимающийся сегмент в более низкое положение. Когда эта 
состаRЛЯющая превысит силу трения, произойдет обрушение 
связного сегмента. Далее ЦИЮI (подъем сегмента и ero обрушение 
- без потери связности элементов насадки) повторяется. 

Поскольку взаимное расположение элементов насадки в 
пределах связного сегмента не изменяется, то их воздействие 
на измельчаемый ТМ сведено к минимуму . Поэтому режим 1 
движения насадки является для БМ нерабочим. 

Режим 2 осуществляется при более высокой частоте вращения 
барабана (п) . Здесь нарушается связность сегмента, и элементы 
насадки получают возможность взаимного перемещения. Под­
нявшись в верхние зоны сегмента, они скатываются (см.  рис . 
22 . 1 1 ) вдоль наклонной плоскости сегмента - по ней и под 
ней (при достаточном ее угле с горизонтом) - и измельчают 
ТМ путем истирания и раздавливания. 
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Реж:и.11 1 Режим 2 Режимы 3, 4 

Рис.22. 1 1. К основным режимам движения насадки в БМ ( 1) 

Данный режим - рабочий. Его используют, когда физико­
механические свойства ТМ требуют применения такого спосо­
ба измельчения (см . разд. 22.4. 1 ) ,  нередко - в стержневых 
мельницах. 

При дальнейшем увеличении п возникает и поддерживается 
режим 3: элементы насадки под действием центробежной силы 
поднимаются более высоко и под действием силы тяжести от­
рываются от поверхности барабана (см. рис . 22. 1 1 ) .  Падая на 
насадку с ТМ, они измельчают материал пугем удара .  Заметим , 
что в этом режиме продолжается перекатывание элементов 
насадки по наклонной плоскости сегмента (в соответствии с 
режимом 2) ; в зависимости от рабочих условий могуr превали­
ровать ударное либо истирающее и раздавливающее воздействия . 

Режим 3 является рабочим. Его используют при измельчении 
ТМ с различными физико-механическими свойствами (см. 
разд. 22.4. 1 ) .  

Наконец, при чрезмерно высоких п наступает режим 4: эле­
менты насадки будут без отрыва от стенок барабана подни­
маться до верхней предельной точки С. Достигнув этой точки, 
они далее уже не отрываются от внутренней стенки барабана и 
продолжают двигаться вместе с вращающимся барабаном (как 
бы "прилипнув" к его внутренней поверхности). Измельчающее 
воздействие элементов насадки в таком режиме опять сводится 
к минимуму; этот режим - нерабочий. 

22.4.3. Основы технологического расчета 

Некоторые геометрические характеристики слоя дробящей насадки 

На рис. 22 . 1 2  схематично показан барабан внутренним ради­
усом � и длиной Ь с насадкой в рабочем положении (на ри­
сунке она помечена штриховкой) . Барабан вращается по часо-
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Рис.22. 12. Схема барабана с сегментом измельчающей насадки 

вой стрелке . Схематизация заключается в допущении о плос­
кой (на рисунке - слегка волнистой) rранице а сегмента 
(заполненного измельчающей насадкой, например шаровой) с 
остальным пространством барабана. Введем ряд геометрических 
параметров и соотношений: 

F - площадь поперечного сечения барабана; 
S - сечение барабана, занятое дробящей насадкой; 
'V - центральный угол (в радианах) сегмента с насадкой; р = Sb/Fb = S/F - степень заполнения барабана слоем насад­

ки (именно слоем, а не насадкой, - с учетом просветов между 
ее элементами) . 

Величину S найдем как разность площадей сектора S', охва­
тывающего сегмент, и треугольника S" основанием а и высотой 
h. Очевидно: 

2� sin(�) · � cos( "') 
S' = � 1tR

б
2 ; S" = ah = 2 2 = sin '1' Rб

2 ; 
21t 2 2 2 

при записи вычитаемого применена формула для синуса двой­
ного угла. 

Площадь сегмента 

S = S' - S" = R 2 'V - sin 'V 
6 

2 

объем, занимаемый слоем насадки, определится как Sb. 

(а) 

Относя теперь S к F = 7tRe,2, после сокращения числителя и 
знаменателя на Ri2 получим (в принятом приближении о форме 
слоя насадки) степень заполнения: 

1644 

S ' - S" 'V - sin '1' р = --- = -'----� F 21t 
(б) 



причем физически допустимо О ::;; � ::;; 1 ;  практически р ,  есте­
ственно, заметно меньше 1 .  Отметим:  р выражается в зависи­
мости от '1' в явном виде; утол '1' при заданном р приходится 
отыскивать численными методами. 

Масса насадки (плотность ее материала - Рн) в сегменте 
(те) при средней его порозности &н определяется как 

1tD2 
те = Рн( l  - f.н)Sb = Рн( l - &н) --б рЬ = 

4 

D2 
= РнО - &н) Т b('I' - Sll1\j/) . (в) 

Центр масс сегмента с насадкой (точка Е) находится на рас­
стоянии Гц от оси вращения барабана: 

гц = i
яб 

sin з ('I' / 2) 
(г) 

3 '1' - sin '1' 

Границы технологических режимов · 
Ранее было отмечено, что основными способами измельче­

ния ТМ в мельницах являются удар и истирание (а также раз-
давливание) .  

* В задачу технологического анализа и расчета входят оценки 
границ упомянутых режимов, а для рабочих режимов - еще и 
установление связей геометрических харакrеристик барабана и 
дробящей насадки с параметрами работы БМ. Среди основных 
технологических факгоров: 

- степень заполнения р дробящей насадкой рабочего объе­
ма БМ; 

- частота вращения п; 
- утол а.е зоны перекатывающейся насадки при исти-

рающем и раздавливающем ее воздействии; 
- утол отрыва а.0 элементов насадки от поверхности бараба-

на при ударном воздействии. 
В целях упрощения последующего анализа примем: 
- насадка - шары диаметром dш; 
- для режимов 2 - 4 рассматривается поведение единично-

го элемента насадки; 
- насадка до момента отрыва находится в контакте с ци­

линдрической поверхностью барабана; 
- в момент отрыва шар теряет контакт с корпусом барабана; 
-диаметр шара dw значительно меньше, нежели барабана 

• Подробно проблемы технолоmческоrо анализа барабанных мельниц см. ( 1 ,  
3, 6] . 
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D6, так что вполне можно считать, что шар находится на ради­
усе � (а не � - dш fl) .  

Режим 1 .  Расчет сводится к определению предельного 
(максимального) угла (а.�)пр. на который без обрушения можно 
повернуть связный сегмент дробяшей насадки (см.  рис . 22. 1 1 ) .  
Равновесие сегмента массой те (непосредственно перед обру­
шением) означает равенство противоположно направленных 
моментов сил - трения Т и составляюшей Ре веса Р = те�: на­
садки в сегменте . 

Сила трения записывается как произведение коэффициента 
внешнего трения fт и силы нормального давления;  последняя 
формируется как сумма центробежной силы тero2r и радиаль­
ной составляюшей силы тяжести щ;gcos(a.i)пp· Плечо силы тре­
ния - �. Врашаюшая составляюшая силы Ре выражается как 
Ре = щ;gsin(a,i)пp; мечо - ОЕ = rц(рис. 22. 12). Равенство указаннь1х М()­
ментов, связываюших предельный (максимальный) угол подъе­
ма цельного сегмента (а.�)пр и частоту врашения п, имеет вид: 

h[тero2rц + тс�:·соs(щ)пр]� = щgsin(<ч)пp rц . 
После сокрашения на те и запис};?: ro = 21tn получим связь 

(а,�)пр и п при заданной степени заполнения барабана р, по­
скольку rц записывается через центральный угол "'' а тот, в 
свою очередь, по (б) связан с р - см . рис . 22. 1 2  и 22 . 1 3 .  

Режим 2 .  Основным в е го  расчете является установление 
условий работы БМ в режиме истирания и раздавливания. По­
скольку здесь элементы насадки в рабочем сегменте теряют 
связность, то анализ приближенно ведется для единичного эле­
мента массой т3• На рис. 22 . 13 изображено поперечное сечение 
БМ радиусом �. вращаюшейся по часовой стрелке (направ­
ление врашения показано в правом нижнем квадранте). Пусть 
элемент находится в точке К1 ,  характеризуюшейся углом а,, 
отсчитываемым от верхней· вертикальной оси (или а,' = 7t - а, -
от нижней вертикальной оси). Тогда на элемент по касатель­
ной к окружности барабана действуют конкурируюшие силы: 
скатывающая Ре и трения Т. Разлагая силу тяжести (вес элемен­
та Рэ = т"ЭК) на составляюшие, получим: 

- танген циальную скатывающую силу, препятствуюшую 
подъему элемента насадки: Ре = т"ЭКSinа,' = т"ЭКSinа,; 

- тангенциальную силу трения Т, способствуюшую подъему 
элемента насадки: она рассчитывается как произведение суммы 
центробежной силы m3ro2 � и нормальной составляюшей N 
силы тяжести элемента N = т"ЭКСОS<Х-' = -т"ЭКСОS<Х- на коэффици­
ент внешнего трения fт: 

Т = (т3rо2� - т"ЭКСОSа.)fт . (д) 

Заметим, что выражение для Т в  равной мере справедливо 
для а. < 1t/l и для а. > nfl - скажется знак тригонометрической 
функции. 
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Рис.22. 13. К расчету режимов движения насадки в барабанной мельнице 

В точке К1 возможно различное соотношение Действующих 
сил Ре и Т. Очевидно, при Ре ::;; Т элементы насадки у стенки 
барабана будут подниматься безотрывно - с ero окружной ско­
ростью roR , при Ре > Т - отставать от вращающейся стенки 
барабана, сползая или с�а.тываясь по ней. По мере подъема 
элемента насадки (роста а.' , понижения а.) на участке А-В 
происходит увеличение скатывающей силы Ре (в точке А Ре = 
= О , в точке В Ре = т�) и уменьшение силы трения Т (за счет 
уменьшения нормальной составляющей N силы тяжести : в точ­
ке А N = т�, в точке В N = О); центробежная сила при безот­
рывном движении элемента насадки одинакова во всех точках 
поверхности барабана: w�. 

В рассматриваемых идеализированных условиях возможность 
сдвига элеменrа насадки по поверхности барабана (иначе - рав­
новесие элемента около этой поверхности) реализуется в некото­
рой точке К2 (рис.22. 13) и определяется равенством сил Ре = Т 
После подстановки значений этих сил и сокращения на т3 имеем: 

gsiнa. = (rop
2� - gcosa.)fт , (е) 

где угловая скорость шр отве'1ает равновесию элемента насадки .  

Значение равновесной частоты вращения барабана пр 
в рассматриваемом идеализированном случае найдем , под-
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п = 
Р 2п 

g(sin о. +  fт cos o.) 
f т% 

(22 . 1 0) 

Для определения по формуле (22 . 10) равновесного угла о.р 
при рабочей частоте вращения барабана п используют числен­
ные методы . 

В технической литературе* выражения типа (22. 1 О) иногда
упрощают, сокращая численно практически равные g � п2 . Это 
справедливо , например , для единиц СИ (принята в настоящем 
учебнике) или МКС. 

На участке А-В элемент насадки в точке К1 (рис . 22 . 1 3) у 
внутренней цилиндрической поверхности барабана не может 
оторваться от нее: действующая на элемент радиальная резуль­
тирующая сила, стоящая в скобках выражения (е) , направлена 
от оси вращения. На участке В- С нормальная составляющая 
веса элемента направлена к оси вращения; поэтому здесь воз­
можно неравенство й) 2R;:, < gcoso., приводящее к отрыву эле­
мента от поверхности барабана. 

Указанные расхождения в идеализированных ситуан,иях на 
участках А-В и В- С вряд ли позволяют сопоставлять пове­
дение элементов насадки в точках В и С. Тем более неправо­
мерно использовать формулу (22 . 1 0) для анализа некоторых 
реальных предельных ситуаций вследствие существенных разли­
чий в реальных и идеализированных условиях работы БМ. 

Во-первых, рассматриваемый элемент насадки сложным об­
разом взаимодействует с другими элементами. Он не может 
сползать вниз даже при благоприятном для этого соотношении 
сил, так как вслед за этим элементом движутся и его 
"подталкивают" находящиеся ниже элементы. При этом рас­
сматриваемый элемент может потерять контакт с поверхностью 
барабана - тогда сила внешнего трения Т падает до нуля. И 
если плоская поверхность сегмента (штрих-пунктир на рис 
22 . 1 3) расположена достаточно круто (ее угол с горизонтом 
равен углу естественного откоса Уе или превышает Уе) ,  то рас­
сматриваемый элемент насадки будет сползать (частично -
перекатываться) по плоскости сегмента, осуществляя исти­
рающие и раздавливающие воздействия на измельчаемый ТМ. 

Уrлом естественноrо откоса Уе называется угол, образуемый сыпучим материа­
лом (здесь - дробящей насадкой) с горизонтальной плоскостью при высьmании 
из воронки (рис. 22. 14). Этот угол близок к углу внутреннего трения сьmучего 
материала. 

• См"например, ( 1 ,  2, 6 ) .
• • Как это сделано в (6 ) . 
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Рис. 22. 14. Уrол естественноrо откоса сыпучеrо 
материала 

Из геометрических соображений 
следует, что углу Уе отвечает централь­
НЬIЙ уrол сегмента с насадкой <:х.е = 7t -
- уе - ЧJ/2, причем угол 'V связан со сте­
пенью заполнения барабана /3, так что 

<Х.е = <:х.е(Уе, /3) . (22 . 1 1 ) 
Во-вторых, только внешний ряд дробящих элементов нахо­

дится на радиусе �. другие элементы насадки - на радиусах 
r < �· Для элементов, находящихся и двигающихся на этих 
меньших радиусах r, характерны количественно иные значения 
скатывающих и центробежных сил (и их соотношений) , а так­
же нормальных сил, способствующих (в левом верхнем квад­
ранте) отрыву элементов насадки. 

Приближенно можно считать, что режим 2 реализуется при 
определенном (характерном) положении сегмента с дробящей 
насадкой - угол его плоскости с горизонтом равен Уе (или чугь 
превышает Уе) . Минимальную частоту вращения п2

'
, при кото­

рой наступает режим 2, можно оценить по формуле (22 . 10) ,  
полагая п

' "" пр при а = а.е; в свою очередь, <:х.е отыскивается по 
(22 . 1 1 ) .  Повышение п сверх n' не изменяет существенно поло­
жения сегмента, увеличивается лишь интенсивность движения 
элементов дробящей насадки, а значит, истирания и раздавли­
вания измельчаемого ТМ. Максимальная частота вращения п

" 

ограничена переходом к режиму З - см. ниже формулу (22 . 1 3  ) 
при а.о "" а.е. 

Разумеется, реальные технологические задачи могуr потре­
бовать определения и других параметров процесса, например 
определения при заданном п степени заполнения барабана 
насадкой (/3) .  

Режим 3 .  Здесь ударное воздействие дробящей насадки реа­
лизуется при ее падении на верхнюю границу рабочего сегмен­
та, занятого перекатывающейся насадкой и измельчаемым 
твердым материалом. Технологическая проблема состоит в 
обеспечении условий для отрыва элемента насадки от внут­
ренней стенки вращающегося барабана в зоне В- С. ОчевИдно , 
что при низкой частоте вращения барабана в единицу времени 
(п) отрыва шара, а значит и удара, не произойдет: элементы 
насадки будуг перекатываться в сегментной зоне (см. выше). А 
при чрезмерно высоких значениях п шары достиmуг точки С 
("приmmнув" к стенке барабана под действием центробежной си­
лы) и далее будуг двигаться вниз вместе со стенкой вращающегося 
барабана без проскальзывания. В такой ситуации отрыв насадки 
от барабана просто не соt.-тоится - режим 4 (см. ниже). 
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Ударное воздействие шаров на ТМ в режиме 3 обеспечи­
вается расположением точки К3 отрыва на участке В- С внут­
ренней цилиндрической поверхности (рис . 22. 1 3 ) .  Будем харак­
теризовать положение точки Кз углом отрыва а.о. Оценим с 
принятыми допущениями связь числа оборотов п с углом а.о и 
геометрическими характеристиками барабана. 

На шар массой т3 у поверхности барабана вдоль радиуса 
действует центробежная сила т3m2 �' препятствующая отрыву 
шара и не зависящая от положения точки отрыва К3 . Одновре­
менно на шар действует сила тяжести т�; ее радиальная со­
ставляющая N = т�·соsа. способствует отрыву шара. Состав­
ляющая N увеличивается при перемещении точки отрыва К3 по 
внутренней поверхности барабана от положения В к положе­
нию С, поскольку cosa. возрастает с уменьшением а.. В момент 
отрыва шара от поверхности барабана силы, способствующие 
и препятствующие отрыву, уравниваются : 

т�·соsа.о = m3ю2� . (е) 

Отсюда, сокращая на т3 и выражая (J) через п, имеем иско­
мую связь а.0, � и п:  

_ (2пп)2 0 _ _ 2(пп) 2 D cosa.o - ''О - б . 
g g 

(22 . 1 2) 

Из (22 . 1 2) прямо определяется угол отрыва а.0 элементов на­
садки, находящихся в контакте с поверхностью, т.е. при r = � 
(задача эксплуатации) . Для шаров, находящихся ближе к оси 
барабана (r < �), угол отрыва будет отличаться от найденного 
из выражения (22 . 1 2) для r = �. Физически это объясняется 
уменьшением (при r < �) центробежной силы, препятствую­
щей отрыву. Элементы, находящиеся ближе к оси вращения 
барабана, тоже участвуют в измельчении материала. Если счи­
тать, что эти элементы вращаются с такой же угловой ско­
ростью (ffi ,  п) , то угол их отрыва будет больше (так как косинус 
- меньше) найденного по формуле (22 . 12) .  

Решая (22 . 1 2) относительно п или � (либо D6) при заданном 
угле отрыва а.о (задача проектирования) , находим: 

и 

п = _1_
J

g cosa.0  = _1
_
J

g cosa.o 
(22 . 1 3) 2п Rб п.fi. Dб 

� = g cos a. 0  , D6 = 
g cosa. 0  

. 
(2пп)2 2(пп)2 

(22 . 14) 

Формулы (22 . 1 2)-(22 . 1 4) позволяют проследить связь основ­
ных факторов - п, а.0 и D6. Так, при увеличении частоты вра-
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щения п угол отрыва а.о в барабане данного диаметра D5 
уменьшается , и точка отрыва К3 смещается к точке С. В бара­
банах большего диаметра D6 при сохранении п угол отрыва а.о 
тоже становится меньше . В обоих этих случаях возрастает дей­
ствующая на шар центробежная сила, и для ее компенсации 
требуется увеличить нормальную составляющую N силы тя­
жести, т.е. уменьшить а0. При переходе к барабанам большего 
диаметра для сохранения угла отрыва потребуется снизить час­
тоту вращения п. (Анализ взаимного влияния параметров рабо­
ты мельницы можно продолжить.) 

Из уравнения (22 . 1 3) можно найти предельное (максималь­
ное) значение п = птах (нижняя граница режима 4), при кото­
ром отрыв шара в барабане диаметром D6 должен произойти в 
верхней точке С (а.о = О, cosao = 1 ) :  

птах 
= 
тt� J _;6 . (22 . 1 5) 

При таких и больших частотах вращения п ;;:: птах элемент 
насадки (шар), без отрыва пройдя верхнюю точку С, далее 
(точка 14 на рис . 22. 1 3) оторваться от поверхности барабана 
уже не может: центробежная сила остается постоянной, а со­
ставляющая N веса шара уменьшается . • 

Анализ может быть выполнен и для элементов насадки, на-
ходящихся в момент отрыва ближе к оси барабана - на ради­
усах r < ilf,. 

Наибольшему ударному воздействию отвечает опrимальная 
частота вращения барабuна порt· Для оценки порt теоретически 
исследуют* траекторию падения элемента насадки и отыскива­
ют угол отрыва, соответствующий максимальным высотам и 
скоростям падения этого элемента. Обычно принимают: 

порt � (0,6 -;- О, 75)птах . (ж) 
Режим 4. Этот режим, возникающий и существующий при 

п > птах, как указывалось выше, является нерабочим. 

НекоторЫе эксплуатационные характеристики барабанных мельниц 

Степень заполнения барабана дробящей насадкой (13) колеб­
лется в весьма широких пределах: от 0 ,2 до 0,6  (чаще всего 
0 , 3  � р � 0,5) .  

Отдельная проблема - выбор размера элементов насадки. 
Здесь используются эмпирические рекомендации, базирую­
щиеся на двух феноменологических подходах, - продемон­
стрируем их применительно к шаровой насадке. 

• См. ( 1 , 3, 6 ) .  
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Первый подход ориентирован на ударное воздействие насадки и исходит из 
организации движения шаров в БМ. Поэтому он базируется на отношении диа-

метров шара dw и барабана D6: dw /Dб "' О/20-1/30); приводятся и несколько 
иные соотношения. Второй подход ориентирован на истирание ТМ и потому 
исходит из максимальноrо на•1альноrо размера кусков d = dmax измельчаемоrо 
твердоrо материала: (dш.)max "' (25 7 30) �dmax. ; здесь максимальные диаметры 
шаров (dш.)max и исходноrо ТМ (dmax) выражены в миллиметрах. 

В ходе работы мельницы измельчается не только целевой 
ТМ, но и сама дробящая насадка (шары) - конечно,  много 
медленнее . При этом отдельные шары измельчаются по­
разному, так что в рабо• 1ем пространстве БМ содержатся шары 
разных размеров. Поэтому периодически насадку восполняют, 
добавляя в БМ наиболее крупные шары - их размер соответ­
ствует приведенным выше практическим рекомендациям .  

О затратах энергии на  измельчение в барабанных мельницах 

БМ представляют собой размольные машины,  для которых 
затраты энергии (см . разд . 22 . 1 .2) на перемещение рабочих ор­
ганов (барабана с насадкой) значительно выше, нежели на соб­
ственно измельчение ТМ. Нагляднее всего это иллюстрируется 
формулой Барта, в которую не входят физико-механические 
свойства ТМ , так как здесь доминирует расход энергии 
"холостого хода" : 

(22 . 1 6) 

Мощность NБм получается в кВт, если вес барабана с на­
садкой GБн подставляется в т, а диаметр барабана Dб выражен 
в метрах. Размерный коэффициент С0 при частотах вращения 
барабана, близких к n0p1 , зависит от степени заполнения бара­
бана дробящей насадкой р :  

р . . .  0,2 0 , 3 0,4 
С11 . . .  8 7 6 

Вид формулы (22 . 1 6) имеет определенные теоретические основания .  Ч ислен­
ные значения Со при разных р автор получил эмпирически - в результате об­
следования (при разных услониях) многочисленных мельниц для измельчения цемента. В случае измельчения других материалов (в  том числе превосходящих 
цемент по прочности) он рекомендует - скорее всеrо из осторожности ( ! ? ) -
увеличивать рассчитанное по (22 . 16) значение NБм на 1 0% .  

Если быrь последовательным, резонно было бы включить в G Бн еще и вес 
измельчаемоrо материала Gтм в рабочей зоне БМ. Но поскольку Gтм << G i;м ,  
то и эта поправка несущественна. 
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22.5.КОЛЛОИДНЫЕ МЕЛЬНИЦЫ МОКРОГО ПОМОЛА 

Коллоидными мельницами (КМ) называются размольные 
машины, измельчающие ТМ от начальных размеров (обычно 
это доли миллиметра) до конечных - порядка 10-4- 10-6 мм . 
Столь мелкие частицы имеют склонность к слипанию (из-за 
высокой поверхностной свободной энергии); поэтому их как 
правило подают в мельницу в виде суспензии ("мокрый по­
мол") .  В качестве дисперсионной (сплошной) среды использу­
ются нейтральные к ТМ жидкости, причем объемная концент­
рация ТМ в суспензиях обычно колеблется в диапазоне от 1 5  
до 3 5 %  (абс . ) .  

Механизм коллоидного измельчения в настоящее время изучен 
слабо, поэтому ограничимся рассмотрс::нием устройства и принци­
пов работы одной из размольных машин данного IOiacca. 

На рис. 22. 1 5 , а  предстаалена коллоидная мельница мокрого помола. В кор­
пусе 1 с коническим mездом Ja вращается с высокими скоростями (n = 300-7-
500 с-1, окружная скорость - 30-125 м/с) ротор 2. Межцу mездом корпуса и 
ротором имеется малый зазор Б (десятые, иногда и сотые доля миллиметра) . 
Величину Б реl)'лируют микрометрическим винтом J. Исходную суспензию 
подают в КМ через входное отверстие (поток /), образующийся коллоидный 
раствор выводят через отверстие (поток //). 

Доминирующий в КМ способ воздействия на ТМ - истира­
ние. С целью рассмотрения на качественном уровне влияния 
основных факторов, воздействующих на измельчаемую частицу 
111, на рис . 22 . 1 5,б в укрупненном масштабе показан фрагмент 

5 

ш 

la 

дХ 

а б 
Рис.22. 15. Коллоидная мельница мокрого помола: 

а - устройство мельницы, б - к механизму измельчения; 
1 - корпус, Ja - коническое rнездо, 2 - ротор, З - микровинr, 4 - приводной шкив. 

5 - рабочая зона мельницы (зазор) :  
1 - исходная суспензия, JI - коллоидный раствор, Jll - измельчаемая частица 
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рабочей зоны (на рис . 22. 1 5,а он обозначен символом "ф") . Для 
удобства анализа стенI01 корпуса и ротора изображены верти­
кально, зазор 8 - горизонтально .  

Согласно "концепции прилипания" (разд. 1 . 3 .2), скорость 
жидкости у поверхности равна скорости движения самой по­
верхности. Обозначим: х - текущая горизонтальная координа­
та, и - окружная скорость. Тогда относительно неподвижного 
наблюдателя: 

- скорость жидкости у неподвижной стенки корпуса (т.е . при 
х = О) равна нулю; 

- ее скорость у стенки вращающегося ротора (при х = 8) 
совпадает с окружной скоростью движения ротора и, т.е. очень 
высока - на уровне 1 00 м/с. 

Большие перепады скоростей на малых расстояниях 
(порядка толщины зазора) означают очень высокие градиенты 
скоростей в рабочей зоне. Применительно к измельчаемой час­
ти�е градиент скоростей можно записать (см .  рис . 22 . 1 5,6):  
ди/дх ::;; ли/лх, где Ли - разность скоростей на боковых по­
верхностях частицы, ЛХ - оценка ее поперечного размера. А 
высокий градиент скоростей приводит по формуле ( 1 .9) к боль­
шим тангенциальным (срезающим) усилиям 'tт на боковых по­
верхностях разрушаемой частицы: 'tт - ли/лх. В результате в 
рабочей зоне происходит дисперmрование ТМ - отщепление 
от частицы 111 мельчайших частичек коллопдных размеров. 

Л ИТЕРАТУРА к главе 22 
1 .  Гельперин Н.И. Основные процессы и аппараты химической технологии. 

М. :  Химия, 198 1 .  812 с. 
2 .  Касаткин А.Г. Основные процессы и аппараты химической технологии. 

М. :  Химия, 197 1 .  784 с. 
3. Левенсон Л.Б. Маши ны для обогащения полезных ископаемых. М.-Л. :  

Госмашметиздат, 1933 .  803  с. 
4 .  Левенсон Л.Б. ,  Цигельный П.М. Дробильно-сортировочные машины и 

установки для переработки каменных материалов. М. :  Сrройиздат, 1952.  428 с .  
5 . Плановский А.Н., Николаев П.И. Процессы и аппараты химической и неф­

техимической технологии.  М. :  Химия, 1972. 494 с. 
6 .  Сиденко П.М. Измельчение в химической промьШUiенности. М.: Химия, 

1 977. 368 с. 
7 .  Циборовский Я. Процес.сы химической технологии: Пер .  с польск./Под 

ред. П .Г. Романкова. Л . :  Госхимиздат, 1958.  932 с. 



Глава 23 

КЛАССИФИКАЦИЯ ЗЕРНИСТЫХ МАТЕРИАЛОВ 

23. 1 .  ОБЩИЕ CBFJJ;EHИЯ 

Исходные зернистые (сьmучие) материалы, с которыми имеюr 
дело в химической и смежных технологиях, как правило, пред­
ставляюг собой смеси зерен (кусков, часпщ и т.п.), существенно 
различающихся по свойствам: размерам, плоrностям, форме, хи­
мическому составу, смачиваемости, цвету (блеску) - перечень 
таких свойств (признаков) можно продолжиrъ . Между тем кон­
кретное производство зачастую оперирует наборами зерен, имею­
щими ограничения по каким-либо из этих свойств. Тогда из ис­
ходной смеси необходимо выделить отдельные классы, обла­
дающие требуемыми свойствами или совокупностями свойств 
(разумеется, · в  идеале надо стремиться к ·тому, чтобы и друmе 
Юiассы нашли свое технолоmческое применение). 

Разделение исходной смеси сыпучих материалов, содержащей 
разнородные зерна, на отдельные классы (фракции) по какому­
то признаку называется классификацией (иногда применяют 
термин сепарация) . 

Общие цели классификации: 
- разделение исходной смеси зернистых материалов с раз­

ными свойствами на отдельные классы - такие процессы име­
нуют собственно классификацией; 

- отделение от исходной смеси зерен, обладающих (или не 
обладающих) необходимыми свойствами - такие процессы 
называюr сортировкой . 

Примером собственно классификации может служить разде­
ление полидисперсной смеси на различные классы по круп­
ности зерен с последующим использованием этих классов 
(скажем, более крупных - для осуществления процессов в не­
подвижном слое, а более мелких - в псевдоожиженном слое 
или в пневмотранспортных системах). Примером сортировки 
является отделение недопустимо крупных кусков после дро­
билки с целью их возврата (рецикла) на повторное измельчение 
(см . разд. 22. 1 .З) .  

Общее назначение классификации :  
- выделение узких классов зернистых материалов, облада-
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ющих определенными признаками, и последующее использо­
вание каждого такого однородного класса (на пракгике часто 
- лишь некоторых из них); 

- приrотовление достаточно узких классов, а затем из них -
смесей (например, заданного гранулометрического состава) , в 
наибольшей степени отвечающих: оптимальным условиям про­
ведения последующего технологического процесса. 

Укажем, что классификация зернистых материалов приме­
няется не только в технологических (промышленных) целях, но 
и как метод анализа , позволяющий установить распределение 
зерен в смеси по исследуемому признаку (например, по разме­
ру зерен). 

Существуют различные методы классификации сыпучих ма­
териалов"; для химической технологии будем считать основными 
три из них: грохочение, классификацию в тяжелых средах, гид­
равлическую (пневматическую) классификацию. 

Грохочением называется разделение зерен по размерам (в 
определенной мере - и по форме) на сите, решете - грохоте. 
Принцип грохочения - провал зерен через отверстия (про­
светы) определенных размеров: мелкие зерна проваливаются 
через отверстия, крупные - остаются на сите . Набор сит по­
зволяет получать несколько классов, каждый - в диапазоне 
определенных граничных размеров. 

В промышленности грохочение используют для классифи­
кации зерен размером от 250 до 1 мм (иногда - несколько ме­
нее), в лаборатории - до 0,05 мм . Более мелкие частицы на 
сите разделить не удается: они обладают очень большими 
внешними поверхностями и поверхностными (свободными) 
энергиями, поэтому образуют устойчивые агломераты непосто­
янного (значит, неопределенного) размера. 

Разделение в тяжелых средах ведется в поле массовых сил 
(преимущественно - сил тяжести) в зависимости от плотно­
стей зерен. Тяжелая среда подбирается промежуточной плот­
ности, так что более тяжелые зерна в ней тонут, а более легкие 
- всплывают. Разделение в тяжелых средах оперирует относи­
тельно крупными зернами (чаще всего - 1 мм и более), так 
как мелкие частицы тонут и всплывают в тяжелой среде мед­
ленно, и процесс становится малопроизводительным. 

Гидравлическая и пневматическая классификации построены 
на взаимодействии зерен твердого материала (ТМ) с жидкост­
ным или газовым потоком в поле массовых сил. Здесь исполь­
зуется несолидарное движение зерен в потоке: они движутся с 
отставанием от потока (в более редких случаях - с опережени-

• Подробно сведения о разнообразных методах классификации, устройствах 
для их реализации и подход<1х к технологическому расчету см. (7-9, 1 1  ) . 
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ем) . При этом зерна разных размеров, плотностей, формы от­
стают от потока в разной мере, что позволяет отделить их друг 
от друга, т.е. произвести классификацию. 

Гидравлическая и пневматическая классификации отлича­
ются большим разнообразием конкретных исполнений. Приз­
нак, по которому здесь происходит классификация, базируется 
на скоростях витания или на инерционных свойствах частиц, 
иногда - на сочетании этих факторов. 

В промышленности методами гидравлической (пневмати­
ческой) классификации разделяются смеси с размерами зерен 
от 5 до 0,05 мм, в лаборатории нижний предел размеров удает­
ся ПОНИЗИТЬ ПОЧТИ ДО 1 МКМ. 

Нередко использование какого-либо одного метода класси­
фикации не дает приемлемых результатов; должный технологи­
ческий эффекг достигается при сочетании (последовательном 
применении) разных меюдов. 

Ниже рассмотрены основные методы классификации и обо­
значены некоторые другие возможности разделения сыпучих 
материалов. 

23.2. ГРОХОЧЕНИЕ 

23.2. 1 .  Общая характеристика метода 

Процесс грохочения предназначен для разделения твердого 
материала на фракции, различающиеся размерами кусков, зе­
рен, частиц с целью: 

- раздельного технологического использования разных 
фракций; 

- составления композиций разного гранулометрического 
состава; 

- ситового (гранулометрического) анализа смесей сыпучих 
материалов. 

Для классификации методом грохочения применяют рассеи­
вающие устройства - грохоты: решетки из параллельных 
стержней (колосников); решетки из металлических листов со 
штампованными отверстиями; плетеные или тканые сита. 

Колосники, применяемые при классификации крупных 
(десятки и сотни миллиметров) кусков, представляют собой 
металлические стержни (обычно трапецеидального сечения) ,  
иногда - трубы. Трапециевидная форма колосников облегчает 
проход кусков материала через расширяющиеся книзу зазоры 
между колосниками. 
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Решета изготавливают из металлических листов толщиной 
2-12 мм, в которых штампуют круглые или продолговатые 
отверстия размером от 3 до 30 мм. Чтобы отверстия не заби­
вались, их иногда выполняют расширяющимися книзу. На ре­
шетах классифицируют мелкие куски, зерна среднего размера. 

Сита изготавливают с квадратными или прямоугольными 
отверстиями. Плетеные сита, изготавливаемые из металли­
ческой проволоки, . имеют отверстия от нескольких миллимет­
ров до долей миллиметра; они предназначены для рассеивания 
относительно крупных частиц. Тканые сита, предназначенные 
для классификации мелких частиц, имеют отверстия в десятые 
и сотые доли миллиметра. Ткань сита изготавливают из корро­
зионно-стойких материалов (нержавеющей стали, латуни,  ка­
прона и т.п.) .  

Размеры отверстий сит регламентированы стандартом, их 
суммарная площадь составляет 36% от всей площади сита; ми­
нимальный размер стороны .квадратного отверстия равен 
50 мкм. Площади двух последовательных отверстий сит в оте­
чественном стандартном их наборе (i-го и i+l -гo, считая свер­
ху) различаются в 2 раза, т.е. изменение линейных размеров 

отверстий d1/d1+1 = J2 - это отношение называют модулем 
сита. 

Для проведения 111анулометрическоrо анализа просеивают среднюю пробу сы­
пучего материала и взвешивают остатки материала на кццом из сит. Отношение 
полученных масс к массе материала, взятого д11Я анализа, дает содержание раз­
.личных фракций частиц в материале, т.е. частиц, ограниченных по размеру 
определенными верхним и нижним пределами d1 и d;+t· 

Полученные в результате просеивания на грохоте сьmучие материалы чис­
ленно характеризуются размером отверстий сита (в мм), поJШостью пропус­
кающего их (со знаком "- ") , и размером отверстий сита, поJШостью задержи­
вающего их (со знаком "+") . Так, сьmучий материал, прошедший сито с от­
верстиями 2 мм, обозначается как -2, а оставшийся на сите - как +2. Фракции 
(классы) сыпучих материалов обозначаются размерами сит, соответствующих 
предельным размерам зерен данного класса. Например, ее.ли класс получен 
последовательно просеиванием на ситах с отверстиями 4 и 2 мм, то его обозна­
чают так: -4+2. Это означает, 'ПО в данном классе нет (знак " _ ") зерен крупнее 
4 мм, но остались (знак "+") все зерна крупнее 2 мм. 

В результате ситового анализа получают характеристику сыпучего материа­
ла - его фракционный (111анулометрический) состu. 

Грохочение сыпучих материалов осуществляется при движе­
нии их относительно рабочей поверхности rрохота. Огноси­
тельное движение материала создают либо на неподвижном 
rрохоте, установленном под углом к горизонту, превышающем 
угол внешнего трения материала о сито, либо на движущихся 
различным образом рабочих поверхностях rрохота. 

В результате грохочения на одном сите получают два про­
дуюа: зерна, прошедшие через рассеивающее устройство, -
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-60 +30.м.w - 1 5мм 

а б 

- 1 5мм -60+)0Al.Af - 1 5.м.w -30+ 15мм 

в г 

Рис.23. 1. Способы мноrокраmоrо rрохочения: 
а - ar мemc:oro к круmюму, б - ar крупноrо к меmс:ому, 1, г - комбИЮ1рованные; 
1 - поверхность rрохочеЮtя, 2 - корпус rрохота, З - усrройсrва (бункеры) вывода 

фра�сцЮt; 
1 - исходная смесь ТМ, J/- V - отдельные фраJС:ШОI ТМ (с yвeJDAcIOtcM размера эсрен 

ar фр&JЩИИ 1/ к фракции JI) 

отсев (или нижний продукт), и не прошедшие через рассеи­
вающее устройство, - отход (или верхний продукт). 

Эффективность f1Jохочения характеризуют на общих для про­
цессов разделения основаниях (см. разд. 10. 17) . 

Грохочение проводится через одно сито (решето, колосники) 
или последовательно через несколько сит - мвоrократиое flJОХо­
чевие. Последний вариант реализуют тремя способами: 

- от мелкоrо к крупному (рис . 23 . 1 ,  а) - через сита, распо-
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ложенные в одной плоскости, причем размеры отверстий сит 
увеличиваются по ходу перемещения ТМ от каждоrо 
предьщущеrо сита к последующему; 

- ел крупноrо к мелкому (рис . 23 . 1 ,  б) - через сита, распо­
ложенные одно под другим, причем размеры отверстий сит 
.уменьшаются по ходу перемещения ТМ - от верхнеrо сита к 
нижнему; 

- комбивироваввым способом (рис . 23 . 1 ,  в, г) . 
Грохочение ел мелкого к крупному имеет ряд достоинств: до­

ступность поверхности сита, а значит, удобство обслуживания, 
ремонта и смены сит; небольшая высота грохота; удобство вы­
вода и распределения отдельных фракций продукта по сборни­
кам. К недостаткам этоrо. способа относятся: невысокое каче­
ство грохочения, так как отверстия мелких сит перекрываюrся 
крупными кусками; кроме тоrо, последние мо�уг транспорти­
ровать на себе некоторое количество мелких частиц; значи­
тельная длина грохота (большие производственные площади). 

Достоинства грохочения ел крупноrо к мелкому: лучшее ка­
чество грохочения вследствие отсева в первую очередь наибо­
лее крупных кусков; меньший износ сит; меньшая производ­
ственная площадь. Недостатки: сложность осмотра, ремонта и 
смены сит из-за худшей доступности их поверхности; большая 
высота грохотов, неудобный отвод rотовоrо продукта. 

Недостатки первых двух способов грохочения удается в из­
вестной мере преодолеть при грохочении комбивироваввыми 
способами. 

23.2.2. Устройство и рабаrа rpoxaroв 

В химической и смежных отраслях промышленности 
(rорной, строительной и др.) применяюrся барабанные и пло­
ские грохоты. 

Барабаннwй rpoxcrr предстаRЛЯет собой (рис.23 .2) отхрыrый с торцов наклон­
ный барабан цилиндрической или конической (реже - мноrоrранной) формы, 
снабженный сетчатыми или перфорированными стальными листами. Он устана­
В1Dfвается под утлом 4-7° к rоризокrу и медпенно вращается вокрут своей оси с 
окружной скоростью (на периферии) от 0,6 до 1 ,2 м/с. Барабан 1 вращается 
либо на центральн<'м RaЛV. vстановленном на выносных подшипниках, либо на 
опорных роликах. Вращение барабана обычно осуществляется с помощью 
зубчатой передачи , причем одна из шестерен укрепляется на валу, а у 
больших rрохотов - непосредственно на барабане (в общем, аналогично приме­
няемым в барабанных сушилках и мельницах). В конических барабанах свобод­
ное перемещение происходит блаrодаря самой форме барабана, так что ось ero 
вращения может бьпъ rоризонтальной. 

В большинстве случаев барабаны работают по способу rрохочения от мелкоrо 
к крупному, как показано на рис. 23.2; при работе от крупноrо к мелкому сита 
в барабане устанавливаются концентрично.  

Мноrоrранные rрохоты, ил и буратw, применяются дпя сравнительно тонкого 
rрохочения. Бурат имеет шестиrранный барабан, каждая rрань котороrо пред­
ставляет собой съемное плоское сито. Барабан закрывается кожухом, из котороrо 
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а б 
Рис.23. 2. Барабанный 11>охот: 

а - схема rрохота, б - сеrмею барабанноrо rрохота; 
1 - коопvс (баоабан), 2 - поверхности rрохочеюtя, З - раздеmпельная : переrородка, 

4 - подпорное кольцо; 
1 - исходная смесь ТМ, JJ-!V - отдельные фракции ТМ 

при работе 11>охота отводится ньmъ. Иногда бураты вьmолняются с горизонталь­
ными барабанами пирамидальной формы, расширяющимися к раз11>узочному 
концу. В буратах возможна быстрая смена каждого из сит, составляющих лишь 
часть рабочей поверхности барабана. 

· Достоинства барабанного 11>охота: непрерывность работы, как следствие -
высокая производительность; ·  относительная простота конструкции; легкость 
обслуживания. К недостаткам относятся: 11>омоздкость и металлоемкость; пло­
хое использование рабочей поверхности сита (в работе единовременно находится 
лишь 1/8 - 1/6 поверхности - рис. 23.2, б); пЬVIеобразование из-за истирания ТМ (как в барабанных мельницах; только здесь нет специальной насадки, так 
что происходит самонстирание) . 

В связи с указанными недостатками (а они весьма существенны) барабанные 
11>охоты постепенно уступают место плоским. 

Неnод11ИЖИwй нахлоннwй rpoxar (рис. 23 .3) представляет собой плоское сито 
(:жирная штриховая линия), наклоненное так, что уrол его к горизонту а превы­
шает yr.лw вне!Шfеrо трения Ч' и естественноrо antoca твердою материала у, 
(последний устанааливается при медленном высьmании твердого материала на 
горизонтальную шюскость - рис. 22. 14) .  Основные достоинства этого 11>охо­
та - простота и дешевизна. Однако он не всегда пригоден из-за низкой эффек­
тивности.  Его используют в слt.:дующих случаях: 

- нет необходимости в большой четкости разделения (часто - при сорти­
ровке); 

- исходная смесь состоит из классов, резко отличающихся по размерам 
(например, 11>авий и песок) , так что эффективность разделения будет вполне 
приемлема. 

Повышение эффективности классификации 
удается обеспечить на плоских грохотах более 
сложной конструкции. На последующих рисун­
ках для простоты рассматривается разделение 
исходной смеси / на два к;шсса: мел кую М и 
круп ную К .  

Плоские качающиеся rpoxoТld получили весь­
ма широкое распространение в химической про-

Рис.23.3. Неподвижный наклонный 11>охот: 
1 - исходная сшсь ТМ, If - III - отдельные 

фракции ТМ 

1 

-;:-+ 
' 

' 

М�Пl��' 
ii',. к 
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Рис. 23.4. Качающийся rрохот: · 1 - короб с ситом, 2 - опоры, 3 - привод; 

lII 
к 

1 - исходная смесь ТМ, П - J/l - отдельные фракции ТМ 

МЫIШ1енности. Качающийся грохот (рис. 23.4) представляет собой наклонный 
короб 1, в котором устаноалено сито. Классифицируемый ТМ перемещается под 
уклон. В рассматриваемой конструкции привод - шкив З с тягой (крепления 
шарнирные); вместо шкива можно использовать коленчатый вал. При вращении 
шкива короб с ситом, устаноаленный на плоских пружинных опорах 2, совер­
шает возвратно-поступательное движение. 

Наклон сита к горизонту 5-15°; амплитуда качаний (определяется радиусом 
точки крепления тяm к шки11у) 10-30 мм, частота качаний 3-8 с- 1 . Грохот 
может работать как в непрерывном, так и в периодическом режиме. 

Достоинства плоских качающихся rрохотов: относительная простота кон­
струкции; достаточно высокая производИтельность; компактность; удобство 
обслуживания и ремонта. Недостатками этих rрохотов являются: существенные 
инерционные наrрузки, обус.лоаленные возвратно-поступательным движением; 
несколько пониженная эффекrивность разделения (мелкие частицы моrут зале­
живаться на крупных, а характер перемещения твердого материала не способ­
ствует их стряхиванию); пьmеобразование, обуслоаленное истиранием твердого 
материала при его танrенциальном движении по ситу. 

Гирацио1П1Wй rрохот (рис. 23.5) отличается от предыдущего приводом:  колен­
чатый вал J, пропущенный через втулки 5 короба /; для разrрузки от чрезмер­
ных усилий вал снабжен противовесами 4. Такой привод обус.лоаливает нормаль­
ные перемещения короба (плоскости сита) относительно напрааления движения 
ТМ , а значит, подбрасывание зерен и стряхивание мелких частиц с более круп­
ных. Опоры здесь - вить1е пружины 2. Характеристики работы (амплитуда, 
частота, наклон сита) - такие же, как у предыдущего rрохота. 

К достоинствам mрационны:х rрохотов относятся: нормальные наrрузки . (на 
опоры, фундамент и т.п.); более высокая эффективность разделения вследствие 
подбрасывания твердого материала; малое пьmеобразование (поскольку нет 
танrенциальных наrрузок, истирание невелико). Основной недостаток: забива­
ние отверстий частицами в результате их падения на сито после подбрасывания 
(отсюда - необходимость пери одической очистки сита) . 

Вибрационн•1й rрохот (рис. 23.6) представляет собой короб /, на котором 
устаноален вибратор J. В простейшем варианте - это электродвигатель, на вал 
которого насажен дебалансированный шкив (с асимметричным rрузом). При 
вращении вала со шкивом rруз занимает то верхнее, то нижнее положение, 
изменяя их с большой частото й ( 10-5G cl) при амплитуде 10-50 мм. Система 
"короб с ситом - электродвигатель со шкивом" стремится сохранить положение 
своего центра масс; поэтому с той же частотой при подъеме rруза короб будет 
опускаться, а при опускании rруза подниматься. Пружинные витые опоры 2 
обеспечивают возможность вертикального (нормального к поверхности сита) 
перемещения короба. А поск()льку масса короба значительно больше, нежели 
rруза на шкиве, то амплитуда вибрации короба с ситом будет очень малой - от 
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Рис.23.5. Гирационный rрохот: 
1 - короб, 2 - опоры, J - привод, 4 - противовесы, 5 - вrулки, 6 - сито; 
/ - исходная смесь ТМ, 11-111 - отдельные фракции ТМ 

Рис.23. 6. Вибрационный rрохот: 
1 - короб с ситом, 2 - опоры, J - привод с дебалаисированным ШJСИВОМ, 4 - сито; 
/ - исходная смесь ТМ, 11-111 - отдельные фракции ТМ 

долей мИJVIИметра до нескольких мИJVIиметров. Грохот может работать в непре­
рывном и периодическом режимах. 

Следует отметить, чrо у виброrрохотов по.лносrью или часmчно отсутсrвует жест­
кая связь между злеменrами. Полому ампmnуды колебаний сита в различных точках 
ero поверхноеm неодинаковы и зависят от числа колебаний, yпpyrocrn опорных 
пружин, движущейся массы �рохота с материалом и друmх факrоров. 

В настоящее время виброrрохоты получают широкое распространение благо­
даря следующим преимуществам: отсутствие забивания отверстий сит из-за ма­
лой амплитуды вибрации и небольших высот подбрасывания частиц; более вы­
сокая производительность и эффективность �рохочения, чем у грохотов других 
типов; пригодность для �рохочения влажных материалов; компактность; относи­
тельная легкость реrулирования и простота смены сит; широкий диапазон раз­
меров зерен исходного ТМ (от десятков МИJVIИМетров до долей миллиметра) ; 
меньший, чем для других rрохотов, расход энерmи (фактически это энерmя 
холостого хода эле1С1родвигателя со шкивом на его валу). 

23.2.3. Элементы технолоrическоrо расчета 
Основной вопрос технологического расчета - формулиро­

вание условий провала мелкой частицы через отверстие грохота. 
Анализ здесь не столько сложен, сколько громоздок; поэтому 
он рассматривается для наиболее простого варианта - rоризон­
тальвоrо грохота: этого вполне достаточно для уяснения подхода. 

Схема провала мелкой частицы (зерна) через отверстие гро­
хота представлена на рис. 23.7, а. Частица 2'  (примем ее для 
простоты сферической) радиусом r, находящаяся на левой 
верхней кромке отверстия диаметром d0, движется со ско­
ростью w вдоль горизонтальной оси х (источник движения пока 
безразличен ) . Оторвавшись от кромЮt, частица начинает па­
дать, т.е. перемещаться также вдоль оси у (направим ось у 
вниз, это позволит оперировать положительны.ми отрезками и 
скоростями) . Скорости движения частицы малы, поэтому rид­
равличесЮtм сопротивлением среды пренебрегаем . 

1 663 



а 6 

Рис.23. 7. К анализу провала зерна через отверстие rоризонталъноrо сита: 
а - к определению критического уrла встречи, б - уrлы встречи больше и меньше кри­

тического; 
1 - кромхи отверсrия сита, :z' - зерно в начальном (стартовом) положении, J" - зерно 

в конечном положении (момент конrапа) 

В общем случае падающая частица придет в конта:�сr с пра­
вой кромкой отверстия - положение 2". Назовем "углом встре­
чи" и обозначим <р угол , образуемый с осью х касательной к 
трае:�сrории частицы в момент ее конта:�сrа с кромкой. Су­
ществует некоторое критическое значение q> = q>o, при котором 
происходит прямой удар зерна о кромку отверстия; тогда угол 
ме.ж:ду горизонтом и линией, соединяющей центр частицы и 
точку контакта, совпадает с критическим - именно такая си­
туация показана на рис . 23.7, а. Угол встречи <р может оказать­
ся больше критического <ро (на рис . 23 .7 ,  б - крупные штрихо­
вые линии) ; тогда частица после удара о правую кромку от­
верстия гарантированно провалится через отверстие под дей­
ствием собственного веса. Однако угол встречи <р может ока­
заться и меньше критического <ро (мелкий пун:�сrир на рис . 
23.7,  6); тогда частица продолжит свое движение по поверх­
ности грохота, если она сумеет подняться над кромкой, но 
провалится, если не сможет подняться над кромкой отверстия . 

Критическое значение уг.ла встречи <ро наЙдем из следующих 
соображений . Текущие (ко времени 't) координаты частицы, 
отсчитанные от точки ее отрыва, составят: 

х = Wt, у = gt2/2 ; 
следовательно , траектория движения частицы (исключаем вре­
мя 't) описывается уравнением: 

у = � х2. (а) 
2w

2 

В момент конта:�сrа частицы с кромкой отверстия, согласно 
геометрическим связям (рис . 23.7, а) , 

Хо = do - rcos<p0, 
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так что 

Уо = _L·x5 = _g_ (do - r cos <p0)2
. 

2\V2 2iv2 
(б) 

Дш1 кр11п1ческоii ситуации траектория частицы в момент . 
контакта отвечает углу встречи <р = qi0; значит, по (а) :  

d
y
l 

g - = tg<po = -2 хо . dx Х = Хо . W 

Это выражение 11оз 1юляет исключить из (б) фрагмент g/Wl = 
= tg<pt( xu: . 

tg1p 0 tg<p o Уо = 2- хо = -
2

- (do - 1-cos<po) . (в) 

Всртика.11ы 1ый  путь YCI до момента контакта может быть Т"dК­
жс записан 11 шщс (см .  рис. 23 .7, а) : 

Уо = 1· - 1�iнqio = 1'( 1 - siнq>o) . (r) 
Пр11равшшан теперь (n) и (r) , получим выражение, позво­

ш1ющее подоiiт11 к определению <ро: 

tg�o (d0 - n:os<po) = 1'(1 - siti<po) . 

Поделим обе •шстн раnевства на d0 и обозначим для сокра­
щеюш заш1сн r/d0 = у s 0 ,5 ;  раскроем скобки: 

tgipo - у tg<po cosqi0 = у - ysiнqi0. 
2 2 

llpcдcr.iшuш tg<Po = siшrt/coSiPQ, имеем после умножения на 2: 

tgipo - ysiн<po = 2у - 2ysi11<po. 

В результате 0•1ешщн ых прсобразован11й приходим к расчет-
ному nыраже1шю для <р0 : · · 

tgip0 = у(2 - siнqi0) .  (23 . 1) 
Дl�я 01щс1п1111011КJ1:  •111е.11с1 1 1 юс реш е н и е  этого ураn11с1шя nоказы 11ает, 'ПО при 

JIЗMCIJCJ l lJИ  у от (),5  ДО 0,2 з 1 н 1• 1е 1 1 ия !j1\) l l O l l llJIШIOTCЯ от 0,6 12 ДО 0,324 рад (т.е. ОТ 
35,5 до 1 11 , 5°) . 

. 

Итак, безуслоаиой гара 11т11еii провала частицы, т.е. рассева на 
с1пе (грохоте) ,  яwшстсн нср:шснство <р . > <pu в момент контакта 
частицы с кромкой с нта в положснш1 2" .  Чтобы это неравен­
спю выполю1110сь, скорость iv движе11ш1 частицы не должна 
превышать нскоторо i i  11ределыюй 11сл11ч11 н ы  щ,11. Значение W11p 
онределнетсн нз (б) дю1 момента контакта (х = хо, у = Уо) :  

"" '' � {;r • (do - r cos 'РО) 2 
(l к. ) . (23 .2) 

v� r - Stn <po 

1665 



В безразмерной форме, введя критерий Фруда 
Frпp = gr/(wпp)2, имеем для гарантированноrо провала частиц с 
учетом (а) для момента контакта: 

_ 2y0r 2r2 (1 - sin <ро) 2(1 - sin <ро} 
Frпp - -- = = (23 .2а) 

х� (do - Г СОS <ро)2 (1 / у  - COS <po )2 

Рабочее значение F1· = gr/Wl- должно превышать предельное . 

При <р < <РО наличие или отсутствие провала связано с упругими свойствами 
часnщ и материала rрохота. Можно полагать, что при абсолютно упругом кон­
такте частица не провалится, а продолжит движение по поверхности сита. На­
оборот, при полностью неупругом контакте частица, остановившись, затем упадет 
в отверстие сита. Реально контакт частицы с кромкой отверстия - не полностью 
упругий, и здесь исход контакта определяется численными значениями показате­
лей упругости - коэффициента восстановления и т.п. 

Для устойчивой работы грохота необходимо основываться на 
сформулированной выше гарантии безусловного провала частиц: 
<р > <ро. 

В случае наклонных грохотов (сито - под некоторым углом 
а к rоризонту) общий подход к анализу провала сохраняется· , 
но преобразования и получаемые соотношения значительно 
усложняются . 

Реальные величины скорости зерен w относительно поверх­
ности сита определяются кинематическими характеристиками 
грохота (частотой и амплитудой его качаний, углом наклона к 
rоризонту), а также особенностями движения зерна по поверх­
ности сита (скольжение, качение) . 

Сушествуют подходы• к приближенной оценке скорости w 
движения зерна по поверхности грохота. Однако эти подходы 
не учитывают явление подбрасывания зерна над поверхностью. 

Экспериментальные данные показывают, что фактическая 
скорость движения частицы в 2-3 раза превышает рассчитан­
ную на основе упомянугых подходов. Поэтому в настоящее 
время скорость w (включая и ее оmималъное значение) устана­
вливается экспериментально - в зависимости от производитель­
ности грохота и необходимой эффективности грохочен� Е. 

Чем больше скорость движения (подачи) материала по гро­
хоту, тем больше производительность грохота по исходному 
материалу, но тем мен ьше эффективность просеивания при 
прочих равных условиях. Для наклонных инерционных грохо­
тов рекомендуется прин имать скорость подачи в пределах 0,6-
0,8 м/с. 

• Иные подходы к провалу зерна, а также способы оценки скорости движе­
ния частиц приводятся в учебной и научной литературе - см" например, ( 3 , 7, 
1 1 ) . 
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23.3. КЛАССИФИКАЦИЯ В ТЯЖЕЛЫХ СРF.ДАХ 

23.3 . 1 .  Описание процесса 

Пусть исходная смесь состоит из леrких (плотность р11) и тя­
желых (плотность рт) твердых материалов - кусков, зерен .  
Технолоmческая задача их разделения состоит в подборе жид­
кообразной "тяжелой среды" промежуrочной плотности Рте так, 
чтобы рт > Рте > р11. В такой среде легкий ТМ всплывет, тяже­
лый - уrонет. 

Примерами поД11ежащих разделению смесей мoiyr служить: 
- уюль (плоrnость на уровне 800-950 кг/мз) и порода (плоrnость 2000-

2500 �/мЗ); 
- руда (плотность порядка 5000 кг/мЗ) и порода (упомянуrой выше плот­

ности). 
Пусть последующая технология переработки ТМ требует щделення полезных 

компонентов (угля, руды) из смеси с бал.,астом (породой) или хотя бы концент­
рирования полезною компоне1rrа, т.е. обогащения смеси углем, рудой - с целью 
проведения дальнейших операций с ними - с большей эффективностью и ин­
тенсивностью. Чаще всею предварительным условием разделения является дроб­
ление исходных твердых материалов для получения раздельно ('"вскрьrrия") зерен 
полезноrо хомпонеmа и балласта. 

Принципиальная схема обогащения в тяжелых средах пока­
зана на рис . 23 . 8 .  Исходная смесь может состоять из легких и 
тяжелых зерен , подаваемых в классификатор, заполненный 
жидкостью (тяжелой средой) . Нередко для лучшей смачивае­
мости смесь зерен и тяжелой среды для подачи на разделение 
готовят заранее . 

Исходная смесь разделяемых компонентов II подается в классификатор 1, 
заполненный тяжелой средой .  Распределительная переюродка 2 позволяет регу­
лировать стартовый уровень (глубину подачи) смеси. Тяжелые зерна (на рисунке 
- темные кружки) тонут, легкие (светлые кружки) - всплывают. Одновременно 
эти зерна перемещаются к выходному сечению (на рисунке оно справа) под 
действием какою-либо механ ическою побудителя и слабою потока тяжелой 
среды. Этот поток возникает, поскольку некоторое количество тяжелой среды 
неизбежно выводится вместе с легким (J//) и тяжелым (JJI) продуктами.  Тяже­
лую среду отделяют от продукrов и возвращают (поток /) во входное сечение; 
одновременно восполняют ее потери.  Легкий и 
тяжелый продукть1 отводятся чаще всею с 
помощью механических устройств (на схеме не 
показаны) . 

Рис. 23.8. Типовая схема классификации в 
тяжелых средах: 

1 - классификатор, 2 - регулирующая переrо­
род1Са; 

1 - тяжелая среда, II - разделяемый твердый ма­
териал, lll - смесь продукта юtзкой плотности с 
тюкелой средой, IV - смесь продукта высокой плот­
ности с тяжелой средой 

п1• 
/ to j 
2 

III ._ о - =--о-
11 0  -о /о • • о -•• - " · -

1 

• IV 
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В качестве тяжелых сред могут быть использованы жид­
кости , суспензии и аэросуспензии . 

При использовании жидкостей Prc = р, где р - плотность 
жидкости . Достоинство жидкой тяжелой среды - высокое ка­
чество разделения; немаловажна и простота процесса. 

Основные проблемы состоят здесь в следующем: 
- трудности подбора подходящей жидкости; 
- необходимость последующей сушки разделенных мате-

риалов; 
- потери жидкости и сопуrствующее загрязнение окру­

жающей среды. 
С целью ИЛЛЮС1J!ации воспользуемся приведенными вьпuе примерами . Для 

разделения угля и породы подходит вода (плотность р = 1000 кг/мз) . Но вода 
непригодна для отделения породы от руды. В подобных случаях пришлось бы 
искать жидкость более высокоii плотности - водные растворы некоторых солей,  
более тяжелые индивидуальньн: жидкости. Это не всегда удается, а если и удает­
ся, то удорожает процесс разделения, повышает эколоmческую напряженность и 
вряд JDI приемлемо для массовых производств. 

Переход к применению суспензий (как правило - водных) в 
качестве тяжелых сред технологически решает первую из упо­
мянуrых проблем. В самом деле, плотность Prc тяжелой среды, 
представляющей собой смесь жидкости плотностью р с тяже­
лым тонкоизмельченным ТМ (уrяжелителем) плотностью Ру. 
при порозности суспензии s составит: 

Prc = Py(l - s) + ре. (а) 
В качестве взвешенной дисперсной фазы (утяжелителя) используют дешевые 

(массовые) твердые материмы типа тонкоизмельченных кварцевого песка, маг­
нетита, ферросилиция. В зависимости от концентрации ( 1  - е:) утяжелителя в 
суспензии удается получить тнжелые среды с плотностями в диапазоне 1200-
3500 кг/м3. Такие среды пригодны для разделения по плотностям компонентов 
широкого круга ТМ. 

Использование суспензии в качестве тяжелой среды не из­
бавляет от необходимости решения двух оставшихся (см . выше) 
проблем .  Кроме того, здесь появляются дополнительные затра­
ты на приготовление суспензии. 

Термином аэросуспе11зия обогатители обозначают псевдо­
ожиженный слой (ПС) с газом (воздухом) в качестве ожижаю­
щего агента. Относительно крупные тела в ПС дисперсного 
материала подчиняются законам плавания, поэтому его вполне 
можно использовать в качестве тяжелой среды . Плотность ПС 
в этом случае может быть рассчитана по формуле (а) . Но по­
скольку для газа р < < Ру· то формула упрощается: 

Prc � Py( l - Е) . (б) 
Заметим: в классификаторах при использовании  ПС, естественно, пред­

усмотрена распределительная решетка, под которую подается поток газа (на рис. 
23 .8  эта решетка не показана) . 
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Разделение материалов по плотностям в ПС - сухой метод, 
исключающий потери жидкости и затраты энергии на сушку 
ТМ . Нет также особых проблем с составлением и поддержани­
ем определенной плотности тяжелой среды. Просто решается и 
проблема возврата частиц, составляющих ПС и выводимых из 
классификатора вместе с верхним и нижним продуктами: псев­
доожижаемые частицы на несколько порядков мельче зерен 
(кусков) разделяемых ТМ, так что частицы легко и полно отде­
ляются от них на грохотах. 

Широкое применение метода тормозится трудностями полу­
чения достаточно однородного газового ПС: 

- в неоднородной псевдоожиженной системе восходящие 
газовые пузыри выносят наверх (в основном, в своем шлейфе) 
зерна тяжелого ТМ, при этом зерна легкого ТМ затягиваются 
вниз опускными потоками псевдоожиженных твердых частиц 
ме�у поднимающимис,1 пузырями; 

- снижение рабочей скорости газа до величин, близЮfХ к ско­
рости начала псевдоожижения, с целью получения "спокойных" 
(достаточно однородных) псевдоожиженных систем сопровож­
дается нарушением равномерности газораспределения и появле­
нием застойных зон: они не обладают свойствами псевдожид­
кости, и Юiассификация н них происходить не может. 

23 .3.2. Элементы технологического расчета 

Процессы разделения в тяжелых средах сопрово�аются ря­
дом эффектов, зависящих от свойств разделяемых компонентов 
и их содержания в смеси; эти эффекты зачастую трудно под­
даются математическому описанию. На практике для расчета 
процесса обычно привлекают экспериментальные данные и 
используют опыт эксплуатации действующих установок. Ниже 
представлены упрощенные подходы к технологическому расчету. 

Идеальная классификация в тяжелых средах. Идеализация 
состоит в допущении о взаимной независимости движения 
легких и тяжелых зерен (кусков) в тяжелой среде. 

Пусть классификатор 1 представляет собой (рис. 23 .9) пря­
моугольный аппарат длиной l и шириной Ь. Исходная смесь III 
подается во входное (левое) сечение на уровне 2, характери­
зующемся высотами Н1 и Н2• Будем считать, что легкие и тя­
желые зерна равномерно распределены в объеме тяжелой сре­
ды вблизи входного сече11ия. В результате процесса классифика­
ции при приближении к выходному (правому) сечению в зоне 
высотой Н1 не должно оставаться тяжелых зерен , а в зоне вы­
сотой Н2 - легких. Скорости витания легких и тяжелых частиц 
(в оценочном варианте расчета - свободного, в более точном -
стесненного) обозначим соответственно w1 и w:z. 
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Рис.23.9. К расчету идеальной классификации в тяжелых средах: 
1 - J(Jlассификатор, 2 - разделяющий уровень; 
/ - лепсий продукт, /I - тяжеllЬIЙ продую, П/ - исходJlаЯ смесь лепсих и тяжелых зерен 

Рабочий объем классификатора, занятый тяжелой средой и 
разделяемым твердым материалом, равен : 

Ук = (Н1 + Н2)Ы. (23 .3) 

Объемная производительность по каждому твердому продукту 
составляет Vi, где индекс i = 1 ; 2 обозначает принадлежность к 
легкому или тяжелому продукту соответственно . Массовая 
производительность по i-му: твердому продукту равна G1 = р1 Vf. 
Соотношения Vi/V2 и Gi/G2 определяются составом исходной 
смеси. 

Протяженность пуги осаждения тяжелого продукга состав­
ляет Н1 - в этом случае выше разделяющего уровня 2 (см. рис . 
23 .9) не останется тяжелых зерен . Очевидно, Н1 = W2't, где 't -
минимальная продолжительность классификации (время пребы­
вания разделяемого ТМ в аппарате). Протяженность пуrи 
осаждения легкого продукrа составляет Н2 - в этом случае ни­
же разделяющего уровня не останется легких зерен . Очевидно, 
Н2 = w1't. Исключая 't, находим: 

(23 .4) 

Объемная доля (1 - i:.t) каждого сорта зерен в тяжелой среде 
должна быть невелика (не более 1 -2%),  чтобы их движение 
оставалось близким к независимому. При этом начальное и 
рабочее (в зоне разделения) соотношение ( 1  - е1 )/( 1  - е2) за­
дано в первом приближении составом исходной смеси . 

Принятые объемные доли ("задержки") зерен ( 1  - et) позво­
ляют подойти к определению необходимого рабочего объема 
классификатора. Суммарная объемная доля ТМ в классифика­
торе составляет: 

1 - е = ( 1 - i:: 1 ) + ( 1 - i::2) = 2 - (е1 + i::2) .  
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Тогда объем ТМ в рабочей зоне равен : 

Утм = Ук( l  - е) И Ук = Vтм/(1 - е) . (23 .5) 

Связь Vтм и объемной производительности по разделяемому 
материалу V = V1 + J'2 определяется (см. разд. 8 .3)  необходи­
мым временем разделения 't = Vтм/V, где 't = Hi/'W1 = H'J/w1 • 

В задачах проектирования по заданной производительности 
V и выбранным целесообразным значениям Н1 и Н2 определя­
ют объем классификатора Ук и значения l и Ь. В задачах экс­
плуатации (Vк - известно) определяют допустимую (макси­
мальную) производительность V, а при ее превышении (т.е .  
при уменьшении 't) - реальную высоту зон классификации h1 = 
= 'W2't и h1 = WJ't (см.  рис . 23.9) .  

Реал•на11 классификация в тяжелых средах. Здесь следует учитывать взаимное 
алияние разделяемых компонентов (зерен) .  При этом возможен кризис класси­
фик.ации, когда процесс нельзя осуществить с высокой четкостью разделения. 
Это яаление возникает, когда поднимающиеся легкие зерна уалекают за собой 
тяжелые, не позволяя последним осаждаться на дно аппарата (или, наоборот, -
тяжелые увлекают за собой легкие) . Попьrrаемся оценить условия возникнове­
ния такой ситуации на примере запирания тяжелых зерен легкими. 

Число сферических зерен i-го продукТа в единице объема равно (см . разд. 
2.7 .2): 

(в) 

Постулируем для простоты кубическое расположение (в рабочем объеме 
классификатора) зерен i-го продукта. Найлем объемную долю · его в суспензии 
( 1 - t:;) . Обозначим расстояние между uентрами зерен z;; тогда куб со стороной z; 
содержит 8 фрагментов сфер диаметром d;, причем на долю каждого фрагмента 
приходится 1/8 шара (рис. 23. 10).  Общий объем фрагментов зерна в рассматри-
ваемом кубе, равный полному объему шара, составляет пd[!/6. Отсюда · 

1 - с; = �....!..._ /z,3 и Zi = d; 11 ( d з ) [ ]1;з 
6 6(1 - & ; )  (r) 

Оценивая соударения легких и тяжелых зерен, будем принимать упро­
щающие допущения с погрешностью в запас, дабы гарантировать надежность 
предлагаемого метода расчета процесса классификации. 

Найлем количество легких зерен 1, взаимодействующих с одним тяжелым 
зерном 2 (рис. 23 . 10 ,  б). Для этого необходимо предварительно определить пло­
щадь /, "занимаемую" тяжелым зерном, т.е. перекрывающую свободное всплытие 
легких зерен. 

Из рис. 23. 10  ясно, 'ПО для шара диаметром � перекрываемая им площадь кон­
такrа с шарами диаметром d1 (в пределах круга 4 на рис. 23. 10, б )  составляеr: 

f = � (d2 + 2d1)2. 
4 

(д) 

Ее.ли в единице объема содержится N1 ;tеrких равномерно распределенных 
зереµ, то на единицу длины придется N1 Vз зерен, а на единицу площади -
N1113. Тогда на площадь /, щ:рекрываемую одним тяжелым зерном, приходится 
число легких зерен п1 = [N1113. Подставим значения N1 по (в) для i = 1 и / по 
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а б 
Рис.23. 10. К оценке кризиса классификации в тяжелых средах: 

а - характерное распределение зерен, б - JVJощадь взаимодействия тЯJКелоrо зерна с 
лепсими; 

1 - лепсие зерна, 2 - тЯJКелые зерна, З - среда, 4 - rрающа области взаимодействия 

(д); после сокращений: 

n1 = [ 6 (l- E1)]2/3 .!:.. (d2 + 2d1)2 = 62/3 nl/3 ( 1  - Ei)2/3 (.!. d1 +1) 2 
� 4 2 �  

Промежуток между двумя ударами легкой частицы по тяжелой равен: 

[ 
]1/3 Лt "" Z1 /w1 = di __ п_ W1 6(l - E1 )  

(е) 

(ж) 

В течение этого промежутка тяжелое зерно стремится уrонуrь (под действием 
собственного веса за вычетом вьrrалхивающей силы), а в конце промежуrка 
удары легких зерен препятстт1уют этому, побуждая тяжелое зерно всru1ывать. 
Равновесное состояние ("покой") тяжелого зерна определяется сопостамением 
импульса (количества движеню1) элементов системы при равном нулю результи­
рующем ее количестве движения (удар легких зерен о тяжелое подразумеваем 
неупругим) . 

Опускающая сила, дейсn1ующая на тяжелое зерно, записывается как 

(пd� /6) (р2 - p)g; подъемная сила со стороны легких зерен соответствует их ко-

личеству движения n1p1 ( ndf /ti) w1. Тогда для промежуrка времени Л't условия 

равновесия тяжелого зерна выразятся так: 

nd 3 nd 3 --2 (р2 - p)gЛ't "" n1P1 --1 w1. 6 6 
Подставим сюда полученные вьппе значения Л't по (ж) и n1 по (е) : 

ndi (Р2 - p)g !!l_[ 1t ]
1 /З = 62/З п l / 3 (1 - Е1 )2 /З (.!._ d1 + 1) 2 

Pl ndf W1 . 6 Wl 6 (1 - E l ) 2 d1 6 
Это выражение после сокращения на п/6 и пVЗ и перегруппировки некото­

рых сомножителей предсr.1вим решенным оmосительно равновесного (кри-
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тическою) значения ( 1  - &1): 

(l - E t �  = (d2)2 gd2 P2 - P l 1 

кр d1 w2 Р1 6 ( 1 d ) 2 1 _ _l_ + l 
2 d1 

Скорость w1 существенно завискr от &1; эта зависимость для жидких сред 
описывается формулой Тодеса (2.74) . В целях упрощения представим згу зави­
симость в виде степенной функции w1 = w18&111 , где W1a - скорость свободного 
виrания легких частиц. Из сравнения этой зависимости с (2.74) следует, что для 
ламинарною режима п = 4,75 , для турбулеН111ою п = 4,75/2, а для переходною 
- показатель степени п имеет промежуточное значение. Таким образом: 

(23 .6) 

Из :лою выражения находим критическое значение порозносrи &1 :  при более 
низких & 1 ,  т.е. при более высо кой концентрации ( 1  - &i) легких зерен, послед­
ние препятствуют осаждению тяжелых зерен, подхватывая их и вынося наверх. 
При организации разделения в тяжелых средах необходимо, чтобы концентрация 
легких зерен не превЬШiала кршической, найденной из выражения (23.6). 

Аналогичная оценка может бьrrь проведена применкrельно к критической 
концентрации тяжелых зерен: при чрезмерно высоких значениях ( 1  - &2) тяже­
лые зерна в своем нисходящем движении будут захватывать легкие зерна и опус­
кать их на дно аппарата. 

Строmй анализ взаимодействия легких и тяжелых зерен потребует: 
- учета нестационарносm движения зерен в результате соударений; 
- рассмотрения косого (не прямою) ударною взаимодействия легких и тя-

желых зерен; 
- отказа от допущения о 11еупруrом ударе и использования упругих свойств 

легких и тяжелых зерен; 
- отказа от степенной зависимости &11 и перехода к общей формуле типа 

(2.74); 
- возможной модификации формул для расчета скоростей виrания в специ­

фических условиях JIC1lleчиoro J1вижения зерен . 
Такой анализ выходит за рамки учебника. 

23.4. ГИДРАВЛИЧЕСКАЯ И ПНЕВМАТИЧЕСКАЯ 
ЮJАССИФИКАЦИЯ 

23.4. 1 .  Общие положения 
Гидравлическую (пневматическую) классификацию зернис­

тых материалов часто организуют в поле сил тяжести. Прин­
ципы такой классификации удобно рассмотреть на примере 
разделения смеси зерен (частиц) двух сортов: № 1 - мелких и 
(или) легких, со сравнительно малыми скоростями стесненного 
витания Wc' в некоторой (пусть - более легкой) среде и No 2 
- крупных и (или) тяжелых зерен , с большими скоростями 
стесненного витания wc" в той же среде. 
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Рис. 23. 11 . Гидраалическая (пневматическая) класси­
фикация в поле сил тяжести 

Поместим эти зерна в поток среды 
(рис . 23 . 1 1 ) ,  движущийся со скоростью w, 
так что w

' < w < w
"
. Тогда зерна каждого 

сорта отстают от потока среды, т.е . па­
дают относительно потока со скоростью 
скольжения wc/e (если движение зерна -
стабилизированное) . В результате проис­
ходит разделение зерен - см. разд. 2 .8 . 1 ,  
формулы (а) : 

- зерно сорта No 1 подхватывается потоком среды и уно-
сится им вверх относительно неподвижного наблюдателя со 

w w' 
скоростью и 1 = - - ___f_ ; & & 

- зерно сорта No 2 движется вниз, против потока среды 
по отношению к неподвижному наблюдателю,со скоростью и2 = 

w w " = - - _с (ось скоростей направлена вверх) , или,  если опери­
& & 

ровать абсолютными величинами скоростей, - со скоростью 
w " w 

· и2 = _с - -
& & 

Таким образом, разделение зерен разных сортов здесь про­
исходит по скоростям витания. 

Если разделению подвергается полидисперсная смесь с непре­
рывным распределением зерен по скоростям витания, то поток 
среды, движущийся со скоростью w, должен в идеале уносить с 
собой все частицы, скорость витания которых меньше w; на­
оборот: зерна, имеющие скорость витания BЫ}Ile w, будут дви­
гаться против потока среды. Реально же унос всегда содержит 
некоторую примесь крупных (тяжелых) частиц, увлеченных 
мелкими (легкими); аналогично: выпавшие из потока крупные 
(тяжелые) частицы загрязнены захваченными ими мелкими 
(легкими).  

Скорости витания определяются по формулам (2.72) и (2.74) . 
В целях качественной оценки воспользуемся первой из них: 

Rев = 18 + 0,59/Ai · 
(2 .72) 

В случае витания в ламинарном режиме Re8 ... Ar, или,  если 

раскрыть смысл критериев, w8 - d2<Рт - р)/µ. В случае витания 

в турбулентном режиме Re8 -JAi , или W8 � �d{Рт - р) / р . От-
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сюда следует возможность разделения методом гидравлической 
(пневматической) классификации "равнопадающих" частиц, т.е . 
обладающих одинаковыми скоростями витания: для этого надо 
сменить среду, воздействуя на ее свойства (µ, р) и на режим 
витания. 

Приведенные выше положения остаются качественно спра­
ведливыми при переходе к классификации в поле других массо­
вых cwi (например, центробежных) . 

Некоторые особенности характерны для использования 
инерционных сил при гидравлической (пневматической) клас­
сификации .  В этом случае сила, сопротивляющаяся изменению 
скорости и направления движения зерна, пропорциональна 
d3Рт. Поэтому при разделении по размерам смесей зерен одина­
ковой плотности (весьма распространенный практический слу­
чай) включение в процесс инерционных сил дает дополнитель­
ный эффект в сравнении с классификацией по скоростям ви­
тания в ламинарном (тем более - в турбулентном) режиме. 

23 .4.2. Классификация в поле сил тяжести 

Типовые конструкции и принципы работы к.лассификаторов 

Введем некоторые условные обозначения: мелкие и легкие 
частицы - МЛЧ; крупные и тяжелые - КТЧ; скорость стес­
ненного витания мелю1х и легких частиц - wсмл; скорость 
стесненного витания крупных и тяжелых частиц - wскт; рабо­
чая скорость газа или ж1щкости - w. 

Оrстойних-классифнкатор нenpepWJ111oro дейСТ1111и. Аппарат (рис. 23 . 12) состо­
ит из двух частей 1 и 2 различною диаметра, соединенных конической переход­
ной зоной 7. Исходная смесь / (суспензия частиц, характеризующихся различны­
ми скоростями витания wci ) поступает в переходную зону по стояку 9. Снизу 
подается дополнительный поток жидкости //; при этом поперечные сечения в 
зонах 1 и 2 и потоки жидкости (чаще всего - воды) - с суспензией / и снизу // 
- согласованы так, чтобы рабочие скорости w в обеих зонах были одинаковы. В 
таких ус.ловиях в идеале все МЛЧ (их скорость витания wсмл < w) должны быrь 
унесены потоком жидкости, а все КТЧ (для них wcicr > w) должны утонуть в 
потоке. Классы МЛЧ и КТЧ раздельно (потоки /// и ГV) выводятся из классифн­
катора. Реально абсолютно четкой классификации не происходит: класс МЛЧ 
несколько загрязнен КТ-частицами, а класс КТЧ - МЛ-частицами.  Управление 
граничной скоростью витанин, по которой происходит разделение исходной 
полидисперсной смеси на классы (все, что мельче и легче , - в поток ///, что 
крупнее и тяжелее - в поток Л'), ведется воздейсrвием на рабочую скорость w; на­
пример, ее повьШiение привощп к уветrnчению граничной скороСПI В\П'ЗНИЯ (т.е. 
уносятся потоком уже более крунные и тяжелые части1щ, чем при меньшей w). 

Аппарат позволяет разделить исходную смесь на два класса. При необходи­
мости ее разделения на N классов потребуется N - 1 классификаторов, в каждом 
из которых будет вестись разделение на два класса. 

Пневматические классификаторы непрерывного действия. Они 
построены подобно рассмотренному выше гидравлическому 
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Рис.23. 12. Оrстойник-классификатор непрерывноrо действия: 
1 - верхняя зона, 2 - Ю1J1СНЯЯ зона, З - патрубок вывода КТЧ N, 4 - диффузор, J -

патрубок подачи (нижней) JКИДХосrи П, 6 - распределительная решетка, 7 - переходная 
зона, 8 - патрубок вывода МЛЧ l lI, 9 - сrояк для ввода исходной смеси, 10 - патрубок 
подачи исходной смеси 1, 11 - сбо)IНИК МЛ; 

1 - паrок JКИДХости, 2 - движение МЛЧ, 3 - движение КТЧ 

Рис.23. 13. Воздушный классификатор резина-тканевых смесей: 
1 - конический корпус, 2 - r11ynna верХЮ\х конусов, З - rpynna НИJ1СНИХ конусов, 4 -

воздухораспределительный короб, J - патрубок вывода резиновой крошхи N, 6 - патрубок 
подачи воздуха П, 7 - бункер исходной смеси 1 с питателем, 8 - патрубок вывода воздуха с 
ВOJIOICНOM IП 

классификатору и работают с низкой четкостью разделения 
вследствие существован ия поперечной неравномерности газо­
вого потока и склонности твердых частиц к агломерации в та­
ких потоках. Поэтому гравитационные пневматические клас­
сификаторы либо используют несколько иные принципы (см. 
ниже), либо в той или иной мере подключают инерционные 
силы (см.  разд. 23.4.3) .  

Работу пневматических классификаторов покажем на примере аппарата для 
разделения резинотканевых с.+rесей. Проблема состоит в реrенерации резины из 
резинотканевых смесей (шины, рукава, другие изделия) и возврате полученной 
резины в производство резиновых и резинотканевых изделий. Актуальность 
проблемы обус.ломена прежде всеrо мноrотоннажностью резинотканевоrо 
производства. Для отделения резины от ткани необходимо предварительно измельчить ис­
ходный материал (это делается путем охлаждения материа.11а до температур ниже 
- 100 •с для придания ему хрункости с пос.ледующим измельчением, например в 
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молотковых дробилках). Измельченная смесь состоит из 60-70% резины в виде 
крошки размером 1-5 мм (это КТЧ) и 30-40% ткани в виде волокон длиной до 
2 мм (это МЛЧ). 

Использование классификации на IJ>OXoтax к успеху не приводит: осrающиеся на 
сиrе волокна захватывают до 20% резиновой крошки (высокие потери), прошедшая 
через сито крошка содержит до 1 0% во.локон (низкая чисrота). 

Классификатор МИТХТ (рис. 23 . 1 3) предстааляет собой полый конический 
корпус 1 с верхней (2) и ннжней (J) rруппами конусов, между которыми в 
аппарат вводится измельченная исходная смесь 1 (из бункера 7 с питателем). 
Воздух для классификации П подается в распределительный короб 4. Суще­
ственно, что диаметры (поперечные сечения ) устьев конусов уменьшаются свер­
ху вниз, так что скорости воздуха в них в этом направлении увеличиваются. В 
конусах происходит псевдоожижение смеси (при невысоких концентрациях 
твердоrо материала) с обменом частицами между конусами. При этом КТЧ 
резины стремятся вниз, так как в верхних зонах аппарата (в устьях конусов 2 -
также) скорости воздуха недоt.-таточны для их уноса. Наоборот, МЛЧ волокна 
стремятся двигаться вверх, так как в нижних зонах (тем более - в устьях кону­
сов 3) скорости воздуха вЬШiе скоростей витания - волоконца не мoiyr пройти 
вниз (не дает воздушный поток). 

Снизу из классификатора через патрубок 5 выводится крошка IV с выходом 
до 98%, практически не содержащая волокна. Она вполне может быrь использо­
вана (иноrда в смеси со свежим каучуком) для производства ряда резино­
технических изделий. Конце�rrрация крошки, отводимой сверху с волокном в 
потоке /// через патрубок 8, не превьnиает 5%.  Основное препятствие широко­
му использованию данноrо классификатора - необходимость замораживания 
исходных резинотканевых изделий перед измельчением (холод - дорог) . 

К инженерному расчету классификаторов, 
работающих в поле сил тяжести 

Гидравлический отстойник-классификатор. Технологический 
расчет предполагает прежде всего установление связи расход­
НЬIХ характеристик и площадей поперечного сечения верхней и 
нижней зон . В основе расчета - формулы (2.79) для восходя­
щего прямотока (верхняя зона) и противотока (нижняя зона) . 

Обозначим (см. рис . 23 . 12) поток жидкости в исходной сус­
пензии I символом V1 , а дополнительный ее поток // снизу 
аппарата - J/2. Рассмотрим сначала верхнюю зону классифика­
тора. Используем формулу (2.79а), выразив задержку через по­
розность р = 1 - е и представив скорость стесненного витания 
Wc не по формуле Тодеса (2.74), а упрощенно: Wc = wвеп. Здесь 
скорость свободного витания Wв определяется формулой (2.72) , а 
п зависит от режима витания: согласно (2 .74), для ламинарного 
режима п = 4, 75, для турбулентного п = 2 ,38 .  Отношение пото­
ков дисперсной и сплошной фаз для сокращения записи обо­
значим V;/ Vc = vp. Тогда при расчетной скорости жидкости в 
верхней зоне w имеем: 
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Избавляясь от дроби и производя очевидные сокращения, 
получаем:  

w w 
1 - _в &п - Vp& - & + --1t &&п = О 

w w 
или 

(а) 

Задаваясь приемлемым (высоЮfм - не менее 0,97 - 0,98) 
рабочим значением &, из (а) находят решение задач проектиро­
вания: 

- необходимое отношение объемных производителъностей 
при принятой рабочей скорости жидкостного потока w: 

Vд (1 - & >( 1 - : &п) 
Vp = - = -------

Vc & 
(23 .7а) 

- рабочую скорость, обеспечивающую принятую порозность 
& при заданном vp: 

w = w8 
&n (l - &) 

1 - &( Vp + 1)
. (23 .7б) 

Поперечное сечение верхней зоны fi рассчитывают по урав­
нению расхода сплошной среды на основе суммарного потока 
ЖИДКОСТИ Vc = J/i + J'2: fi = Vc/ W · 

При необходимости решения эксплуатационной задачи 
(определение & при известных vp и w) придется использовать 
численные методы, так как из уравнения (а) в явном виде по­
розностъ & не выражается. 

Аналогичным способом находят основные характеристиЮf 
нижней зоны - исходя из формулы (2.79в) . Опуская сходные 
преобразования, приведем конечнь1е проектные решения: 
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Поперечное сечение нижней зоны h также определяется из 
уравнения расхода, но на основе объемного жидкостного пото-
ка Vc = lf2. 

Основы подходов к расчету пневматического классификатора 
рассмотренного выше типа изложены в разделе 23 .4.4. База 
расчета - данные о равновесии разделяемых компонентов 
(МЛЧ и КТЧ) в "фазах" провала и уноса. Заметим: соотноше­
ние поперечных сечений устьев верхнего и нижнего конусов 
должно быть обратно пропорциональным скоростям витания 
разделяемых компонентов. С увеличением числа конусов чет­
кость разделения повышается. 

23.4.З. Классификация с использованием инерционных сил 

Работа рассмотренных выше гидравлических и пневматиче­
ских классификаторов базируется в основном на различии в 
скоростях витания Лwс = lwc' - wc"I частиц разных сортов 
(классов, фракций). Между тем различие в скоростях движения 
Ли = lи ' - и"! разных частиц можно заметно увеличить, если 
использовать инерционные свойства частиц, т.е. вести процесс 
классификации не в стационарном режиме движения частиц, а 
на участках их разгона. Эффект использования инерционных 
сил при этом выше в случае пневматической классификации, 
поскольку здесь больше протяженность участка разгона, неже­
ли в случае гидравлической. 

Строго говоря, и при разделении по скоростям витания 
инерционные силы играют определенную роль, так как 
вследствие ударов о стенки канала, аппарата частицы тормо­
зятся, и их скорость относительно потока среды не совпадает 
со скоростью витания (после удара частица разгоняется) .  Но 
эти эффекты в рассмотренных ранее аппаратах играют подчи­
ненную роль, а речь идет о том, чтобы различие в инерционных 
свойствах частиц сделать базой разделения. В известной мере 
это реализуется в случае сепарации методом отвеивания (см .  
ниже) - при подаче разделяемой смеси навстречу потоку. 

Устройство и работа инерционных воздушных сепараторов 

Цилиндрический полый инерционный воздушный сепаратор. 
Схема сепаратора представлена на рис. 23 . 14, а. 

В аппарат / наклонным питателем 2 подается смесь / твердых зерен (частиц) 

- пусть, например, мелких (светлые кружки) и крупных (темные) - навстречу 
восходящему воздушному потоку Il. Скорость потока w вьШiе скорости уноса w '  
мелких частиц, но ниже скорости уноса w "  крупных. Поток, преодолев инерцию 
мелких частиц, подхватывает их и уносит (l//); далее воздух отделяется от них -
в циклонах, в рукавных фильтрах и тому подобных устройствах. Разумеется, для 
преодоления инерции мелких частиц (изменения их движения с нисходящего на 
восходящее - вместе с потоком) необходима определенная протяженность учас-
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В ходе процесса отвеивания желательно иметь возможность 
регулировать расстояние l для частиц данного сорта (класса) 
или характеристики зерен (крупность, плотность и т.п.) ,  осе­
дающих на данном расстоянии /. Параметры, воздействующие 
на процесс ,  - скорость потока w, угол наклона направляющей 
плоскости и начальная скорость зерен . 

Достоинство классификации отвеиванием - в простоте спо­
соба и его аппаратурного оформления. Недостаток - в невы­
сокой четкости разделен ия вследствие не учтенного в предше­
ствующем анализе взаимодействия зерен различной крупности 
(плотности и т.п.),  движущихся с разными скоростями; в ре­
зультате - отбираемые (в сборники) на определенных расстоя­
ниях l фракции содержат частицы не только целевого класса, но 
и заметные количества примесей зерен других сортов. На прак­
тике такие сепараторы используют для предварительного обо­
гащения, а сам принцип - также в схемах с жидкостными по­
токами ("отсадка") . 

Проходной воздушный сепаратор . Значительного улучшения 
четкости разделения удается достигнуть в результате неодно­
кратного повторения акrов разделения, однако платить за по­
вышение эффективности приходится существенным усложне­
нием конструкции. В этом классификаторе совмещено воздей­
ствие на частицы силы тяжести и других массовых сил 
(центробежной, инерции). 

Аппарат (рис. 23. 16, а) состоит из двух конусов - наружного 1 и внутренне­
го 2, соединенных сверху через танrенциальные вставки З ("завихрители") и 
снизу через просвет внутреннего конуса и направляющей вставки 7. Исходную 
смесь 1 через патрубок 6 вводят в классификатор снизу в виде rазовзвеси, кото­
рая движется в аппарате вверх по расширяющемуся кольцевому каналу между 
конусами. При этом происходит понижение скорости воздуха (сечение кольце­
вого зазора растет снизу вверх). Конструктивные размеры в сочетании с расхо­
дом воздуха выбираются так, чтобы из поднимающеюся потока воздуха выпада­
ли исключительно КТЧ (пусть - не полностью), а МЛЧ (пусть с примесью 
КТЧ) дОЛJКНЫ подхватываться потоком и через завихрИ1'еЛИ танrенциально по­
ступать в полость внутреннего конуса. Последний работает как циклон; его 
параметры подбираются так, чтобы с потоком уносИJП1сь через патрубок 4 толь­
ко МЛЧ ( //),  а попавшие сюда КТЧ (с примесью МЛЧ) под действием центро­
бежной силы выпадали на стенки внутреннею конуса и затем сползали вниз. 
Через просвет между устьем конуса и вставкой 7 смесь КТЧ и МЛЧ провали­
вается вниз и попадает в нижние зоны наружною конуса, т.е. в область восхо­
дящею воздушного потока. Он выхватывает из падающей смеси МЛЧ и уносит 
их, а КТЧ присоединяются к т�м КТЧ, что выпали из потока ранее, и они вмес­
те сползают к устью наружноrп конуса, оттуда выводятся из аппарата (///) через 
патрубок 5. 

Рассматриваемый классификатор позволяет достаточно чет­
ко делить исходную смесь на классы с заданными размерами 
(плотностями) частиц. Регулирование rраничных параметров 
разделения (скорости витания;  при одинаковой плотности -
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Рис. 23. 1 7. К расчету процесса отвеивания : 

х \V -

у 

х 

в 

а - идеальные траектории зерен, б - траектория зерна с участком разrона, в - исполь­
зование сил инерции; 

1 - зерна, 2 - траектории зере н, З - rраница участка разrона, 4 - направляющая плос­
кость 

В настоящее время проблему технологического расчета 
инерционных сепараторов нельзя считать решенной, т .е .  дове­
денной до надежных инженерных методов. Пока что расчет сепа­
раторов - полых, типа "зигзаг" и с наклонными полками - в 
значительной мере базируется на эмпирическом материале· . 

Процесс отвеивания . Найдем траекторию движения зерна i­
го сорта, положив для простоты, что зерно - сферическое , 
падение его происходит в поле сил тяжести, начальная ско­
рость зерна равна нулю,  а поперечный поток - горизонтален . 
В системе координат х - у (рис . 23 . 1 7) направим вертикальную 
ось у вниз , это позволит оперировать положительными отрез­
ками и скоростями. Обозначим скорость поперечного потока 
среды w, вертикальную составляющую скорости зерна и, гори­
зонтальную - v. 

Пренебрежем участком разгона зерна, т.е . примем его дви­
жение установившимся; для жидких сред и потоков это допу­
щение выполняется обычно достаточно точно, для газовых -
приближенно, иногда - весьма приближенно. С этим упроще­
нием горизонтальная составляющая скорости зерна v = w, так 
как силой инерции мы пренебрегли, допустив отсутствие 
участка разгона, а другие силы, препятствующие движению 
зерна в потоке , - отсутствуют. Вертикальная составляющая и 
равна скорости витания зерна в среде (в общем случае - стес­
ненного Wc, в приближенных оценках или при очень низких 
концентрациях твердых зерен в среде - свободного w8) .  

Текущие координаты зерна - в момент времени 't - отсчи­
тываем от начала его движения : 

Х = Vt = W't; у = U't = Wc't. 

• См" например, (2) . 
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Траектория зерна, заданная уравнениями (r) в параметри­
ческой форме, запишется в виде у 

= f{x) при исключении 't: 

у = �х = wc х. 
v w 

(д) 

При выбранной высоте падения зерна h в горизонтальном 
направлении оно будет отнесено на расстояние l 
(эксплуатационный подход); для обеспечения определенного 
расстояния l потребуется рассчитываемая высота h (проектный 
подход). 

Если в исходной смеси содержатся зерна различных сортов 
(свойств), то при одинаковой высоте h они будут отнесены на 
разные (рис. 23 . 17 ,  а) расстояния l - в этом и состоит клас­
сификация способом отвеивания . 

Траектории зерен (д) - прямолинейны. При учете инерци­
онных свойств зерен на участках разгона они бы несколько 
искривлялись (рис. 23 . 1 7 , б).  

На практике действие инерционных сил чаще всего способ­
ствует повышению четкости разделения зерен разного сорта. 
В этом случае целесообразно усилить воздействие этих сил,  
придав зернам какую-то начальную скорость и направив их под 
тупым углом ("навстречу") к разделяющему потоку среды (рис . 
23 . 1 7,  в) . 

Заметим: при включении сил инерции, в особенности - при использовании 
газовых потоков, иmорирование участков разгона может привести к существен­
ной погрешности в расчетах. Здесь в исходные уравнения движения типа (ж), (з) 
в разд. 2 .7 .4 и граничные условия к ним должны быть включены следующие 
параметры: 

- начальные скорости зерен (их составляющие по осям х и у); 

dv du . 
- слагаемые т; - ,  т; -- JVIЯ 1-ro сорта зерен (т - масса зерна) . 

dt dt 

23.4.4. Классификация псевдоожижаемых твердых частиц 

Классификация мелкозернистых твердых материалов воз­
можна в псевдоожижен ном состоянии. Процесс разделения в 
этом случае строится исходя из аналогии (разд. 2 .7 .4) в поведе­
нии капельной жидкости и псевдоожиженного слоя (ПС), или 
шире - сплошных сред и дисперсных систем* . Причина анало­
гии заключается в статистической общности этих систем: неко­
торые свойства множеств (коллективов) молекул либо твердых 
частиц оказываются качественно сходными, а зачастую и коли­
чественно описываются одинаковыми закономерностями. При 
этом роль температуры, управляющей основными свойствами 
сплошных сред (в частности - жидкостей), и.грают силы внеш-

• Подробно об аналогии см . ( 1 , 4 ,  5 J .  
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нею воздействия на дисперсную систему, в большинстве слу­
чаев связанные со скоростью w газа (или жидкости), проходя­
щею через эту систему. 

Гидродииамическая дистилл.яция 
и гидродииамическая ректификация 

Если ПС составлен из частиц различных размеров (или 
плотностей) и псевдоожижение ведется с выносом части твер­
дьIХ частиц из слоя, то унос в сравнении со слоем обогащен 
мелкими (или легкими) частицами - в полном соответствии с 
1 законом Коновалова (см. разд. 12 .2 .3) .  При этом только очень 
приближенно можно считать, что уноситься будуг лишь те час­
тицы (достаточно мелкие или легкие их именуют 
"мелочью"), скорость витания которьIХ ниже рабочей скорости 
ожижающею агента (газа или жидкости) .  На самом деле в уно­
се оказываются и более крупные (тяжелые) частицы - их увле­
кает уносимая мелочь; в то же время, крупные частицы удер­
живают в ПС определенное количество мелочи, хотя по зако­
нам витания она должна быть вынесена из слоя. По существу, 
между ПС и уносом устанавливается равновесие в составах, 
подобное рассматриваемому в процессах переюнки равнове­
сию типа жидкость-пар (см.  разд . 1 2 .2) : ПС - аналог жид­
кости, унос - аналог пара. 

Если ПС состоит из частиц двух сортов, то равновесие мо­
жет быть представлено в диаграмме у-х (рис . 23 . 1 8) ,  где у и х  
- концентрации мелочи (аналога низкокипящею компонента) 
в уносе и в слое соответственно. Конфигурация и положение 
равновесных кривых определяются свойствами частиц, принад­
лежащих к разным сортам ,- эти свойства во многом аккуму­
лированы в скоростях начала псевдоожижения wo для частиц 
разнь�х сортов. Иногда кривые равновесия представляют собой 
равнобочные гиперболы и следуют закону Рауля (кривая 5).  
Чем больше для этих сортов частиц различие в скоростях нача­
ла псевдоожижения w0' и w0", тем дальше кривые равновесия от 
диаюнали (тем выше коэффициент разделения а4 > аз > а2) , 
т.е. тем легче разделение: унос в большей мере обогащен мело­
чью. 

Вынос мелочи из П С  в качестве технологическою процесса 
с целью ее отделения от крупных (тяжелых) частиц слоя анало­
гичен процессу дистилляции (см.  разд. 12 .3) - будем называть 
такой процесс mдродинамической дистилляцией. Принципиаль­
ная схема процесса ясна из рис . 23 . 1 9 .  Как и процесс дистил­
ляции жидких смесей, гидродинамическая дистилляция эффек­
тивна, прежде всею, в двух случаях: 

- большое различие в свойствах (значениях wo) мелких и 
крупнь�х частиц (кривые равновесия далеки от диаюнали); 
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Рис.23. 18. Кривые равновесия типа "Псевдоожи:жеиный слой - Унос" в бинар­
ных дисперсных системах: 

1 - а - 1, 2-4 - эволюция крИВЬIХ равновесия при возрастаIО\И а, 5 - кривая равно­
весия идеальной смеси 

Рис.23. 19. Принципиальная схема гидродинамической диСТИJVIЯuии: 
1 - аппарат с ПС, 2 - rазорас11редСJDПе.льная решетка; 
1 - ОJКЮIСАЮЩИЙ аrе1П, II - унос твердоrо материала; 
ПС - зона псевдооJIСЮIСенноrо слоя, У - зона уноса 

- производство не нуждается в высокой четкости разделе­
ния (в отличие, например, от очистки ПС от следов мелочи),  
допустимо наличие примесей: крупных частиц - в уносе, ме­
лочи - в слое. 

Нередко производству, наоборот, необходимо разделение 
исходной смеси зернистых материалов, весьма близких по гид­
родинамическим свойствам (скоростям w), на достаточно чис­
тые классы. Тогда следует организовать противоточный про­
цесс, аналогичный ректификации (разд. 12 .4 и след.)  - такой 
процесс будем именовать rидродинамической ректификацией. 

Схема осуществления непрерывной гидродинамической рек­
тификации показана на рис . 23 .20. 

Колонна 1 выполнена слегка расширяющейся кверху, 'Побы обеспечить по­
степенное понижение снизу вверх скорости газа - подобно тому, как в ректи­
фикационной колонне снизу вверх уменьшается рабочая температура. Внутри 
колонны расположены прованьные перфорированные тарелки 2 с размерами 
отверстий, на 1 ,0-1,5  порядка превышающими размер псевдоожижаемых твер­
дых частиц. Во избежание неравномерности газораспределения (для предотвра­
щения образования застойных зон) живое сечение перфорированных тарелок не 
должно бьпъ больше .... 3%. 

Снизу в колонну подается поток / ожижающего агента (газа), поддержи­
вающего ТМ на тарелках в псевдоожиженном состоянии. В промежуточное 
сечение питания А подается поток /1 исходной смеси зернистого материала, 
подлежащей разделению на две фракции. На каждой тарелке сушествует псевдо­
ожиженный слой, а над ним - сепарационное пространство с уносимыми твер­
дыми частицами.  Отводимая сверху колонны газовзвесь 111 попадает в циклон 3 
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Рис. 23.20. Колонна гидродинамической ректифи­
кации: 

1 - колонна, 2 - перфорированные тарелки, З -
циклон; 

/ - 0J1О1жающий аrеш (rаз),  // - исходная смесь, /// - rазовэвесь мелких частиц, JV - флегма (возврат ТМ 
на орошеЮ1е) , V - верхний продукт, V/ - Ю1J1СНИЙ 
продукт; 

ПС - псевдооJКЮКенный слой, СП - сепарациоЮ1ая 
зона 

(аналог конденсатора), где ТМ отделяется от газа. 
Далее поток ТМ разделяется на два: верхний 
продукr V с высоким содержанием мелких и (или) легких частиц (аналог диС'ПIЛЛJПа) и воз­
вращаемый на орошение /V (аналог фпе1111W) .  
Снизу колонны отводиrся нижний продукr Vl с 
высоким содержанием крупных и (или) тяжелых 
частиц (аналог кубового остатка) . 

Как и в случае ректификации жид­
ких смесей, увеличение числа ступеней 
(тарелок) и доли возвращаемого в ко­
лонну верхнего продукта (т.е. флеrмо­
вого числа) приводит к получению 
более чистых продуктов. Смещение 
точки подачи исходной смеси из сече-
ния А в сечение В сопровождается 
закономерным повышением чистоты '-VJ верхнего продукта (поскольку воз-
растает число ступеней разделения 
выше точки питания) и понижением 

чистоты нижнего продукта. 
Техволоmческий расчет процессов гидродинамической ди­

стилляции и реIСГификации ведется по той же методике, что и 
соответствующих процессов разделения жидких смесей. В 
частности, для разделения смесей на две фракции необходимо 
располагать диаграммами равновесия типа показанных на рис . 
23 . 1 8 ; равновесные данные получаются экспериментально. Да­
лее последовательность расчета зависит от выбранной схемы 
разделения и постановки задачи (см. разд. 12 .3 .2  и разд. 12 .7) .  
Например, при проектном расчете гидродинамической ректи­
фикации бинарной смеси надо построить рабочую линию про­
цесса и найти число ступеней. 

В колоннах гидродинамической ректификации соотношение 
верхнего и нижнего сечений выбирается обратно пропорцио­
нальным отношению скоростей начала псевдоож:ижения мел­
кой (легкой) и крупной (тяжелой) фракций. В этом случае 
удается обеспечить примерно одинаковую интенсивность псев­
доожижения в верхней и нижней зонах колонны. 

Производительность аппаратов гидродинамической реIСГи­
фикации значительно больше, чем грохотов, хотя и уступает в 
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этом показателе пневмотранспортным сепараторам. Чистота 
получаемых продукrов намного выше, нежели при грохочении 
- периодическом, а тем более непрерывном. Она заметно пре­
вышает и достигаемую в пневмотранспортных сепараторах; 
кроме того, при "ректификации" на порядок ниже расходы 
газа. Существенный недостаток аппаратов rидродинамической 
ректификации состоит в высоЮ1х rидравлических сопротивле­
ниях, измеряемых сотнями кПа на 1 м высоты колонны. 

Сепарация на основе сегрегации в псевдоожиженном слое 

В ряде предшествующих разделов (см. главы 2, 5-8, 1 0, 14,  
1 5) говорилось о том, что поведение ТМ в псевдоожиженном 
слое близко к модели идеального перемешивания. Это приво­
дит к выравниванию коицентраций частиц различных сортов в 
разных точках объема ПС и тем самым препятствует разделе­
нию. Такая ситуация характерна для подавляющего боль­
шинства технологичесЮIХ процессов, использующих технику 
псевдоожижения. 

Однако существуют режимы, в которых начинаюг играть 
роль некоторые эффекты, обычно не проявляющиеся в про­
мышленных псевдоожиженных системах. 

Реально в ПС вообще конкурируют два эффекта: перемеши­
вание частиц по высоте слоя и их сегрегация, т.е. преимуще­
ственное накопление мелких (или легких) частиц в верхних 
зонах слоя и крупных (или тяжелых) - в нижних. Явление 
сегрегации может послужить базой для классификации 
(сепарации) твердых частиц. Но для этого необходимы усло­
вия, при которых сегрегация твердых частиц в ПС не подавлена 
их перемешиванием. Эти условия реализуюгся вблизи начала 
псевдоожижения. В случае использования газа в качестве ожи­
жающего агента речь идет о непосредственной близости рабо­
чей скорости w к скорости начала псевдоожижения w0: надо не 
допустить появления газовых пузырей, способствующих интен­
сивному перемешиванию ТМ. Вести процесс следует в области 
"спокойного" псевдоожижения, т.е.  при w < ( 1 ,2 7- 1 , З)w0.  В 
случае жидкостного (однородного) псевдоожижения сегрегация 
весьма четко проявляется и при более высоЮIХ рабочих скоро­
стях w. 

Заметим: вблизи начала пссвдоожижения возможны нежелательные эффекты 
типа неравномерности газораспределения и появления застойных зон. Такие 
эффекты нарушают нормальное течение сепарации. Для их предотвращения 
повьШiают ПfДравлическое сопротивление rазораспределителя и.ли механически 
воздействуют на классификатор (вибрация и т.п.) .  

Первая технологическая проблема сегрегации заключается в 
определении, какого именно сорта частицы накапливаются в 
верхних или нижних зонах ПС. Проблема легко разрешается в 
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случае частиц одинаковой плотности (тогда наверху - мелкие 
частицы) или, что на практике встречается редко, в случае час­
тиц одинакового размера (наверху - легкие частицы). Труд­
ности возникают, когда мелкие частицы имеют оольшую плот­
ность, нежели крупные. Для ответа на поставленный вопрос 
полагают, что сеrреrирующий псевдоожиженный слой состоит 
из нескольких (минимум - двух) псевдожидкостей; надо уста­
новить, какая из них - i-я или j-я - будет преимущественно 
накапливаться в верхних зонах слоя . Решение получают, срав­
нивая плотности рассматриваемых псевдожидкостей при рабо­
чей скорости ожижающего агента w: 

Pt = Prt ( l - Et) + PEt И Pj = Prj (l - Ej) + PEj, 
причем р - плотность ожижающего агента, а порозности от­
дельных псевдожидкостей Et и s1 при скорости w зависят от 
плотностей твердых частиц Pri, Prj и от их размеров d1, "1· 

Значение разности Лр = р1 - PJ определяет направление сеrре­
rации и процесса сепарации: более легкая псевдожидкость на­
капливается в верхних зонах ПС. Четкость разделения смеси 
при прочих равных условиях возрастает при увеличении упо­
мянутой разности. По существу, эту разность можно положить 
в основу формирования движущей силы сепарационного про­
цесса. 

На рис. 23 .2 1 ,  а показана схема rоризонтальноrо сепаратора, 
разделяющего смесь зернистых материалов на два продукта. 

Слой поддерживается в псевдоожиженном состоянии газовым потоком /. 
Исходная смесь //, подаваеман в левое сечение, перемещается вправо - вдоль 
оси х; при этом в верхних зонах постепенно накапливаются частицы одного 
сорта, а в нижних - другого (на рисунке - мелкие и крупные, соответственно). 
Распределение (профиль) концентраций мелких частиц по высоте слоя посте­
пенно изменяется (рис. 23.2 1 ,  б) по мере перемещения псевдоожюкаемого ТМ к 
сечению выхода - от равномерного при х = О до наиболее сеrреmрованного 
при х = L. 

Сrепень сегрегации вблизи выходного сечения х = L может оказаться достаточной 
д11Я ра:щельноrо вывода часrиц разных сортов (на рис. 23.2 1 ,  а - через "'слоезатвор"' J, 
работающий по принципу фпорентинскоrо сосуда - см. ра:щ. 13.2.3). 

Технолоrический расчет процесса сепарации предусматри­
вает: 

- определение равновесного профиля концентраций; 
- установление закономерностей изменения этого профиля 

до конечного , приближающегося к равновесному и позволяю­
щего осуществить процесс разделения. 

Равновесный профиль концентраций определяется из экс­
перимента. Связь основных размеров аппарата (в том числе 
необходимой его длины L) с производительностью и кинетиче­
скими характеристиками строится на основе модельных пред­
ставлений . Они включают понятия о скоростях вертикального 
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Рис.23.21. Сепарация на основе сеrрегации в псевдоожиженном слое: 

а - схема rориэошальиоrо сепаратора, 6 - профили х:о1Щешраций; 
1 - аJПiарат, 2 - rаэораспределительная решетха, З - переrороДJСа "слоезатвора"; 
/ - OJIOOIC.alOщий аrеш (rаэ), Jl - исходная смесь, /Jl - вepXJDIЙ продухт, /V - нижний 

продухт 
перемещения частиц разных сортов (явление сеrреrации) и о 
коэффициенте эффективной диффузии частиц (явление переме­
шивания). Модели приводят к профилям концентраций, подоб­
ным тем, что показаны на рис. 23 .2 1 ,  б, в том числе (при бес­
конечной продолжительности процесса) - к равновесному 
профилю. Модели достаточно сложны, их рассмотрение выхо­
дит за рамки учебника• . 

Сепарация на основе сеrрегации возможна также в верти­
кальном аппарате - с подачей исходной смеси в некоторое его 
промежуrочное сечение и отводом продуктов из аппарата свер­
ху и снизу. 

Оrличительная особенность рассмотренных процессов со­
стоит в низких расходах ож:ижающеrо агента - на уровне не­
обходимых для начала псевдоожижения.  Осложняющим мо­
ментом являются трудности в равномерности распределения 
потока ожижающего агента, особенно в случае газового псев­
доож:иж:ения .  

23.5. О НЕКОТОРЫХ ДРУГИХ ВОЗМОЖНОСТЯХ 
КЛАССИФИКАЦИИ ТВЕРДЫХ МАТЕРИАЛОВ 

Ниже, в дополнение к представленным ранее, кратко рас­
смотрены некоторые используемые в химической и смежных 
отраслях промышленности методы классификации твердых 
материалов по различным признакам. Подробный анализ рабо­
ты и технологический расчет этих классификаторов, а также 

• См.,  например,  ( 1 ) .  
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сведения о некоторых других возможностях классификации ТМ 
и аппаратах для их осуществления приводятся в учебной и 
специальной литературе· . 

Фрикционные сепараторы 

Фрикционные сепараторы, разделяющее действие которых 
основано на использовании сил трения, бывают плоскими и 
барабанными . 

Рабочий орrан плоскоrо се11аратора (рис . 23.22, а) - наклонная плоскость J. 
По ней двюкуrся подлежащие разделению зерна (куски) твердоrо материала. 
Признак, по которому происходит разделение, - различие в силах трения у зерен 
разных формы и размера. Дело в том, 'ПО форма зерна определяет значение 
коэффициента ero внешнеrо трения о поверхность: округлые куски (с примерно 
равными размерами по разным направлениям) стремятся к перемещению каче­
нием, а существенно асимметричные (пластинчатые, иrольчатые и т.п .)  - к 
перемещению скол�.женнем. Коэффициент трения в первом случае значительно 
меньше, чем во втором; поэтому округлые куски движутся по наклонной плос­
кости с заметно большей скоростью и при сходе с плоскости падают дальше от 
точки А. 

Кроме тоrо, куски примерно одинаковой округлой формы разделяются на 
наклонной плоскости еще и по pawepy, поскольку коэффициент трения качения 
обрати� пропорционален размеру куска. Поэтому более крупные куски наби­
рают большую скорость и тоже дальше отбрасываются от точки схода с наклон­
ной плоскости. 

Зерна разной формы (или размеров) собираются в отдельные приемники 2. 

Угол наклона а плоскости к горизонту должен быть выбран 
ненамного больше наименьшего из углов внешнего трения 
разделяемых материалов. Это, во-первых, гарантирует движе­
ние по наклонной плоскости всех разделяемых зерен , а во­
вторых - наибольшую разницу в скоростях разделяемых ку­
сков, т.е . повышенную эффективность разделения. При уста­
новке ряда наклонных плоскостей последовательно возможно 
выделение нескольких классов, отличающихся, например, по 
крупности (рис . 23 .22, б) .  

Рабочий орГ'dН барабанноrо сепаратора (рис. 23 .22, в) - вращающийся ци­
линдр.  На сходящий с питающей пластины 3 кусок одновременно действуют 
силы - трения Рт и скатывающая Рек· В зависимости от их соотношения кусок 
либо будет подхвачен поверхностью барабана и попадет в левый приемник 2 
(асимметричные куски с высокими коэффициентами трения), либо скатится по 
поверхности барабана и попадет в правый приемник 2 (округлые куски). В 
случае округлых зерен (кусков) разноrо размера в правом приемнике будут со­
бираться преимущественно крупные зерна (низкий коэффициент трения), а в 
левом - мелкие зерна (более высокий коэффициент трения) . Разумеется, как и 
в случае сепараторов с наклонными плоскостями, возможна установка каскада 
барабанных сепараторов с разделением исходной смеси ТМ на несколько клас­
сов. 

• См. (6, 7,  1 0 ,  l l J . 
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Рис.23.22. Фрикционные классификаторы: 
а - сепаратор с наклонной плоскосrью, б - каскад плоских сепараторов, г - барабан­ный сепаратор; 
1 - рабочий орrан, 1 - приемш1к продукта, З - питатель 

Флотация 
Флотация заключается в барботаже воздуха через суспензию, 

содержащую жидкость и подлежащие разделению твердые час­
тицы (тяжелее жидкости) с разными физико-химическими 
свойствами. Разделение происходит здесь по признаку избира­
тельного закрепления пузырьков воздуха на частицах опреде­
ленного типа. Тогда конгломерат "частица-воздушный пузы­
рек" становится легче жидкости и поднимается в ней (часто 
собираясь наверху в слое образующейся пены), а остальные 
частицы оседают в жидкости. Частицы разных типов раздельно 
выводятся из флотационной машины - чаще всего с помощью 
механических устройств. 

Для повышения эффективности разделения к суспензии до­
бавляют флотореаrенты, способствующие прилипанию воздуш­
ных пузырьков к частицам одного типа и в то же время - по­
вышению смачиваемости, а значит, - отталкиванию пузырьков 
от частиц другого типа. 

Флотацию часто применяют Д11Я концентрирования рудных материалов перед 
дальнейшей их переработкой, т.е. Д11Я отделения руды от значительной части 
пустой породы. Флотации предшествует измельчение исходной смеси ТМ (до 
размеров в десятые и сотые доли миллиметра, чтобы разбить сростки исходной 
смеси на отдельные инrредиеlПЪI) и приготоаление суспензии. Пример:  кон­
центрирование сернистых медных и цинковых руд перед их обжигом в псевдо­
ожиженном слое в производстве серной кислоты. После флотации доля целевого 
компонента в продукте возрастает с 1 -2% до 35-40%.  Это позволяет получать 
обжиговые rазы с повышенным содержанием диоксида серы. 

Схема работы простейшего флотационного аппарата предстаалена на рис. 
23 .23.  Исходная смесь / в  виде суспензии (пульпа) поступает в аппарат J. Снизу 
в него подается поток воздуха JJ, который дисперrируется и в виде мелких пу­
зырьков барботирует через слой суспензии. Процесс разделения происходит в 
рабочей зоне А. Плохо смачиваемые частицы захватывают воздушные пузырьки 
и с ними поднимаются вверх, где собираются в пенном слое ///. Затем пена 
выводится из флотационного аппарата и напрааляется на отделение ТМ от влаги 
- в отстойник, фильтр или аюuюrичное устройство. Хорошо смачиваемые час-
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Рис.23. 23. Схема флотационноrо аппарата: 
1 - флотационный аппарат, 2 - разделительная переrороДJСа, J - ЛИЮfЯ подачи возду­

ха, 4 - усrройсrво для дисперrирования воздуха; 
1 - исходная смесь, II - воздух, III - пена, /V - флотационные хвосты, V - JICИДJ(ocrь 

тицы (на рисунке зачернены) остаются в нижней части аппарата. Они постепен­
но перемещаются к выходному отверстию и снизу выводятся из аппарата (поток 
/V - остатки, "флотационные хвосты"). Жидкость из аппарата отводится отдель­
но от пены - поток V. Рабочая зона А отделена от зон подачи пульпы и отвода 
жидкости разделительными переrородками 2. 

В современных флотационных машинах аэрирование сус­
пензии производится с помощью импеллера - вращающегося 
диска с лопастями на нем.  Импеллер засасывает пульпу и воз­
дух и дисперrирует последний; пульповоздушная смесь выбра­
сывается в рабочее пространство машины, где и происходит 
флотационное разделение. 

Электромагнитные методы классификации 

Магнитная сепарация. Здесь используется различная магнит­
ная проницаемость разных ТМ: обладающие ею (ферро- и па­
рамагнитные материалы) притягиваются магнитом, не обла­
дающие (диамагнитные материалы) - не притягиваются. 

Магнитные сепараторы бывают: ленточные и барабанные; 
прямо- и противоточные; с постоянными магнитами и электро­
магнитами; сухие и мокрые. На рис. 23 .24 показан сухой прямо­
точный барабанный сепаратор для обогащения сырья. 

На валу 1 укремен барабан 2, заЮiюченный в цитtндрический корпус J. 
Подлежащая разделению смесь / кусков, зерен, частиц, обладающих разными 
маmитными свойствами, поступает из бункера 4 в пространство межцу бараба­
ном и корпусом и движется в напраалении вращения барабана. При этом она 
попадает в маrnитное поле постоянных неподвижных маrнитов с чередую­
щимися полюсами:  N - S - N - S и т.д. Такое чередование позволяет повы­
сить четкость разделения: частицы, притянутые к стенке барабана одним полю­
сом маmита, сбрасываются при прохождении мимо противоположно направ­
ленноrо полюса; при этом немаrнитные частицы, притянутые к барабану заодно 
с маrнитными, освобождаются от контакта со стенкой барабана. 
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Рис.23.24. Сухой маn11rmый се11аратор с чередующимися полюсами маmитов: 
1 - вал, 1 - барабан, J - корпус, 4 - бункер исходной смеси, 5 - посrо.янные маrни­

ты, 6 - приеиюпси продуктов; 
/ - исходная смесь, 11 - немаrниnlЬlе хвосrы, /// - промежуто'IНЫЙ продукт, IV -

ко1Щешрат 

Рис.23.25. ИJU[}'кционный электростатический сепаратор: 
1 - заземленный баоабан. 2 - бvюс:ео исходной смеси, J - оrрJЩательный электрод, 

4 - приеl\IНИКИ продуктов, 5 - разделительная переrородКа; · / - исходная смесь, // - электропроводящие зерна, JJJ - зерна-диэлектрики 

В результате магнитной классификации получаются "хвосты" 
II немагнитных частиц, промежуrочный продукт III (обла­
гороженная смесь магнитных и немагнитных частиц) и кон­
центрат JV с высоким содержанием магнитных частиц. 

Электростатическая сепарация. В этом случае производится 
разделение разноименно заряженных зерен либо зерен провод­
ника и диэлектрика (в последнем случае используется различие 
в электрической проводимости разных ТМ) . Электростати­
ческую сепарацию делят на три основные группы: контактную 
("элекгрическим трением" - возникновение зарядов при на­
рушении контакта тел) ; индукционную; с ионной бомбардировкой 
(использование коронного электрода, подобно применяемому в 
электрофильтрах - см. разд. 5 . 1 .4) . В качестве примера ниже 
рассматривается принцип индукционной сепарации. 

Если электропроводное зерно входит в контакт с заря­
женной (или заземленной) поверхностью большой электри­
ческой емкости, то оно практически мгновенно принимает 
заряд этой поверхности. Если же в такой контакr входит зерно 
диэлекrрика, то происходит поляризация зерна (оно становится 
диполем) , но в целом зерно остается электрически нейтральным. 
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На этом различии и построена индукционная электростатиче­
ская сепарация зерен проводников и диэлектриков, схема которой 
показана на рис. 23.25 .  

Основные рабочие орrаны - барабан 1 (положительно заряженный, а ча­
ще - просто заземленный) и отрицательный элекrрод З. Из бункера 2 смесь 
зерен проводника и диэлекrрика ! пос1)'пает на поверхность вращающегося бара­
бана. Зерна проводника получают положительный заряд и опалкиваются от 
одноименно заряженной поверхности барабана (этому еще способствует притя­
жение к противоположно заряженному элекrроду). В результате они собираются 
(!!) в правом приемнике 4. А в зернах диэлекrрика при кокrакте с положитель­
но заряженной поверхностью барабана наводится диполь, обращенный отрица­
тельным полюсом к поверхности; поэтому зерна диэлекrрика притягиваются к 
барабану. Далее они под действием собственного веса срьmаются с вра­
щающегося барабана и собираются (!!!) в левом приемнике 4. 
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Глава 24 

СОПРЯЖЕННЫЕ И СОВМЕЩЕННЫЕ 
ПРОЦЕССЫ 

Практически каждый из используемых в настоящее время в 
химической и родственных ей отраслях промышленности гид­
ромеханических, тепловых, массообменных и реакцщ>нных 
процессов имеет ограниченные области технически возможного 
или экономически целесообразного применения. Большая 
часть этих ограничений связана со специфическими свойства­
ми перерабатываемых веществ (реагентов, сред, материалов, 
продуктов и т.п.) .  Например, для массообменных процессов 
такие ограничения часто связаны с наличием на диаграммах 
фазового равновесия особых точек (азеотропных, эвтектиче­
ских, перитектических и др.),  а также особых областей 
(ограниченной растворимости, термической устойчивости, хи­
мического взаимодействия компонентов смеси и т.д.) .  

Возможности успешного решения возникающих задач в 
производстве тех или иных продуктов существенно расширя­
ются при комбинировании нескольких технологических процессов. 
Так, границы возможного разделения ряда трудноразделяемых 
смесей моrуг быть значительно расширены путем сочетания 
(комбинации) двух или нескольких однородных либо разно­
родных массообменных процессов. При этом такое сочетание 
нередко позволяет одновременно добиться снижения энергети­
ческих и других затрат, а в ряде случаев - еще и упростить 
аппаратурно-технолоrическое оформление производства. 

Комбинированные процессы уже сейчас широко используются 
в технологии производства различных продуктов. С повышени­
ем требований к выходу и качеству целевых продуктов, услож­
нением технологии, непрерывным увеличением ассортимента 
выпускаемой химической продукции, а также с необходи­
мостью решения экологических задач роль комбинированных 
процессов несомненно будет возрастать и такие процессы бу­
дут получать все большее распространение. 

Ранее при разработке комбинированных процессов техноло­
ги чаще всего действовали на основе прямых функциональных 
связей. Если, скажем, при разделении реакционной смеси ме­
тодом ректификации сразу не удавалось получить целевое ве­
щество заданной чистоты, то продукты перегонки очищали с 
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использованием других массообменных процессов (той же рек­
тификации, кристаллизации, экстракции, адсорбции и т.д . ) .  
Принимаемые таким образом технологические решения зача­
стую носят субъективный характер и часто далеки от опти­
мальных. 

Сочетание двух или нескольких технологических процессов 
в единой схеме пороЖдает, как правило, несколько возможных 
вариантов решения поставленной задачи . А поскольку многие 
технологические процессы мoryr осуществляться несколькими 
различными способами, то число возможных вариантов ком­
бинированных процессов может быть весьма значительным. 
При разделении сложных многокомпонентных смесей число 
вариантов решения поставленных задач существенно увеличи­
вается и появляется возможность использования в единой тех­
нологической схеме целого ряда массообменных и других про­
цессов, тесно связанных прямыми и обратными потоками. В 
этих условиях выбор оптимального варианта комбинированно­
го процесса представляет собой весьма сложную проблему, 
разрешить которую на основании одной интуиции разработчи­
ков нельзя . 

В химической промышленности чаще всего каЖдую техно­
логическую операцию (стадию, процесс) осуществляют в от­
дельных аппаратах. Однако это не всегда целесообразно. В це­
лом ряде случаев выгоднее проводить несколько процессов в 
одном аппарате. Такое совмещение процессов обычно позволя­
ет более полно использовать исходное сырье (реагенты, рас­
творители и т.д.) ,  увеличить выход целевых продуктов, снизить 
энергетические, капитальные и другие виды затрат. 

24. 1 .  ОСНОВНЫЕ ТИПЫ И ОСОБЕННОСТИ 
КОМБИНИРОВАННЫХ ПРОЦЕССОВ 

Условно все комбинированные процессы можно разделить 
на три группы: последовательные, сопряженные и совмещен­
ные процессы. 

Последовательные процессы состоят из последовательно 
(возможно, с ответвлениями) осуществляемых стадий, которые 
связаны в основном прямыми потоками. Например, после ста­
дии фракционной кристаллизации полученную суспензию пе­
редают на стадию фильтрации, а влажную кристаллическую 
фазу направляют на стадию сушки. Такого рода комбиниро­
ванные процессы в настоящее время наиболее широко исполь­
зуются в химической технологии, хотя они не всегда обладают 
высокой эффективностью. При разработке таких процессов 
технологические режимы последующих стадий обычно прихо-
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дится устанавливать исходя из физико-химических свойств и 
расходов потоков на предшествующих стадиях. Общий анализ 
сетей аппаратов для реализации некоторых однородных массо­
обменных процессов приведен в разд. 1 0 . 1 1-10 . 1 3 .  

К сопряженным относят комбинированные процессы, со­
стоящие из отдельных стадий, связанных между собой как пря­
мыми, так и обратными потоками. При этом отдельные стадии 
процесса моrуг осуществляться одновременно в различных 
аппаратах (как правило, в случае непрерывных процессов) или 
же последовательно в одном аппарате (периодические процес­
сы) . В сопряженных процессах технологические режимы пред­
шествующих стадий моrуг зависеть от режимов проведения 
последующих стадий. Это объясняется влиянием характеристик 
обратных потоков (расхода, концентраций,  дисперсного соста­
ва, температуры и т.д.) на ход предшествующих стадий. 

В совмещенных процессах две или несколько стадий осу­
ществляюrся одновременно в одном аппарате. Например, при 
вакуумно-вьmарной кристаллизации в кристаллизаторе одновре­
менно происходят процессы вьшаривания леrколетучего компо­
нента и кристаллизации растворенного вещества. Иногда в со­
вмещенных процессах различные стадии проводятся в отдельных 
сеющях одного и того же аппарата. Например, в совмещенном 
реакционно-ректификационном процессе стадия химического 
превращения может проходить лишь на одной из промежуточных 
тарелок ректификационной колонны. На остальных же тарелках 
имеет место обычный процесс ректификации. 

Как уже указывалось выше, комбинированные процессы,  
как правило, отличаются многочисленностью возможных вари­
антов их проведения . Особенно большое число вариантов ха­
рактерно для сопряженных массообменных процессов. Это объ­
ясняется, с одной стороны, большим разнообразием диаrрамм 
равновесия фаз, а с другой стороны, тем, что даже для одной и 
той же смеси с использованием только двух сопряженных про­
цессов возможен целый ряд вариантов разделения.  

При разработке сопряженных и совмещенных процессов 
возникает рЯд характерных задач: 

- выявление возможных вариантов проведения процессов; 
- анализ влияния внешних и внутренних параметров на 

эффективность выявления вариантов; 
- оmимизация параметров процесса; 
- выбор оптимального варианта проведения процесса; 
- подбор необходимого оборудования. 
Наличие большого числа возможных вариантов осуществле­

ния комбинированного процесса ставит вопрос о методике 
выбора оптимального варианта и установления оптимальных 
технологических параметров его проведения. 
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Рассмотрим в общем IUiaнe такую методику применительно 
к процессам разделения веществ. Очевидно, выбор варианта сле­
дует производить, исходя из конкретных условий разделения. 
Определяющими факторами здесь являются: состав исходной 
смеси и ее физико-химичесЮfе свойства, требуемая степень 
чистоты продуктов разделения, производительность установЮf, 
характер диаграмм равновесия фаз, наличие необходимого обо­
рудования, а также энергетичесЮfе, капитальные и другие виды 
затрат на процесс разделения. 

Представляется целесообразной следующая последователь­
ность выбора опrимальноrо вариаwrа разделения и его технологи­
ческих (режимных) параметров: 

- на основе анализа диаграмм равновесия фаз, данных об 
исходном составе смеси, а также данных о требуемых составах 
продуктов разделения устанавливаются возможные варианты 
сочетания различных процессов разделения данной смеси; 

- выясняют факторы, ограничивающие (или делающие во­
обще невозможным) использование тех или иных вариантов 
разделения; 

- выбирают критерий (или критерии), на основании кото­
рого будут сравниваться рассматриваемые варианты процесса 
разделения и производиться их оптимизация; 

- устанавливаюr для всех рассматриваемых вариантов функ­
циопальные зависимости межцу внугренними и промежуточными 
параметрами процесса и выбранным крпrерием опrимизации; 

- на основании анализа полученных функциональных зави­
симостей находят оптимальные значения критерия для всех рас­
сматриваемых вариантов; 

- сравнивают между собой оптимальные значения критерия 
и выбирают оптимальный вариант процесса разделения и его 
параметры. 

Для осуществления такого анализа, естественно, необходимо 
выбрать критерии оценки рассматриваемых вариантов. В ка­
честве последних мoryr выступать: 

- приведенные затраты на единицу продукции; 
- удельные затраты энергии; 
- коэффициенты извлечения целевых компонентов; 
- предельные концентрации продуктов разделения (степень 

ИХ ОЧИСТЮf);  
- эксергетичесЮfе, энтропийные и другие критерии оценЮf 

эффективности. 
К сожалению, все эти критерии не являются универсальны­

ми. Каждый из них обладает теми или иными недостатками.  
Например , степень извлечения не позволяет судить об эко­

номической эффективности процессов и качестве (степени) 
очисТЮf конечных продуктов. Степень очиСТЮf (концентрации) 
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продукrов разделения ничеrо не rовориr о том, какой ценой это 

достигается. Эксерrетические кригерии позволяюг судкrь лишь об 
использовании движущей силы процесса, но не затрагиваюr дру­
гих важных acпeJcrOB данной проблемы. К тому же значимость 
различных кригериев может изменяться с течением времени. 

Из всех упомянуrых выше критериев наиболее универсаль­
ными являются приведенные затраты, или удельные энергетиче­
ские затраты. В настоящее время именно они чаще всеrо ис­
пользуются для анализа эффе�сrивности процессов разделения . 

Известно, что технолоmческие параметры процессов разде­
ления (давление, температура, исходный состав, составы про­
межуточных фракций, соотношение потоков и др .) сильно 
влияют на их общую эффе�сrивность. Поэтому при решении 
технолоmческой задачи необходимо представление о диапазо­
нах возможного изменения (варьирования) этих параметров. 
Такие диапазоны зависят, с одной стороны, от физико­
химических свойств разделяемой смеси, а с другой - от техни­
ческих возможностей реализации тех или иных процессов в 
конкретных рассматриваемых условиях. 

Условно все технолоmческие параметры можно разделить 
на две группы: внуrренние и переходные (промежуточные, пере­
даточные). Внутренние параметры хара�сrерны для отдельных ста­
дий комбинированноrо процесса; они определяюг ход процесса 
на рассматриваемой стадии и ero показатели. К переходным отно­
сят параметры потоков, рециркулирующих ме:>tЩу аппаратами 
(стадиями). В качестве последних часто выступаюr промежуточ­
ные концентрации, температуры потоков и их расходы. 

Заметим, что эффективность комбинированных процессов 
разделения может быть существенно увеличена при правиль­
ной организации рекуперации теплоть1 между потоками. Расче­
ты показывают, что указанная рекуперация в ряде случаев по­
зволяет снизить затраты энерmи на 20-30% и более . 

При разработке сопряженных и совмещенных процессов обычно приходится 
вьmоJmЯТЬ боmшие объемы повторяющихся расчетных операций; поэтому раз­
работку (синrез) возможных вариакrов разделения, их анализ и оптимизацию 
рационатно проводить на ЭВМ с использованием соответствующих проrрамм. 

24.2. СОПРЯЖЕННЫЕ ПРОЦЕССЫ 

Осуществление сопряженных процессов чаще связано либо 
с преодолением физико-химических (термодинамических) 
ограничений, либо с рекуперацией переносимой субстанции -
импульса, теплоты, вещества. При рекуперации последнего 
технолоmческие схемы условно замкнуrы по этому (обычно -
вспомогательному) веществу - за счет обратных рециркуляци­
онньIХ потоков. 
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Некоторые из сопряженных процессов приведены в пре­
дыдуших главах, хотя и без акцента на особенности сопряже­
ния различных стадий (технологических приемов) . Ниже ряд из 
них упомянуг с необходимыми ссьmками на разделы. 

Расчет отдельных стадий приводимых ниже сопряженных 
процессов рассматривается в соответствующих главах учебника. 
Однако при сопряжении стадий требуется согласование проме­
жуточных потоков и параметров (обычно - при заданных на­
чальных и конечных). Такое согласование, как правило,  не яв­
ляется однозначным; оно окончательно реализуется на основе 
выбранных критериев эффективности сопряженного процесса, 
чаще всего - технико-экономических. 

24.2. 1 .  Процессы с рекуперацией импульса и теплоты 

Типичным сопряженным процессом, рекуперирующим меха­
ническую энергию, является абсорбционио-десорбционвый. про­
цесс,  основанный на возрастании растворимости компонентов 
газовой смеси с ростом давления (разд. 1 1 .3) .  Упрощенная схе­
ма

• 
процесса приведена на рис. 24. 1 .  Исходный rаз /, содер­

жащий поглощаемый компонент, подается в абсорбер 1, рабо­
тающий под достаточно высоким давлением. Туда же насосом 
4 (центробежным, многоколесным) направляется абсорбент JJ/. 
Из абсорбера уходят очищенный rаз II и абсорбент IV, насы­
щенный поглощаемым компонентом. Абсорбент, находящийся 
после абсорбера под высоким давлением, поступает на турбину 
5, где его давление сбрасывается до атмосферного. Из турбины 
поток IV направляют в десорбер-сепаратор 2 - там происходит 
десорбция поглощенного компонента из его смеси с абсорбен­
том и их разделение. Поток компонента V выводится к потре­
бителю, а регенерированный абсорбент III возвращается насо­
сом 4 в абсорбер. 

В рассматриваемом аспекте нас интересуют здесь не массо­
обменные стадии абсорбции и десорбции, а сопряжение насоса 
и турбины: : последняя возвращает заметную долю механи­
ческой энергии, затрачиваемой на подачу абсорбента насосом в 
абсорбер. 

Описанный процесс в промЫIШ1енности используется, например, для вьше­
ления СО2 из азотоводородной смеси с ним. При этом давление в абсорбере -
1 ,6-3,0 МПа, а в десорбере - атмосферное. В комбинации "мотор-насос­
турбина" удается возвратить до 40% энергии от затрачиваемой на работу насоса; 
остальная энергия восполняется электродвигателем. 

Примеры сопряжения процессов сжатия и расширения газов 
с рекуперацией механической энергии бьmи приведены при 

• Подробнее см .  (9 ) .  
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Рис. 24. 1. Принципиальная схема абсорб­
ционно-десорбционноrо аrреrзта: 

1 - абсорбер, 2 - десорбер-се11аратор, З -
элеnродвиrатель, 4 - насос, 5 - турбина; 

1 - HCXO)UIЬIЙ rаз, // - ОЧНЩСllНЫЙ rаз, /// - абсорбс�п, IV - отработанный абсорбс�п, V 
- десорбированный КОМПОНСIП 

рассмотрении умеренного (разд. 
2 1 .2.3) и глубокого (разд . 2 1 .3 .4, 

v 

J V  

2 1 .3 .5) охлаждения с использова- IIJ 
нием детандеров. 

Типичными примерами пе­
риодических сопряженных про-� . 

2 / 

цессов с рекуперациеи теплоты моrуг служить процессы с 
применением регенеративных теплообменников (см .  разд. 7 . 1 ) .  
Среди такого рода производств - глубокое охлаждение с ис­
пользованием высокотеruюпроводной насадЮI из тонкой ме­
таллической гофрированной ленты и с коротЮ1ми тепловыми 
циклами; металлургические производства с использованием 
крупной керамической насадЮI высокой теплоемкости и с до­
статочно длительными тепловыми циклами. 

Тепловые процессы часто сопрягаются в непрерывных произ­
водствах с рециркулирующими потоками субстанций :  нагрев­
охлаждение, испарение-конденсация, плавление-отвержде­
ние и в других комбинациях. Сопряжение теплообменных про­
цессов, как правило, позволяет существенно повысить эконо­
мическую эффективность технолоrnческ:их процессов. Сочета­
ние тепловых и гидромеханических процессов реализуется в 
установках с "тепловыми насосами", а сочетание химических, 
массообменных и тепловых процессов - в тепловых аккумуля­
торах, например в термоаккумуляторах с гидридными соедине­
ниями газов. В будущем таЮ1е сопряженные тепловые процес­
сы безусловно получат более широкое распространение. 

Наиболее широко в химической технологии представлены 
массообменные сопряженные процессы. 

24.2.2. Ректификация азеотропообразующИХ смесей 
в двух колоннах, работающих под разными давлениями 

Методический интерес представляет разделение гомогенных 
азеотропообразующих смесей в двух ректификационных ко­
лоннах, работающих под разными давлениями (рис. 24 .2 ,а) . В 
основе разделения - смещение азеотропной тоЧЮI в соот­
ветствии с правилом Вревского при изменении давления (см .  
разд. 12.2 .4). Это - пример сопряжения двух однородных массо­
обменных процессов. 

• Подробнее см. (2-4) .  
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Рис.24.2. Разделение rомоазеотропной смеси в двухколонной реJСТИфикационной 
установке: 

а - схема усrаноахи, 6 - изобрцение на диаrраммах равновесия фаз; 
1,  2 - реrrификациоННЬ1е колоННЬJ; 
1 - исходная смесь, // и  /l/ - первый и второй дисrилляr, IV и V - низкокипящий и 

высокоюmящий продукты 

Пусть смесь компонентов А и В образует азеотропы с ми­
нимумом температур кицения, причем при дамении р1 состав 
азеотропа равен Xal • а при Р2 < Pl он равен Ха2 (рис.24.2,б). 

В первой колонне, работающей при большем дамении р1 , 

смесь состава х1 < Ха! разделится на сколь угодно чистый высо­
коЮ1пящий компонент В (кубовый остаток) и дистиллят, близ­
кий по составу к азеотропной смеси с концентрацией ха1 .  Если 
подать этот дистиллят во вторую колонну, работающую при 
более низком дамении Р2 (часто - под вакуумом), то в кубо­
вом остатке получим прак:rически чистый низкокипящий ком­
понент А и второй дистиллят, близкий по составу к азеотропу с 
концентрацией х82. Второй дистиллят присоединяют к потоку 
исходной смеси . 

Заметим, 'ПО праJСТИЧеское применение двухколонных реJСТИфикационных 
установок, зачасrую требующих работы одной из колонн под вакуумом, встреча­
ет большие затруднения при разделении смесей, состоящих из компонентов с 
большой летучестью:  не исключен подсос в колонну воздуха извне; из-за низкой 
температуры кипения таких смесей конденсатор вакуум-ректификационной 
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колонны нуждается в специа.rtьных хладоаrентах; в весьма жестких условиях 

работает вакуум-насос; наблюдаются потери веществ с отсасываемой им парога­

зовой смесью. В связи с этим для разделения азеотропообразующих смесей на 

пракrике чаще используются иные методы (см. разд. 12 .9). 

Далее рассматриваются разнородные массообменные сопря­
женные процессы. 

24.2.3. Дистилляция-кристаллизация 

Сочетание в единой технологической схеме процессов фрак­
ционной кристаллизации и ifистилл.яции характеризуется доста­
точно большим числом возможных вариантов осуmествления 
процесса разделения. Дело в том, что каждый из этих массооб­
менных процессов может быть проведен несколькими спосо­
бами. Как было показано в разд. 1 6 .5 ,  фракционную кристалли­
зацию можно осуmествить в виде однократного, последова­
тельного и противоточного процессов, а также методами фрак­
ционного плавления, зонной плавки и др. В свою очередь, ди­
стилляция также реализуется несколькими методами (см .  разд. 
12 .3) :  простая, многократная, с использованием флегмы, в токе 
инертного rаза, молекулярная и др . Особенности рассматри­
ваемого сочетания сильно зависят от вида диаграмм равнове­
сия фаз "жидкость-пар" и "кристаллическая фаза-жидкость" .  

Рассмотреть (даже кратко) все варианты здесь не представ­
ляется возможным. Ниже будут приведены лишь наиболее ха­
раперные примеры. 

На рис .  24 .З показана принципиальная схема одного из ва­
риантов разделения бинарной эвтепикообразующей смеси 
путем сочетания однократных процессов простой дистилляции 
и фракционной кристаллизации . Для упрощения изложения 
принято, что на стадиях испарения и кристаллизации достига­
ется полное равновесие фаз , а на стадиях сепарации происхо­
дит идеальное отделение фаз друг от друrа (с целью упрощения 
теплообменники на схеме не показаны). 

В данном варианте исходную смесь F с концентрацией хр 
легколетучего компонента первоначально подают на стадию 
дистилляции Д, rде процесс проводится при температуре fи . В 
результате частичного испарения смеси F образуются пар П с 
концентрацией Уп и жидкая фаза (кубовый остаток) Lo с кон­
центрацией xLo . После сепарации С паровую фракцию П на­
правляют на стадию кристаллизации Крл, а жидкую фракцию 
Lo - на стадию кристаллизации Кр8, rде они охлаждаются до 
температур tфл и fg,в соответственно . На стадии Крл образуются 
кристаллическая фаза Кл (практически чистый компонент А) и 
маточник Мл. Кристаллическая фаза Кл отбирается в качестве 
одного из целевых продуктов, а маточник Мл возвращается на 
стадию дистилляции. Аналогично на стадии Кр8 получаются 
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Рис.24.З. Разделение эвтектикообразующей смеси сопряжением однократных 
процессов кристаллизации и диСТИJVIЯции (исходная смесь подается на стадию 

ДИСТИЛllЯЦИИ): 
а - принципиальная схема разделения, б - изображение процеа:а на диаграммах рав­

новесия фаз 

кристаллическая фаза К8, которая представляет собой практи­
чески чистый компонент В,  и маточник Мв. Последний вместе 
с Мл также возвращают на стадию дистилляции. 

В рассматриваемом варианте в качестве переходных пара­
метров выступаюr концентрации рециркулирующих потоков Уп, 

xLo , хмд и Хмв, а в качестве основных внуrренних параметров 
- давление на стадии дистилляции, температуры испарения fи 
и фракционирования на стадиях кристаллизации tФА и tФВ·  

Кроме описанных выше возможен и ряд других вариантов. 
Так, исходную смесь можно первоначально подавать на одну 
из стадий кристаллизации: кристаллические фазы - отбирать в 
качестве продуктов разделения, а маточники - подавать на 
стадию дистилляции, которую в данном случае используют для 
перехода через эвтектическую точку. Возможны также вариан­
ты, в которых один из конечных продуктов получается на ста­
дии кристаллизации, а другой - на стадии дистилляции .  
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Рис.24.4. Разделение эвтеlСl'Икообразующей смеси сопряжением процессов кри­
сталлизации и последовательной диСТИJVIЯции: 

а - прЮЩJПD1альная схема, б - изображеЮ!е процесса на диаrраммах равновесия фаз 

В качестве критерия оценки эффекrивности сравниваемых 
вариантов сопряженного процесса можно использовать удель­
ные энергетические затраты, обычно составляющие 80-90% от 
общих затрат на процесс разделения. Обозначим Эд, Экл, Экв, 
Эн. Э0хл - затраты энергии на стадиях дистилляции, кристал­
лизации, нагрева и охлаждения рециркулируемых потоков: 

Э1: = Эд + Экл + Экв + Эн + Эохл . (24. 1 )  

Значения отдельных составляющих затрат Э1: зависят как от 
внутренних, так и от переходных параметров. При выборе оп­
тимального варианта, естественно, необходимо установить 
функциональные зависимости этих затрат от указанных пара­
метров. 

Для разделения веществ весьма часто используют процесс 
последовательной дистил.11.Яции, которая осуществляется в пе­
риодическом режиме. Данный процесс также можно сочетать с 
фракционной кристаллизацией. Один из вариантов такого со-
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пряженного процесса показан на рис .  24.4. Здесь исходная 
смесь F загружается в испаритель (куб) И .  Образующиеся пары 
П (переменного во времени состава) поступаюr в конденсатор­
холодильник КХ, где они конденсируются и охлаждаются до 
заданной температуры. Образующаяся при этом жидкая фрак­
ция направляется в кристаллизатор Кр . В рассматриваемом 
варианте процесс кристаллизации осуществляется в кристалли­
зационном поле компонента А при постоянной температуре 
фракционирования tФА· Полученную суспензию разделяюr на 
фильтре Ф. Кристаллическую фракцию Кл отбираюr в качестве 
целевого продукта - в идеале чистого компонента А. Маточ­
ник Мл возвращаюr на стадию дистилляции. 

Хотя в процессе разделения происходит непрерывное изме­
нение составов жидкой фазы в кубе дистиллятора и образую­
щихся паров, тем не менее состав получаемой кристаллической 
фазы в ходе разделения остается постоянным, так как при кри­
сталлизации выделяется практически чистый компонент А.  

По мере отгонки содержание низкокипящего компонента А 
в парах уменьшается , соответственно этому снижается выход 
кристаллической фазы. Процесс продолжаюr до тех пор, пока 
не будет достиrнуrа заданная степень извлечения компонента 
А из разделяемой смеси. В конце процесса разделения получа­
юr кубовый остаток Lo с концентрацией xLo . Заметим, что в 
рассматриваемом варианте предельная степень извлечения 
компонента А из кубового остатка зависит от положения точки 
эвтектики на диаграмме равновесия "расплав-твердая фаза" : 
на стадии последовательной дистилляции содержание компо­
нента А в парах, разумеется, не может стать ниже ХЕ· 

Как известно, при последовательной перегонке получают 
целый набор паровых фракций различного состава. Это не 
всегда удобно .  В данном же случае получается всего два про­
дукта: практически чистый компонент А и кубовый остаток Lo, 
обогащенный высококипящим компонентом В.  

В других вариантах сочетания процессов фракционной кри­
сталлизации и последовательной дистилляции исходная смесь 
может подаваться на стадию кристаллизации компонента А 
либо на стадию кристаллизации компонента В .  

24.2.4. Ректификация-кристаллизация 

Данное сочетание отличается особенно большим числом 
возможных вариантов его осуществления . 

На рис. 24. 5  приведен один из вариантов сопряжения не­
прерывных процессов ректификации и фракционной кристалли­
зации применительно к разделению бинарной эвтектикообра­
зующей смеси, имеющей монотонно выпуклую диаграмму равнове-
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Рис.24.5. Разделение эвтектикообразующей смеси сопряжением процессов рек­
тификации и кристаллизации (исходная смесь подается на стадию кристаллиза­
ции Крд): 

а - прИJЩИПиапьная схема, б - изображение процесса на диаrраммах равновесия фаз 

сия "жидкость-пар ". Подобную смесь, как бьuю показано в 
разд. 16 .5 ,  методами одной лишь фракционной кристаллизации 
нельзя разделить на чистые компоненты из-за наличия эвтек­
тической точки на диаграмме "расплав-кристаллическая фаза" ; 
в лучшем случае можно получить в чистом виде один из ком­
понентов смеси и маточник эвтектического состава. Однако 
сочетая процессы ректификации и кристаллизации, можно 
разделить данную смесь на практически чистые компоненты, 
используя одну ректификационную колонну и один или два 
кристаллизатора. 

Разделение исходной смеси F состава хр > ХЕ проводят сле­
дующим образом. Смесь F первоначально направляют на ста­
дию кристаллизации Крл, которую при указанном соотноше­
нии концентраций осуществляют в кристаллизационном поле 
компонента А. При этом получают кристаллическую фазу Кл 
(практически чистый компонент А) и маточник Мл состава хмА, 
который направляют на ректификацию РК. Выходящие из ко­
лонны РК пары D полностью конденсируюrся в конденсаторе 
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Рис.24.6. Разделение эвтепикообразующей смеси пугем сочетания процессов 
ректификации и кристаллизации с подачей исходной смеси на стадию кристал­
лизации (а) и на стадию ректификации (б) 

КО. Часть конденсата L возвращают в колонну в виде флегмы, 
а друтую часть П состава х2 > ХЕ направляют в кристаллизатор 
Крл. Кубовый остаток Lo состава xio < ХЕ пропускают через 
теплообменник Т и подают на стадию кристаллизации Кр8, где 
процесс протекает в кристаллизационном поле компонента В .  
На  стадии Крв получают кристаллический продУКJ' Кв 
(практически чистый компонент В) и маточник Мв, который 
так же, как и Мл, возвращают в ректификационную колонну. 

Помимо описанного возможно еще более десятка различных 
вариантов разделения рассматриваемой смеси: с подачей ис­
ходной смеси либо на одну из стадий кристаллизации Крл или 
Крв,  либо на стадию ректификации . Возможны варианты, ког­
да один из компонентов смеси получают ректификацией, а 
другой - кристаллизацией (рис. 24.6) .  Заметим, что при со­
пряжении процессов ректификации и кристаллизации стадию 
ректификации можно осуществлять без специального конден­
сатора, используя в качестве флегмы маточник одной из стадий 
кристаллизации.  
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Рис.24. 7. Разделение бинарных смесей сопряжением процессов ректификации и 
кристаллизации: 

а - смесь обладает оrраиичею1ой расrворимосrью комnоиенrов в твердом состоЯЮfИ, б 
- смесь образует молекуЛJ1Рное соединение в твердом состоянии 

Смеси, обладающие ограниченной взаимной растворимостью 
компонентов в твердом состоянии, можно разделить, сочетая 
процессы ректификации и противоточной кристаллизации. Один 
из вариантов такого разделения показан на рис . 24 .7,а.  Про­
цесс проводится с использованием двух противоточных кри­
сталлизаторов,  с помощью которых получают конечные про­
дукты Кл и К8. Низкоплавкие фракции со стадий кристаллиза­
ции в виде потоков Lл и Lв направляют на стадию ректифика­
ции, которая позволяет осуществить переход через эвтекти­
ческую точку. 

Сопряжением фракционной кристаллизации и ректифика­
ции можно разделить смеси, образующие в твердом состоянии 
молекулярные соединения. В варианте, показанном на рис . 24 .7 ,б, 
исходную смесь подают в ректификационную колонну, и ко­
нечные продукты разделения получают на стадиях кристалли-
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Рис. 24. 8. Разделение бинарной азеотропообразующей смеси, образующей непре­
рывный ряд твердых растворо в, пуrем сопряжения процессов рекrификации и 
кристаллизации 

зации компонентов А и В. Здесь ректификацию используют 
для перехода через две эвтектические точки - Е1 и Е2 (с кон­
центрациями ХЕ 1  и ХЕ2) . 

Особый интерес представляет сочетание процессов ректи­
фикации и кристаллизации для разделения азеотропообразующих 
смесей. Разделить такие смеси с помощью одной лишь ректи­
фикации на практичесю1 чистые компоненты (без специальных 
приемов) невозможно (t;M. разд . 1 2 .9 ) .  При сочетании же рек­
тификации и кристаллизации процесс разделения таких смесей 
почти всегда осуществим . 

На рис .  24 . 8  представлен один из вариантов разделения би­
нарной азеотропообразующей смеси с минимальной темпера­
турой кипения , образующей при кристаллизации непрерывный 
ряд твердых растворов. Здесь однократную кристаллизацию ис­
пользуют в основном для перехода через азеотропную точку, 
окончательно же смесь разделяют методом ректификации с по­
мощью двух колонн . 

Сочетание рассматриваемых процессов может быть успешно 
использовано и для разделения гетероазеотропных смесей, а 
также смесей ,  имеющих области расслаивания жидких фаз при 
температуре 1vc кристаллизации. 
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При анализе эффективности разделения пуrем сопряжения 
процессов ректификации и кристаллизации, а также при выбо­
ре оптимальных параметров такого процесса общие затраты Эr 
можно представить в виде суммы затрат на обогрев куба ко­
лонны Экуб,  охлаждение дефлегматора Эд, кристаллизацию 
Экд и Экв компонентов А и В,  нагрев Эн и охлаждение Э0хл 
промежуrочн ых и конеч н ых продуктов: 

Эr = Экуб + Эд + ЭкА + Экв + Эн + Э0хл . (24.2) 

Заметим ,  •по как общие , так и отдельные составляющие за­
траты обычно существенно зависят от внуrренних и промежу­
точных (переходящих) параметров. Поэтому без соответствую­
щего технико-экономического анализа всех возможных вари­
антов произвести выбор того или иного варианта процесса раз­
деления практически невозможно. 

24.2.5. Экстракцня-кристалли1ация 

Сопряжение процессов жидкостной экстракции и кристалли­
зации в литературе чаfТО выступает под термином экстрак­
тивная к.ристаллизация . Оно используется для полного разде­
ления эвтектикообразующих смесей, а также смесей, образую­
щих при кристаллизации различные химические соединения, и 
смесей,  имеющих коэффициенты распределения целевых (или 
примесн ых) компонентов, близЮ1е к единице.  Сущность про­
цесса состоит в добавлении на определенной стадии к разде­
ляемой смеси жидкого вспомогательного компонента (экстра­
гента) , изменяющего определенным образом равновесие ком:­
понентов разделяемой смеси.  

Экстрактивную кристаллизацию можно проводить двумя 
основными способами.  В первом из них к разделяемой смеси 
добавляют компонент , образующий с исходной смесью гомоген­
иый раствор. Во втором способе добавление вспомоrательноrо 
компонента приводит к возникновению гетерогенной системы. 

Экстрактивная крi1сталлизация с образованием rомоrенных 
растворов сходна с обьl'tной кристаллизацией из раствора (см .  
разд . 16 .5 . 1 ) .  Рассмотри м  один из вариантов такого процесса 
применительно к полному разделению бинарной эвтектикооб­
разующей смеси (рис. 24 .9). 

Исходную жидкую смесь F с концентрацией XF > XEf (где XEf - концентрация эвтектиЮ1) подают на стадию кристаллизации 
Крд, проводимую при температуре, близкой к температуре 
кристаллизаuии эвтектиЮI 1Е1 . В результате получается кристал­
ли•1еский продукт Кл, представляющий собой практически чис­
тый компонент А, и маточник Мл, по составу близкий к эвтек-

• Подробнее с м .  \6 J .  
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Рис.24.9. Разделение эвтекrикообразующей смеси методом эхстракrивной кри­
сталлизации с образованием гомоrенной системы: 

а - прИ1ЩИПиалъная схема, б - иэображеЮ1е процесса на диаrраммах равновесия фаз 

тике ХЕ• Маточник Мл направляют на стадию смешения N, где 
его смешивают с экстрагентом С. Последний подбираюг с таким 
расчетом, чтобы он образовывал с исходной смесью тройную эв­
текгикообразующую систему с тройной эвrекrической точкой Е4, 
в которой соотношение компонентов А и В отличалось бы от их 
соотношения в бинарной эвrекгике Е1 . При этом масса вводимого 
раствориrеля должна обеспечивать попадание полученной трой­
ной смеси - раствора Р - в кристаллизационное поле компонен­
та В (в область ВЕ1 Е4Е2). Полученный раствор Р направляют на 
стадию кристdJVlизации Крв, в результате которой получают кри­
сталлический продукт Кв и маточник Мв. Последний направляюr 
на стадию отгонки раст1юриrеля О. После отгонки регенериро­
ванный раствориrель С возвращают на стадию смешения N, а 
кубовый остаток Lo, состоящий из компонентов А и В, подаюr на 
стадию кристаллизации Крл. 

Описанный выше процесс экстрактивной крИL"Галлизации используют для 
разделения органических смесей, например изомеров ксилола или крезола. При 
этом в первом случае в качестве растворителя применяется н-rептан, а во втором 
- уксусная кислота. 

Один из вариантов разделения бинарной эвтектикообра­
зующей смеси с образованием жидкой rеrероrеииой системы 
показан на рис .  24 . 1 0 .  Здесь процесс экстракции тоже исполь­
зуют для перехода через эвтектическую точку. 
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Рис.24. 10. Разделение эвтектикообразующей смеси методом эксrрактивной кри­
сталлизации с образованием rеrероrенной системы: 

о - nрИИW1nимьная схема, 6 - иэображеЮtе процесса на диаrраммах равновес:ц фаз 

Исходная смесь F первоначально поступает на стадию кри­
сталлизации Крл, в результате чего получают кристаллический 
продукт Кл (практичесю 1 чистый компонент А) и маточник Мл. 
Последний подают на стадию экстракции Э, rде ero смешивают 
с экстраrентом С. В результате экстракции получаюr экстракr Е и 
рафинат R, которые напраRЛЯЮf на стадии переrонки Р1 и Р2 с 
целью регенерации экстрагента С. Оrоmанные фракции экс­
трагента С1 и С2 возвращают на стдцию экстракции. Кубовый 
остаток L1 со стадии переrоню1 экстракrа Р1 подают на стадию 
кристаллизации Крл, а кубовый остаток �. обогащенный компо­
нентом В, направляют на стадию кристаллизации Крв, проводи­
мую в кристаллизационном · поле компонента В. При кристалли­
зации Крв получают кристаллический продукт Кв (практически 
чистый компонент В) и маточник М8, который вместе с маточни­
ком Мл поступает на стмию экст г ю.tии. 

Возможны и друn1е варианты рассматриваемоrо разделения . 
Например , исходная смесь может первоначально подаваться на 
стадию экстракции. Процесс может также осуществляться с 
использованием одной стадии кристаллизации; в этом случае 
один из продуктов р;�здсления будет получаться на стадии экс­
тракции,  а другой - на стадии кристаллизации. 

Сопряжен ие процессов экстракции из твердых тел и кри­
сталлиза14ии весьма ч;�с10 использУют при переработке различ­
ного растительного и минерального сырья. 

На рис.24. 1 1  показан один из вариантов разделения бинар­
ной смеси F, состоящей из растворяемого А и твердого инерт-
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Рис.24. 11 .  Разделение бинарной смеси путем сопряжения процессов выщелачи­
вания и кристаллизации: 

а - принципиальная схема, б - изображение процесса на диаrраммах равновесия фаз 

ного Т компонентов. В качестве экстрагента здесь выступает 
вспомогательный компонент В. На стадии вьпцелачивания 
(фракционного растворения) ФР исходное вещество F при темпе­
ратуре fэ смешиваюr с растворителем Н В результате вьпцелачи­
вания получаюг экстракт Е и рафинат R, лежащий на JШНИИ ниж­
него продукта НП. После 01Т0НКИ О экстрагента (дистилляrа D) 
от рафината в идеале получается продукт V, обогащенный инерт­
НЬIМ компонентом Т. Эк"'Тракт Е направляюг на стадию кристал­
лизации Крл, где получаюr кристаллическую фракцию Кл 
(практически чистый компонент А) и маточник Мл. Последний 
смешиваюr с дисТИJUIЯТОм D и полученный раствор Н возвращаюr 
на стадию выщелачивания в качестве экстраrента. 

Если при однократном выщелачивании не удается достичь 
заданной степени извлечения компонента А из исходной смеси 
F, то кристаллизацию можно сочетать с двухстадийным выще­
лачиванием. Если же при разделении необходимо получить 
вещество А высокой чистоты, то одной стадии кристаллизации 
может оказаться недостаточно. Тогда процесс выщелачивания 
сочетают с многостадийной кристаллизацией. 

24.2 .6 .  Адсорбция-десорбция 

При разделении газовых смесей, а также для очистки газов 
от примесей довольно широко используется сопряжение про­
цессов адсорбции и десорбции с регенерацией адсорбента. Как уже 
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указывалось в разд. 14 .2 .2 ,  поглотительная способность адсор­
бентов обычно существенно зависит от температуры и давле­
ния. Изменяя эти параметры, можно смещать точку равнове­
сия в ту или иную сторону. Это позволяет весьма просто орга­
низовать сопряженный процесс разделения с использованием 
одного или несколью1х аппаратов. Схема адсорбционно­
десорбционноrо агрегата, работающего на такой основе, пред­
ставлена в разд. 14 .3 . 1 .  

Приведем также пример короткоциклового сопряженного 
адсорбционно-десорбционноrо процесса разделения газов.  Его 
обычно осуществляют с использованием двух адсорбционных 
аппаратов, в которых в циклическом режиме поочередно про­
водят стадии адсорбции и десорбции при периодическом изме­
нении давления. На стадии адсорбции через аппарат в течение 
нескольких минут пропускают газовую смесь при повышенном 
давлении. На этой стадии из газовой смеси сорбентом пре­
имущественно поглощается один из компонентов смеси (или 
несколько компонентов) . На стадии десорбции подачу смеси 
прекращают и аппарат вакуумируют. При этом происходит 
десорбция поглощенного компонента и его удаление из аппа­
рата. Такой процесс применяют, например, для обогащения 
воздуха кислородом, используя цеолиты в качестве сорбента 
последнего. 

24.2. 7. Некоторые другие сопряженные процессы 

Описанные выше примеры далеко не исчерпывают возмож­
ные комбинации различных массообменных процессов, они 
лишь демонстрируют принципы организации таких процессов 
разделения. Заметим, что в приведенных сопряженных процес­
сах для простоты рассматривалось разделение в основном би­
нарных смесей.  

Ниже кратко рассмотрены некоторые другие сопряженные 
процессы,  успешно используемые в химической и смежных с 
ней отраслях промышленности . 

Для разделения газовых смесей широко используется со­
пряженный абсорбционно-десорбционный процесс• с рециркуля­
цией абсорбента (см . разд. 1 1 .2) .  При этом регенерацию абсор­
бента на стадии десорбции проводят путем изменения давле­
ния или температуры. 

Для разделения смесей можно использовать сопряжение 
процессов жидкостной экстракции и адсорбции (в частности, 
ионообменной сорбции) . Здесь сорбционный процесс позволя­
ет извлекать из рециркулирующего экстрагента один из раство­
ренных компонентов, что приводит к смещению точки равно-

• Подробнее см. (9) . 
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весия в жидкой гетерогенной системе и соответствующему по-
вышению эффективности разделения . " 

В разд . 1 6 . 5 .4 отмечалось, что кристаллизацию из растворов 
часто сочетают с выпариванием. Помимо этих процессов при 
очистке веществ иногда в единой схеме используют также ста­
дию адсорбционной очистки исходного раствора или промежу­
точных маточников. Сопряжение процессов кристаллизации, 
выпаривания и адсорбции обычно позволяет существенно увели­
чить выход целевых продуктов или же повысить их качество . 
Например , такое сочетание используется при получении высо­
кочистой медицинской аскорбиновой кислоты . 

Процесс выщелачивания обычно сопрягают с дистилляцией 
(отгонкой) . При этом отгонку применяют для извлечения экс­
трагента из рафината или экстракта. Если летучести экстраги­
руемого компонента и экстрагента близки, то выщелачивание 
следует сочетать с процессом ректификации. При разделении 
солевых смесей в качестве экстрагента обычно используют во­
ду. Так как в этом случае летучести извлекаемых компонентов 
и экстрагента сильно различаются, то выщелачивание сочетают 
с выпариванием и сушкой. 

При переработке веществ, обладающих высоким давлением 
паров над твердой фазой , часто используют процессы сублима­
ции и десублимации. Сопряжение этих массообменных процес­
сов существенно повышает эффективность разделения и от­
крывает новые подходы к аппаратурному оформлению. Здесь 
на стадиях сублимации и десублимации можно изменять как 
температуру, так и давление ,  а при использовании инертного 
газа-носителя - еще и парциальное давление компонентов в 
разделяемой смеси. 

При разделении многих веществ процессы сублимации и де­
сублимации можно сочетать с ректификацией, адсорбцией, экс­
тракцией и друтими массообменными процессами . 

Процесс жидкостной экстракции, как правило, сопрягают с 
процессами дистилляции и ректификации - с целью регенера­
ции экстрагента. 

К сопряженным процессам следует отнести и процесс сушки 
с рециркуляцией инертного газа (см .  разд . 1 5 .6) .  В сушильной 
камере инертный газ насыщается парами влаги (происходит ее 
десорбция из высушиваемого материала), а в конденсаторе­
сепараторе происходит выделение влаги из сушильного агента 
(последний нагревают и возвращают на стадию сушки).  

Мембранные процессы разделения могуr сочетаться с дистил­
ляцией, экстракцией, сорбцией, кристаллизацией. Такие сопря­
женные процессы обычно позволяют существенно снизить 

' Подробнее см . ,  напримеr, (6 ) . 
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затраты энергии и расширить диапазоны возможного разделе­
ния. 

Выше было рассмотрено в основном сопряжение различных 
массообменных процессов.  Однако в химической и ряде других 
отраслей промышленности часто используется также сочетание 
в единой технологической схеме химических, тепловых, гидро­
механических и механических процессов. 

Характерным примером сопряженных механических процес­
сов является сочетание 11 единой схеме процессов измельчения и 
классификации измельченных материалов, объединенных ретур­
ными (возвратными) потоками (см. разд. 22. 1 .3) .  Такое сопря­
жение позволяет, с одной стороны, получать конечный про­
дукт с заданным гранулометрическим составом, а с другой -
снизить удельные затраты энергии на процесс дробления. Для 
получения твердых продуктов с заданным дисперсным соста­
вом используется также сопряжение процессов гранулирования 
и классиф'1.кации - тоже с ретурными потоками гранулируемого 
материала . 

24.3. СОВМЕЩЕННЫЕ ПРОЦЕССЫ 

Известные в настоящее время совмещенные процессы мож-
но разделить на три основные группы: 

- реакционно-массообменные; 
- массообменно-массообменные; 
- совмещенные гидромеханические и механические про-

цессы. 
Естественно, что такая градация носит в известной мере 

условный характер, так как возможны и другие комбинации 
различных процессов. Например, реакционные и массообмен­
ные процессы мoryr совмещаться с тепловыми, гидромехани­
ческими и механическими процессами.  

В ряде случаев в одном аппарате одновременно может про-v • •  П 
б исходить несколько химических реакции . ри этом осо енно 

выгодно совмещать две реакции,  одна из которых является 
экзотермической, а другая - эндотермической. В этом случае 
режим процесса в целом может приближаться к адиабати­
ческому, в результате чего не только сокращаются энергетиче­
ские затраты , но и повышается конверсия реагентов. Приме­
ром такого совмещения реакций может служить окислительное 
дегидрирование углеводородов при получении бутадиена- 1 , 3 ,  
стирола и а-метилстирола. 

• Подробнее см. (8 ) .  
•• Подробнее о совмещении химических процессов см.  ( 10 ,  1 1  ) . 
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24.3.1 .  Реакционно-массообменные процессы 

Среди совмещенных процессов наибольшее значение, без­
условно, имеют реакционно-массообменные процессы,  кото­
рые в случае обратимых реакций позволяют достигать практи­
чески полной конверсии реагентов при высокой избирательности 
превращений* . При этом сокращаются энергетические затраты, 
так как исключаются дополнительные энергоемкие операции, 
обусловленные необходимостью выделения продуктов из реак­
ционной смеси . Реализация реакционно-массообменных про­
цессов часто позволяет повышать эффективность не только 
химических превращений, но и массообмена. Все это обуслов­
ливает благоприятную перспективу для более широкою приме­
нения таких процессов в химической, нефтехимической и 
других отраслях промышленности. 

Совмещенные реакционно-массообменные процессы по 
сравнению с традиционными вариантами организации процес­
сов (химических превращений с последующим разделением 
продуктов реакции) предоставляют дополнительные возмож­
ности: 

- увеличить выход целевых продуктов; 
- повысить селективность процессов; 
- обеспечить более высокую движущую силу процессов; 
- снизить энергетические затраты; 
- упростить организацию непрерывных процессов; 
- сделать более компактными технологические схемы и т.д. 
Совмещенные реакционно-массообменные процессы весьма 

разнообразны, что связано с мноrообразием химических реак­
ций и разделительных массообменных процессов. 

Реакционные процессы мoryr совмещаться практически со 
б 

•• u всеми массоо менными процессами - дистилляциеи,  ректи-
фикацией, абсорбцией, адсорбцией, десорбцией, кристаллиза­
цией, сублимацией, хроматографией, мембранными процесса­
ми и др. 

Совмещенные реакционно-массообменные процессы можно 
классифицировать по типу реакций или реакционных процессов.  

Кроме этоrо, реакционно-массообменные процессы можно 
разделить на самопроизвольно-совмещенные и направленво­
совмещенные процессы. В совмещенных процессах первого типа 
реакционный процесс самопроизвольно сопровождается тем 
или иным массообменным процессом. Например, за счет теп­
лоты реакции происходит частичное или полное испарение 
продуктов реакции или в результате реакции образуются про-

• Более подробные сведения о совмещенных реакционно-массообменных 
процессах содержатся в специаr�ьной литераrуре - см" например, ( 1 0, 1 1 ) .  

•• Подробнее см. (6, 1 0 ,  1 1 ) .  
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дукгы, обладающие малой растворимостью в реакционной сме­
си, и они выпадают в виде твердого остатка. В совмещенных 
процессах второго типа для проведения стадий разделения 
требуется специальная организация процесса (обеспечение 
противотока фаз, наложение градиентов температуры, создание 
в аппарате специальных зон нагрева, охлаждения, смешения, 
расслаивания и т.п.) .  

Ниже будут кратко рассмотрены лишь отдельные из су­
ществующих в настоящее время совмещенных реакционно­
массообменных процессов. 

Реакционно-ректификационные процессы 

Данный совмещенный процесс изучен наиболее полно и в 
настоящее время весьма часто используется для получения раз­
личных продукгов органического и нефтехимического синтеза. 

В совмещенном реакционно-ректификационном процессе 
(СРРП) обратимая химическая реаки,и.я проводится совместно (в 
одном аппарате) с частичным или практически полным разде­
лением образующейся смеси посредством ее ректификаи,ии. 
Такая организация процессов по сравнению с раздельным про­
ведением химических реакций и процессов последующего раз­
деления продукгов реакций в полной мере позволяет реализо­
вать отмеченные выше преимущества совмещенных процессов. 

Особенности организации реакционно-ректификационного 
процесса определяются типом реакций, условиями их протека­
ния, структурой диаграммы фазового равновесия "жидкость­
пар" для смеси, получаемой в результате реакции, типом юiта­
лизатора, составом исходных реагентов, требованиями к соста­
вам конечных продукгов и рядом других факторов. Поэтому 
использование типовых схем для производства широкой гаммы 
продуктов здесь, как правило, не представляется возможным. 

Разработка СРРП (как и других совмещенных процессов) в 
значительной мере базируется на анализе их статики. В резуль­
тате анализа устанавливают принципиальную возможность 
осуществления процесса, выявляют предельные конверсии 
реагентов для различных вариантов ero реализации, определяют 
составы и выход конечных продуктов (или фракций), а �е син­
тезируют принципиальные схемы совмещенного процесса . 

Для получения одних и тех же продуктов с использованием 
СРРП обычно возможен целый ряд вариантов их организации.  
Например, для осуществления реакции А +  В р С при усло­
вии ,  что компоненты В и С образуют азеотроп с минимальной 

• Более подробные сведения о рассматриваемом процессе, а также о методи· 
ке ero анализа и выборе оптималъноrо варианта приведены в специальной лите­
ратуре - см" например, ( 1 0, 1 1 ) . 
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Рис. 24. 12. Возможные вариакrы схем СРРП с химической реакцией типа 
А + В � С 

температурой кипения tвс и что последовательности темпера­
тур кипения компонентов tвс < tc < t8 < tл, возможны по 
крайней мере четыре принципиальные схемы организации со­
вмещенного процесса (рис. 24. 12) .  В случае избытка в исходной 
смеси реагента В исполъзуюг варианты, представленные на 
рис . 24. 12 ,а, б, а при избытке реагента А - варианты, пред­
ставленные на рис. 24 . 1 2,в, г. 

Реакционную зову располагают в колонне так, чтобы в ней в 
стационарных условиях проведения процесса интенсивно про­
текали целевые реакции. Противоток фаз (реагентов) в реакци­
онной зоне обеспечивает наиболее высокую движущую силу 
химического взаимодействия. При этом для реализации проти­
вотока реагентов более летучий компонент подают в нижнюю 
часть реакционной зоны, а менее летучий - в верхнюю (для 
реакции вида А +  В < ) С это показано на рис . 24. 12) . 

Уровень подачи реагентов определяется концентрационным 
профилем компонентов по высоте колонны, который, в свою 
очередь, зависит от структуры диаграммы фазового равновесия 
"жидкость-пар" реакционной смеси. При выборе уровня пода­
чи реагентов необходимо учитывать влияние их концентраций 
на относительную летучесть продуктов реакции .  Количествен­
ная оценка этого влияния может быть сделана на основе ана­
лиза фазового равновесия "жидкость-пар". 

Реальная протяженность реакционной зоны в основном опре­
деляется соотношением скоростей реакции и массопереноса в 
этой зоне . Естественно, чем выше скорость реакции, тем 
меньше протяженность реакционной зоны. 

Для достижения полной конверсии реагентов большое зна­
чение имеют уровень отбора продуктов из колонны, а также 
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особенности организации внуrренних и внешних (промежу­
точных) потоков. 

В случае сочетания реакции с простой ректификацией чаще 
всего отбирают два продукта - дистиллят и кубовый остаток. 
При этом реакционная зона имеет определенную протяжен­
ность в направлении обоих отбираемых продуктов и располага­
ется в средней части колонны. Однако возможны случаи, когда 
реакция протекает сравнительно медленно и протяженность 
реакционной зоны в направлении какого-либо из отбираемых 
продуктов трудно определима* . Тогда целесообразно один из 
продуктов реакции не отбирать, а проводить процесс в одноот­
борном режиме, располагая реакционную зону на одном из 
концов колонны (рис. 24. 12 ,б, г) . 

При организации СРРП важно правильно разместить ката­
лизатор в колонне, т.е .  определить расположение реакционной 
зоны. Расположение данной зоны тесно связано с концентра­
ционным профилем компонентов в колонне и схемой отбора 
продуктов из колонны. 

С целью создания профиля концентраций в колонне, необ­
ходимого для достижения максимальной конверсии реагентов, 
можно воздействовать на структуру диаграммы фазового рав­
новесия "жидкость-пар": за счет введения новых компонентов 
(вспомогательных вешеств, экстрагентов, растворителей), пу­
тем изменения давления и другими способами. В этих случаях 
реакционный процесс по сушеству совмещается со специальны.ми 
методами разделения - азеотропной или экстрактивной ректи­
фикацией и т.п. 

При низких скоростях реакции в колонну иногда вводят 
вспомогательное вещество (среднекипящий компонент), кото­
рый при стационарной работе может длительно задерживаться 
в аппарате. Это вещество позволяет увеличить скорость хими­
ческих превращений в результате снижения концентрации 
продуктов реакции в реакционной зоне,  изменения в ней от­
носительной летучести компонентов или за счет снижения вяз­
кости жидкой фазы, способствующего интенсификации диффу­
зионного переноса. 

Совмешенные реакционно-ректификационные процессы 
используются для осушествления весьма широкого круга хими­
ческих реакци:й •• :  этерификации, гидролиза, омьmения, конден­
сации, гидратации, окисления, алкилирования и многих дру­
гих. Ниже приведены некоторые примеры практического ис­
пользования СРРП. 

• Подробный анализ различных схем организации СРРП приведен в ( 1 0, 1 1 ) . 
•• Подробнее об использовании СРРП в различных производствах см. ( 1 0, l l ) .  
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Рис. 24. 13. Принципиальная схема получения буrилацетата: 
1 - реакционно-ректифИJСационная колонна; 2, 3 - ректификациоЮ1ЬJс колоЮ1ЬJ; 4 -

коnдснсатор, 5 - декантатор, 6 - IJ - испарители; 
Б - бутанол, УК - ухсусная киСJiота, В - вода, БА - бутилацетат 

Так, совмещенный реакционно-ректификационный процесс успешно ис­
пользуют для производства бутилацетата путем этерификации уксусной кис.лоты 
бутанолом- ! .  Одна из принципиальных схем такого производства показана на 
рис. 24. 13 .  Установка включает реакционно-ректификационный аппарат 1 и 
ректификационные колонны 2, 3. Синтез буrилацетата производят в колонне 1, 
которая работает в совмещенном одноотборном режиме. В реакционной зоне 
этой колонны размещен катализатор, отформованный в виде насадки типа колец 
Рашиrа. Реакционная зона расположена в нижней части колонны. Бутанол- 1 
подают в нижнее сечение этой зоны, а уксусную кислоту - в верхнее. В колон­
ну 1 подают также некоторое количество воды для образования rетероазеотропа 
бутанол-вода. Выходящие из колонны 1 пары азеотропа конденсируются в 
конденсаторе 4 и поС'I)'Пают на декантацию в сепаратор 5. Водный (нижний) 
слой направляют в колонну 2, а орrанический (верхний) - в колонну 3. Из куба 
колонны 2 оrоирают воду, а из куба колонны 3 - буrилацетат. Пары из колонн 
2 и 3 возвращают в общий конденсатор 4. Орошение колонны 1 производят 
rетероrенной смесью, поступающей из сепаратора 5, орошение колонн 2 и З -
соответственно водным и орrаническими слоями. 

Буrилацетат может бьпь также получен с использованием СРРП из метила­
цетата и бутанола- 1 .  Совмещенные реакционно-ректификационные процессы в 
настоящее время используют и при получении целого ряда друrих веществ 
(метилбората, некоторых кремнийорrанических соединений, бромэтилбензола, 
ангидридов высших кислот и т.д.) .  

Реакционно-кристаллизационные процессы 

Такие процессы часто также выступают под названиями хи­
мическое осаждение и аддуктивная кристаллизация. 

При осуществлении данного совмещенного процесса в ап­
парате (реакторе-кристаллизаторе) протекают одновременно 
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Рис.24. 14. Принципиальная схема аддуктивной 
кристаллизации 

два процесса: химическое взаимодей-
ствие компонентов и кpиcmtl.NlизaцUR 
образующегося химического соединения. 
Такой процесс обычно имеет место, ког­
да образующееся химическое соединение 
обладает относительно малой раствори­
мостью в маточной (реагирующей) среде. 

Совмещенный реакционно-кристаллизационный 

в 

процесс используют Д11Я получения це.лоrо ряда химических соединений. На­
пример, при барботировании аммиака через водный раствор соляной кислоты 
образуется хлорид аммония, вьшадающий в виде криСТЗ1V1ИЧескоrо осадка. При 
добавлении серной кислоты к водному раствору стрептомицина образуется 
сульфат стрептомицина, который малорастворим в маточном растворе и вьmа­
дает в осадок. При добавлении к диолину гидроксида натрия образуется натрие­
вая соль диолина, также выпадающая в осадок в виде кристаллов. 

Рассматриваемый совмещенный процесс очень часто используют также при 
качественном анализе различных продуктов и сред: к анализируемой среде до­
бавляется тот или иной peareJП, который с одним из компонекrов среды вступа­
ет в химическое взаимодействие, сопровождающееся вьшадением в осадок обра­
зующеrося соединения. 

Скорость совмещенного реакционно-кристаллизационного 
процесса в данном случае зависит не только от кинетик.и обра­
зования к.ристаллическ.ой фазы (скоростей зарождения и роста 
кристаллов), но и от кинетики реакционного процесса; в част­
ности, от нее зависит величина создаваемого пересыщения .  
Исходные реагенты мoryr подаваться в реактор-кристаллизатор 
как в жидком, так и в газообразном состоянии. 

Для разделения веществ часто используют совмещенный ре­
акционно-кристаллизационный процесс, сопровождающийся 
образованием химического соединения, устойчивого лишь в 
твердом состоянии, или же комплексного соединения. Такой 
процесс называют аддуктивной кристаллизацией, его принципи­
альная схема приведена на рис . 24. 14 .  Процесс разделения со­
стоит из двух основных стадий: кристаллизации с химическим 
взаимодействием ХК и регенерации Р промежуточного реаген­
та. На стадии кристаллизации к исходной (для простоты -
бинарной) смеси компонентов А и В добавляется реагент С. В 
результате реакции образуется комплексное соединение (ад­
дукт) с одним из компонентов смеси (например, с компонен­
том А), которое обладает малой растворимостью в маточной 
среде и выпадает в кристаллическом виде АС. При этом отво­
димый маточник обогащается компонентом В .  После отделе­
ния кристаллов АС от маточника их направляют на стадию 
регенерации Р, где при нагреве выше точки плавления соеди­
нение АС разлагается на компоненты А и С. Далее реагент С 
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отгоняют от А и возвращают на стадию кристаллизации ХК. 
Подчеркнем, что в данной схеме (как и в ряде других техноло­
гических процессов) налицо сочетание совмещенноrо (ХК) и 
сопряженного (ХК и Р) процессов. 

Аддукrивная кристаллизация широко используется для разделения уI11еводо­
родных смесей·, например для вьщеления парафинов нормального строения из 
нефrяных масел. В этом случае в качестве аддукrообразующего aretпa применя­
ют карбамид. Для вьщеления n-ксилола из ксилольных фракций в качестве pea­
retпa используют тетрахлорид углерода. 

Аддукrивиую кристаллизацию можно использовать таюке для опреснения 
морской воды. Процесс основан на способности воды образовывать с рядом 
веществ (пропаном, фреонами, метилхлоридом и др.) термически неустойчивые 
комплексные соединения, которые часто назьшают "111Дратами" газов или жид­
костей. В результате термического разложения этих соединений получают обес­
соленную воду и pearetп, возвращаемый на стадию аддукrивной кристаллизации. 

Реакционно-десубли.мационные процессы 

Химическое взаимодействие веществ может быть совмещено 
с процессами сублимации и десублимации. Такие совмещенные 
процессы используют для получения различных соединений, 
нанесения покрытий на поверхности твердых тел, для разделе­
ния и очистки веществ от примесей. 

При химическом взаимодействии rазообразных реагентов 
возможно образование соединений, обладающих низкой лету­
честью, и они выпадают (десублимируются) из rазообразной 
реакционной смеси в виде твердых продуктов (образований) 
кристаллического или аморфного строения .  Например, при 
взаимодействии rазообразного аммиака с парами HCI в кон­
такrных башнях образуются снегоподобные кристаллы хлорида 
аммония. 

При контакте реакционной смеси с холодными поверхно­
стями образующиеся соединения моrут десублимироватъся на 
этих поверхностях, образуя пористые или плотные покрытия. 

При разделении и очистке веществ от примесей используют 
так называемые газотранспортные реакции ". Разделение про­
изводят с применением вспомоrательного rазообразного реа­
гента, вступающего при определенной температуре в химиче­
ское взаимодействие с одним из компонентов разделяемой 
смеси с образованием леrколетучеrо соединения .  Установки 
для проведения rазотранспортного разделения обычно состоят 
из двух секций, в которых поддерживаются разные температу­
ры (или разные давления) .  В секции сублимации при более 
низкой температуре идет образование летучего химического 
соединения (прямая реакция) . В секции десублимации при 

• Более подробные сведения об аддукrивной кристаллизации см. (6 ) .  
•• Подробнее см . (7 ) .  
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более высокой температуре происходит его разложение (обрат­
ная реакция).  При этом очищенный компонент десублимиру­
ется, а вспомоrательный rазообразный агент возвращают в 
секцию химической сублимации. 

Такой процесс используется, например, для очистки никеля. В секции суб­
лимации никель при температуре 45-50 • с ВС1)'пает в химическое взаимодей­
ствие с оксидом углерода, образуя летучий тетракарбонил никеля. В секции 
десублимации газообразный тетракарбонил никеля при температуре 1 80-200 • с 
разлаrается с образованием чистого металлического никеля. Вьщеляющийся при 
этом оксид углерода возвращают на стадию сублимации.  

К числу совмещенных реакционно-массообменных процес­
сов следует отнести также хемосорбцию и химическую адсорбцию. 
При проведении хемосорбции происходит поглощение одного 
или нескольких компонентов газовой смеси в результате их 
химического взаимодействия с реагентом - жидким абсорбен­
том (см.  разд. 1 1 .3 .2), а при осуществлении химической адсорб­
ции - поглощение компонентов из rазовой или жидкой смеси 
при химическом взаимодействии с твердым сорбентом (см .  
разд.  14.2). Иными словами, проведение упомянугых процессов 
характерно совмещением сорбции и химических превращений. 
При этом результирующая скорость таких процессов в общем 
случае зависит как от интенсивности массопереноса в rазооб­
разной и жидкой фазах, так и от скорости протекания химиче­
ских реакций.  

Примерами реакциоюш-абсорбционногv процесса• м шуr  служиn, :  вьщеление 
диоксида yrnepoдa из rnзовых смесей с испалъзованием в качестве pearemoв водных 
расrворов щелочей или карбоната юnрия, а также очистка rnзовых смесей от серово­
дород11 водными расrворами салей юnрия и калия. Данный совмещенный процесс 
используется также в технологии орmническоrо синтеза для вьщеления разтmчных 
компонетов из органических смесей; например, буrадиен-1,3 вьщеляют из его смеси 
с бупmенами с помощью расrворов салей аммония, а эrилен извлекают из эmн­
эrиленовых фракций с испальзованием серной кислоты. 

При переработке многих продуктов (особенно минерального 
сырья) часто используют процесс химического растворения

** 

(выщелачивания). Здесь исходное сырье обрабатывают различ­
ными реагентами (например, минеральными кислотами или 
щелочами) . В результате образуется химическое соединение (с 
одним из компонентов разделяемой смеси), которое растворя­
ется в жидком реагенте . В дальнейшем при разложении этого 
соединения можно получить в достаточно чистом виде извле­
каемый компонент. 

JШмические и биохимические процессы могуг совмещаться с 
обратным осмосом, ультрафильтрацией, диализом, электродиали-

• Более детальную информацию о пракrическом использовании данного со­
вмещенного процесса см.,  напри.мер, (9-1 1 / . 

•• Подробнее см. ( 1 ) . 

1 727 



зом и другими мембранными процессами. При этом продукты 
химическоrо взаимодействия или биохимическоrо синтеза вы­
водят из реакционной зоны через полупроницаемые переrо­
родЮI (мембраны) .  Как правило, таЮ1е процессы отличаются 
высокой селективностью. Заметим:  они являются основой жиз­
недеятельности организмов. 

В биореакторах (ферментаторах) биохимические процессы 
нередко совмещаются с абсорбцией, экстракцией, испарением, 
адсорбцией и другими массообменными процессами. 

24.3.2. Массообмевво-массообмеввые процессы 

ТаЮ1е совмещенные процессы весьма часто используются в 
химической технологии для разделения различных смесей и 
при переработке различных продуктов. В данном случае в од­
ном аппарате одновременно проводят несколько массообмен­
ных процессов. Совмещение массообменных процессов, как 
правило, позволяет существенно повысить эффеJсrИвность раз­
деления, а также снизить энергетичесЮ1е и другие затраты 
производства. 

Экстракционно-кристаллизационные процессы 

Данный совмещенный процесс часто называют также экс­
трактивной кристаллизацией. Сущность ero заключается в до­
бавлении к разделяемой смеси вспомогательною вещества, 
которое образует с разделяемой смесью жидкую гетерогенную 
систему. В данном случае вспомогательное вещество 
(экстрагент) по возможности должен удовлетворять следующим 
основным требованиям : 

- очищаемое вещество (компонент) и экстрагент должны 
обладать полной взаимной нерастворимостью в жидком со­
стоянии; 

- растворимость примесей в экстрагенте должна быть вы­
ше, чем в очищаемом веществе; 

- температура кристаллизации экстрагента должна быть 
ниже температуры охлаждения на стадии кристаллизации. 

Экстрактивную кристаллизацию можно осуществлять в 
нескольЮ1х вариантах. 

Наиболее часто экстракцию совмещают с массовой кристал­
лизацией. При этом экстрагент диспергируют в исходной смеси 
перед ее охлаждением или в процессе охлаждения . В любом из 
этих случаев при кристаллизации образуется трехфазная систе­
ма, состоящая из кристаллической фазы, маточника и экстрак­
та: Так как растворимость примеси в экстрагенте выше, чем в 
маточнике ,  то в процессе кристаллизации она переходит из 
маточника в экстрагент, так что ее содержание в маточнике 
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падает. Это влечет за собой снижение содержания примеси в 
кристаллической фазе,  а значит, повышение эффекrивности 
разделения. Можно сказать, что экстрагент в данном случае 
выполняет роль своеобразного буфера для стока примесей. 

По окончании кристаллизации маточник и экстракт отделя­
ют от кристаллической фазы. Далее жидкую гетерогенную 
смесь, состоящую из маточника и экстракта, декантируют. Оr­
деленный экстракт направляют на регенерацию экстрагента. 

Экстракrивную кристаллизш.(Ию можно проводить в колонных аппаратах при 
конта1СП1ом способе охлаждения разделяемой смеси (см. разд. 16.5 .3) .  При этом 
в качестве жидкого хладоагента может выступать предварительно охлажденный 
экстрагент. 

ECJDt пло111ость экстрагента меньше, чем пло111ость разделяемой смеси, то 
его подают через сопла или перфорированный коллектор в нюкнюю часть ко­
лонны, в которой хладоагент (экстрагент) и разделяемая смесь движутся проти­
вотоком. При такой орrанизации процесса разделения происходит трехфазный 
тепломассообмен. Огработанный хладоагент (экстракт) отстаивается в верхней 
зоне кристаллизатора, откуда он непрерывно выводится на регенерацию. Обра­
зующуюся суспензию выводят из нижней части колонны. 

ECJDt же плотность экстрагента выше плотности разделяемой смеси, то его 
подают сверху, а разделяемую смесь - снизу колонны. 

Совмещенный экстракционно-кристаллизацион ный про­
цесс 

u
находит применение та�е при очистке вещест� от пр11.­

месеи методами направленнои кристаллизаи,ии и зоннои плавки . 
При таком разделении система состоит из двух несмеши­
вающихся слоев, один из которых представляет собой очищае­
мое вещество, а другой - раствор удаляемых примесей в экс­
трагенте (экстракт). В процессе разделения примесь переходит 
из расплава в экстрагент, в результате чего равновесные кон ­
центрации в системе "расплав-кристаллическая фаза" сме­
щаются в более благоприятную для разделения сторону. 

Сушильно-грануляционные процессы 

В разд. 19 .З отмечалось, что гранулирование часто совмещает­
ся с сушкой и кристалл11заи,ией. Так, при гранулировании мел­
кодисперсных порошков методом окатывания производят 
предварительное увлажнение исходного дисперсного материа­
ла. В грануляторе мелкие частицы постепенно налипают на 
поверхность гранул, за счет чего и осушествляется рост гранул.  
Одновременно происходит их высушивание, т .е . удаление 
влаги из гранул. . 

При гранулировании растворов они обычно распыляются в 
псевдоожиженном слое растуших гранул. Мельчайшие капли 
раствора попадают на поверхность гранул, с которой раствори­
тель испаряется за счет подвода теплоты с ожижающим аген-

• Подробнее см. (6 ) .  
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том. В результате раствор достигает пересыщенного состояния, 
и начинается процесс кристаллизации ,  сопровождающийся 
ростом гранул . 

Типичным примером совмещенных массообменных процес­
сов является вакуумная кристаллизация веществ из растворов 
(см.  разд. 16 . 5 .4) . В данном случае в аппарате одновременно 
происходят два массообменных процесса: вЬ1.паривание легколе­
тучего компонента и кристаллизация растворенного вещества. 
При этом пересыщение раствора достигается частично вследст­
вие удаления растворителя (увеличение концентрации раство­
ренного вещества) ,  а частично - из-за понижения температу­
ры раствора за счет уменьшения внутренней энергии системы, 
затрачиваемой на образование пара при его испарении в ре­
зультате вакуумирования. 

При разделении многих продукrов органического и нефте­
химического синтеза используют экстрактивную, автоэкстрак­
тивную и азеотропно-экстрактивную ректификацию. Эти про­
цессы также можно отнести к совмещенн ым. 

Например,  при разделении азеотропных и зеотропных сме­
сей, содержащих компоненты с относительными летучестями , 
близкими к единице, применяют экстра1сrивную или автоэкс­
тра1сrивную ре1сrификацию без подачи флегмы, но при предва­
рительном захолаживании экстрагирующего агента

• 
. В верхней 

части колонны (выше уровня ввода исходной смеси) протекают 
процессы парциальной конденсации и экстраки,ии, а в нижней 
части колонны наряду с этими процессами - еще и ректифи­
uцuя. Таким образом, в одной колонне совмещаются несколь­
ко массообменных процессов,  что позволяет значительно со­
кратить расход энергии на процесс разделения.  

К совмещенным массообменн ым процессам можно также 
отнести некоторые мембранные процессы, например разделение 
жидких смесей путем испарения через мембрану. 

24.3.3. Процессы, включающие механические 
или гидромеханические операции 

Массообменные процессы часто совмещают с механическими 
и гидромеханическими.  Например ,  полное или частичное фрак­
ционное растворение твердых продуктов совмещают с дроблени­
ем. Такое совмещение существенно ускоряет процесс раство­
рения, а при фракционном растворении оно позволяет заметно 
увеличить степень извлечения целевых компонентов из исход­
ного сырья .  

В одном аппарате мoryr одновременно происходить два раз­
НЬIХ механических или гидромеханических процесса. Так, в не-

• Подробнее см. ( 10, 1 1 ) .  

1730 



Рис.24. 15. Схема установЮ!. для одновременной грануляции порошка и класси­
фикации гранул в псевдоо:жиж�:нном слое: 

1 - rранулятор, 2 - калорифе11ьr, З - увлажнитель, 4 - воздуходувка, 5 - сепарацион­
ная зона; 

1 - воздух, II - порошок, III - rранулы 

которых размольных машинах проводят одновременно процес­
сы измель11ения и классификации (сортировки) измельченных 
дисперсных материалов (см .  разд. 22 .4. 1 ) .  

В качестве конкретн ого примера рас�мотрим совмещение 
процессов гранулирования и классификации , позволяющее полу­
чать гранулируемый продукт с частицами заданного размера 
(см . разд. 23 .4 .4) . 

Гранулятор-классификатор (рис . 24 . 1 5) представляет собой 
аппарат, составленный из нескольких последовательно распо­
ложенных конических рабочих секций и верхней сепарацион­
ной секции, снабженной улавливающими устройствами (на 
рисунке не показаны).  Рабочие секции имеют разные сечения в 
устье конусов, нарастающие снизу вверх. 

Тонкоизмельченный порошок 11 сухого И1Пf предвариrелъно 
увлажненного препарат-а, иногда с добавкой клеящею ингредиен­
та, дозируется mпателем сверху или в одну из промежуrочных 
секций мноrоконусноrо аппарата. Воздух 1 подается rазодувкой 4 
через калорифер 2 в нижнюю часть колонны и через увлажниrелъ 
З в одну из промежуrочных секций, отделяется от взвеси в сепа­
рационной зоне 5 и выбрасывается в атмосферу. При псевдоожи­
жении порошка в секциях происходит его гранулирование. 

• Подробнее см. ( 5 ) .  
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Скорость воздуха выбирается с таким расчетом, чтобы ис­
ходный тонкоизмельченный порошок не мог попасть в нижеле­

жащие секции: порошок поддерживается воздушным потоком 
во взвешенном состоянии в устьях верхних секций . В то же 
время эта скорость недостаточна для поддержания во взвешен ­
ном состоянии образовавшихся гранул, которые выделяются из 
массы псевдоожиженного порошка и проваливаются в ниже­
расположен ные секции . В устьях последних скорость выше (их 
сечение меньше), поэтому гранулы здесь поддерживаются во 
взвешенном состоянии, пока их размер вследствие продол­
жающегося гранулирования не достигнет величины , достаточ­
ной для преодоления сопротивления воздушного потока в 
устье данной секции . Укрупненные частицы проваливаются в 
следующую секцию и т.д . В результате, в каждой секции кон ­
центрируются частицы более или менее узкой фракции, при­
чем размер гранул нарастает от верхней секции к нижней. Из 
различных секций может осуществляться одновременный отбор 
отдельных узких фракций гранул /JJ. 

В нижних секциях происходит подсушка полученных гра­
нул, в результате уменьшается их склонность к слипанию, 
улучшаются сыпучие свойства гранулированного материала. 

Гранулы, полученные в таком аппарате, являются более од­
нородными по размерам в сравнении с продуктом, получаемым 
в периодическом и односекционном грануляторах. Дело в том , 
что в этих аппаратах в ходе гранулирования образовавшиеся 
гранулы требуемого размера своевременно не выводятся из гра­
нулятора и продолжают увеличиваться в размере ( одновре­
менно с образованием м елких гранул) . 
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М. :  Химия, 1986. 304 с. 

7 .  Горелик А.Г., Амитин А.В. Десублимация в химической промышленности. 
М.:  Химия, 1986.  272 с. 

8. К1ж!rrrк.ов В.Н. Гранулирование минеральных удобрений. М.: Химия, 1976. 224 с. 
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ПЕРЕЧЕНЬ УЧЕБНИКОВ ПО ОБЩЕМУ КУРСУ ПАХТ 
НА РУСС КОМ ЯЗЫКЕ 

Ниже представлен перечень издаННЪIХ на русском языке вузовСЮIХ 
jl'leбlfыx "YJICOВ по Процессам и аппаратам химической технолоmи и 
ближайпшм отраслям науки и производства, использующим методы 
этой технолоmи (независимо от ссылок на них в настоящем учебни ­
ке) .  В перечне также содержатся издания, формально не относящиеся 
к курсу ПАХТ, но фактически излагающие основные его проблемы. 

В перечень включены только учебники, претендующие на охват 
всего курса ПАХТ. Некоторые учебники, относящиеся к отдельны.м 
процессам (технолоmческим · приемам) , входящим в данный курс, 
приведены в списках литературы к конкретным главам. 

Учебники приводятся в алфавитном порядке - по фамилиям пер­
вых авторов. При наличии нескольких изданий какого-либо учебника 
приводится одно из них. 
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П РЕДМЕТНЫЙ УКАЗАТЕЛЬ 

Абсолютно белое тело 5 1  О 
Абсолютно черное тело 5 1 0  ел . 
Абсорбент(ы) 907 

относительная теплоемкость 939 
регенерированный 91 О 
требования к ним 909 

Абсорбер(ы) 
барботажные 9 1 7 ,  9 1 8  
Вентури 92 1 
высота 932 - 3 5  
гидравлическое сопротивление 
964-67 
каскадный 9 1 3  
классификация 9 1 2  
конструкции 9 1 1 -2 1  
насадочные 9 1 2 , 9 1 4 - 1 7 , 933,  966 
пленочные 9 1 2 - 1 4, 933 ,  966 
полочный 9 1 2 , 9 1 3  
распылительные 920 - 2 1  
расчет 928,37 
со ступенчатым контактом фаз 
935,  964-66 
трубчатые 9 1 3 , 966 
форсуночные 920 
эмульгаuионный 920 

Абсорбционно-десорбционная уста­
новка 9 1 0  

Абсорбция 907 -68 
коэффициент ускорения 947 
летучим поглотителем 95 1 - 58 
многокомпонентной смеси 934-
44 
неизотермическая 938-43 
с рециркуляцией рабочих потоков 
935 -38  
теплота 939 
фазовое равновесие 922 -27 

Абсорбция 
физическая 907, 922 -25 
с химической реакцией см. Хемо­
сорбция 

Аддитивность 5 1  
Адиабата 326 
Адсорбат 1 1 57 
Адсорбенты 1 1 57 - 1 1 60 

гранулированные см. Иониты 
регенерация 1 1 58 
требования к ним 1 1 58 

Адсорбер(ы) (десорберы,  активаторы) 
1 1 67-75 
с движущимся слоем сорбента 
1 1 27-73  
с неподвижным слоем сорбента 
1 1 74 
непрерывного действия 1 1 67 - 7 3  
полунепрерывного действия 1 1 74 
с псевдоожиженным слоем 1 1 67-7 1  
расчет 1 1 77-87  
ступенчато-противоточный 1 1 84-8 7 

Адсорбтив 1 1 57 
Адсорбция 1 1 57 - 1 2 1 2  

в движущемся слое сорбента 
1 1 87 -90 

идеальная 1 1 92 - 1 1 94, 1 1 99- 1 20 1  
механизм 1 1 6 1 -63 
в неподвижном слое сорбента 

1 1 9 1 - 1 2 1 2  
непрерывная 1 1 76 -90 
периодическая 1 1 74 
полунепрерывная 1 1 9 1 - 1 2 1 2  
противоточная 1 1 87 -90 
в псевдоожиженном слое 1 1 76-86 
равновесие 1 1 63 -67 
реальная 1 1 95 -99, 1 20 1  
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Аnсорбци• 1 1 57- 1 2 1 2  
техно.11огический расчет 1 1 75 
физическая 1 1 6 1 -62, 1 1 65 
химическая 1 727 

Азео'q)опные смеси 982 
разделение 1 704, 1712  

Азеотропообразующне с:мес:и 982, 1 066 
Активные (активированные) уr.11и 1 1 59 
Алюмогели 1 1 59 
Амортизационные затраты 1 73 
Аморфные вещества 1 308 
Анизотропная среда 49, 95 
Ансамбль частиц 1 5 1  
Антагонизм свойств 5 1 ,  52 
Аппараты ХТ 38 

барботажные 746-47 
воздушного охлаждения (АВО) 
1 583 
выпарные см. Выпарные аппараты 
высота 8 1 6  
диспергирующие 746-47 
насадочные 745 
перекрестное соединениt 851-62 
пленочные 745-46 
полочные 745 -46 
поперечное сечение 8 15 
пропускная способ1tость 825 -27 
размеры 8 1 4- 1 7  
со ступенчатым противотоком 834 
с:л. цепи (сети ) 830 с:л. 

Атсрмичные тела 5 1 0  
Аэрос:ус:пензия 1 668 

Байпас 80 1 ,  803 
Балансы (материальный, тепловой, 

энергетический и др.) 55-60, 547 
временной интервал 56, 57 
пространственный контур 56, 57 
с:остаВ.11ение 56-58 ,  547 
состаВ.11яюшие (Приход, Уход, Ис:­
точннк, Сток, Нако.11ение) 56 
уравнения 55 сл. 

Барботаж 441 -43 , 9 1 2  
Бародиффузия 773 
Безразмерные 

величины 44 
комплексы 1 00 - 0 1  
числа 1 05 

Биения 402 
Бинода 1 1 39 
Бинодаль 1 1 39 
Брызrоуловитепи 67 1 ,  732 
Бураты 1 660 
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Вакуумирование 368-75 
время 374-75 
глубокое 373 

Вакуум-кристаллизаторы 1336-67 
Вакуумметр 1 23 
Вакуум-насосы (ВН) 324, 356-59 368-

74 
• 

водокольцевые 358 
глубокого вакуума 372-74 
диффузионные 373 
индикаторная диаграмма 370 
поршневые 369 -· 72 
специальные 372-73 

Вакуум-сушильный шкаф 1 225-2 6 
Вакуум-фильтр барабанный 4 1 7- 1 8 , 

426-27 
Валковый пресс 1485,  1 505 
Величнна(ы) 

безразмерные 44 
интенсивные 50, 5 1  
распределенная 50 
сосредоточенная 49 
удельные 5 1  
экстенсивные 50 

Вентиль 
дроссельный 1 556-57 
- игольчатый 1 584 

Вентиляторы центробежные 324, 359, 
366-67 

Вентиляционные потери 403 
Вентури абсорберы 92 1 
Виброаэросушилка 1222 
Виброrранулятор 1 484 
Влага 

адиабатное испарение 1 24 1 -42 
конuентраuия в воздухе 1 230 -33 
свободная 1286 
связанная 1 286 

Влаrоотде.11ители (сепараторы) 344 
Влаrосодержание 1 232 
Влажность 

абсолютная 1230 - 3 1  
относительная 1 23 1  

Воэrонка твердой фазы с:м. Сублимация 
Воздух 1.11ажный 

диаграммы 1237 -39 
относительная энтальпия 1 235  
относитепьный удельный объем 1 234 
свойства 1 230-39 

Воздух JIСИДКИЙ, разделение на N1 и 02, 
агрегат 1 6 1 2 - 1 7  

Воздушные колпаки 285-88 
Волна концентрационная 1 1 94 



Вращение вокруг оси 
вертикальной 1 26-28  
горизонтальной 1 28 - 29 

Вредное пространство 338 ,  355 
Время 

защитного действия 1 1 92, 1 1 98 
потерянное 1 202, 1 208 - 1  О 
пребывания 609, 6 1 8 , 62 1 ,  624-26,  
629, 633 , 638 
проскока 1 1 92 
среднее 62 1 -22 ,  647 

Выпаривание 667 -735 
дифференциальное 690 
непрерываное 693 -703 
периодическое 686 -93 
полунепрерывное 690 
физико-химические основы 675-8 3 

Выпарные аппараты 675 
вакуумные 696 -702 
с вынесенной зоной кипения 673 
емкостные 675 
классификаuия 669- 70 
конструкции 67 1 -7 5 
контактного типа 675 
многокорпусные 703 - 1 6  
непрерывного действия 693 -703 
периодического действия 685-93 
пленочные 672, 674,  727 -30 
с погружной горелкой 675 
сепарационное пространство 730-
32 
схема расчетная 683 -84  
с тепловым насосом 7 1 6-27 
с uиркуляuией раствора 67 1 -7 4 
- принудительной 673-74 
чистка 673 

Высота см. Напор 
Выщелачивание (частичное растворе­

ние) 1 393 
аппаратура 1 398 - 1 402 
с инертным компонентом 1 4 1 9-26 
многоступенчатое (перекрестное) 
1 422-23  
с непрерывным контактом фаз 
1 426, 1 432-34 
перекрестное 1 422 -23  
в потоке растворителя 1 430-32  
противоточное 1423 ,  1 432-34 
равновесие 1 420 

вэтс 8 5 1  
Вязкость 8 3  

динамическая 62 

кажущаяся (неньютоновских 
жидкостей) 1 9 1  

Вязкость 8 3  
кинематическая 62 
турбулентная 1 54 

Газ(ы) 
барботаж 44 1 -43 
идеальные 49 
коэффициент сжимаемости 329 
неконденсирующиеся 697 
обеспыливание см. Обеспылива­
ние газов 
ожижение дросселированием 
1 596 - 1 60 1  
осушка 1 1 70 
сжатие 323 ел . 
степень черноты 5 1 7  

Газгольдеры 1 6 1 6  
Газлифт (эрлифт) 262, 265,  3 1 4- 1 5 ,  

3 1 7 , 320 - 2 1 ,  1 397 
Газ-носитель 907 
Газовзвесь 404 
Газовые пузыри, образование и дви-

жение 24 1 -46 
Газодувка 324, 359 
Газопровод. расчет 1 79-82  
Газосодержание 247 ,  3 1 4  
Гетероазеотроп 1 066 
Гигроскопичность 1 470 
Гидравлика 1 1 9- 260 

дисперсных систем 2 1 3 -55  
сплошных сред 1 1 9 - 2 1 3  

Гидравлические потери 1 38 
Гидравлический 

радиус живого сечения 1 39-40 
удар 1 82 - 8 5  

Гидравлическое сопротивление 
движущегося слоя 223 
двухфазных систем 256 
коэффициент 1 4 1 ,  1 59-62,  490 
местное 1 63 -65 
неподвижного слоя 2 1 7  
пневмотранспорта 250 - 5 5  
псевдоожиженного слоя 228 -30  
суммарное 1 69 
эквивалентная длина 1 64 

Гидродинамика 1 32 -257 
внешняя задача 1 33 ,  2 1 9 -20 
внутрен няя задача 1 33 ,  220 
смешанная задача 246 
уравнение дифференциальное 83  
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Гидростатика 1 1 9 - 1 32 
уравнения 1 О, 1 2 1 ,  1 64 

Гидроциклоны 4 1 2  
Гиперсорбция 1 1 7 1  
Гомоазеотроп 1 066 
Граничные условия ( ГУ) 98,  99, 575-76 

классификация 98 ,  99 
Стефана 1 334 

Гранулирование 1 469 - 1 5 1 8  
агломерацией порошков 1 476,  
1 479, 1 496 
аппаратура 1 478 -90 
безретурное 1 500-02 
десублимацией 1 477 
классификация 1 474-77 
кристаллизацией капель расплава 
1 475,  1 486-89 ,  1 5 1 0 - 1 5  
материальные и тепловые балансы 
1 49 1 -93 ,  1 508- 1 0  
окатыванием 1 479, 1 496 
из паровой фазы 1 5 1 5  
порошков 1 477,  1 490 - 1 507 
в потоке хладоагента 1 475,  1 486 
прессованием 1 476,  1 485 ,  1 504-07 
расплавов 1 477,  1 486-89,  1 508 - 1 5  
из растворов 1 477 ,  1 5 1 5  
с ретуром 1 502 
с теплоносителем 1 477 
технологическая схема 1 478 
формованием 1 476, 1 485 ,  1 507 

Гранулометрический анализ 1 658 
Гранулирование, кинетика 1 496- 1 503 
Гранулы 1 469 

капсулирование 1 5 1 6 - 1 8  
механизмы взаимодействия час­
тиц в них 1 472-74 
свойства 1 469 -70 
- роста 1 497 
слеживаемость 1 470 
стадии 1 470 - 7 1  
структурирование 1 47 1  
формование 1 470- 7 1  

Гранулятор(ы) 
барабанные 1 480 
емкостные: 1 488  
колонные 1 488 
ленточный 1 48 1  
с псс:вдоожиженым слоем 1 482-8 3 
ротационные статистические 1487 
скоростной 1 484 
тарельчатый 1 48 1  
с фонтанирующим слоем 1 483 

1 73 8  

Грануляционная башня 1 489 
Грохот(ы) 1 657 -63 

барабанный 1 660 - 6 1  
вибрационный 1 662-63 

Грохот(ы) 
гирационный 1 662 -63  
горизонтальные 1 663-64 
многогранные (бураты) 1 660 
качающиеся 1 66 1 -62 
наклонный 1 66 1  
неподвижный 1 66 1  
устройство 1 660 -63 

Грохочение 1 657 -67 
расчет 1 663-66 
способы 1 659-60 

Давление 54 
атмосферное 1 23 
на боковые стенки сосуда 1 30 - 3 1  
внешнее: 1 22 
гидростатическое 1 22 ,  1 3 1  
н а  дно сосуда 1 30 
закон распределения 1 2 1  
избыточное 1 23 
критическое 522 
локальное 54 
осмотическое 1 527 
при относительном покое 1 24-29 
в покоящемся сосуде 1 22 - 2 3  
полное 1 2 2  
силы 79 
среднее 54 
ударное 1 82 ел. 
центр 1 3 1  

Движущая сила 
гидродинамическая см. Напор 
массообмена средняя 805 - 1 7  
- при идеальном перемешивании 
807 
- при противотоке фаз 8 1 1  
- при прямотоке фаз 809 
тс:плообмс:на 545 см. также Тем­
пературный напор 

Движущийся слой (ДС) 2 1 4 ,  222 - 24 
Двухфазные потоки 246 - 5 5  см. также 

Массообмен 
Дельта-функция Дирака 625 
Депрессия 

гидравлическая 699 
температурная 677 

Десорбирующий агент 959 
расход 960 



Десорбция 907 , 959-67 см.  также 
Сушка твердых материалов 
методы 960 - 6 1  
расчет 96 1 -64 

Десублимат 1 442 -43 
плавление 1 468 

Десублиматор(ы) (твердофазные кон­
денсаторы) 1 450 
емкостные 1 450 
объемные 1 450-52 
поверхностные 1 450,  1 452, 1 454-
55 
скребковый 1453  

Десублимация 1 435 ел . 
аппаратура 1 448-57  
вакуумная 1 449 -50 
с инертным газом-носителем 
1 444 -45 
кинетика 1 44 1  
методы 1 444-47 
механизм 1 442 
объемная 1 444-47 
на охлаждаемых поверхностях 
1 443 
поверхностная 1 443 
применение 1 435 
равновесия диаграммы 1 439 
расчет 1 463-68 
физико-химические основы 1 436-
40 
фракционная 1 446 

Детандер(ы) 1 556, 1 584 
адиабатический КПД 1 588 
поршневые 1 584, 1 58 ,  1 602-05 ,  
1 6 1 1 
центробежные (турбо-)  см. Турбо­
детандеры 

Дефлегматор 1 О 1 5  
Дефлегмация 1 0 1 5  
Джоуль 42 
Диализ 1 526 
Динамический свод 22 
Диатермичное тело 5 1  О 
Дискретная фаза 2 1 3  
Диспергаторы 1 486-87 
Диспергирование жидкостей и газов 

46 1 -67 
при истечении из отверстий 465-
67 
механическое 462 -64 
режимы 465 -66 

Дисперсион ная (сплошная) среда 2 1 3 , 
1 1 03 

Дисперсия 438 
Дисперсная (диспегируемая) фаза 2 1 3 , 

1 1 03 
задержка 247 , 25 
размер частиц 24 1 -44 
скорость движения в сплошной 
среде 244-46 

Дисперсные материалы, свойства 1 490 
Дисперсные системы с твердой фазой 

2 1 4- 1 6  
Диссипация энергии 462 
Дистиллят 990 , 1 О 1 3  
Дистилляционный куб 989 
Дистилляция 969-70,  988- 1 0 1 0  

взаимно нерастворимых компо­
нентов 1 007 -08 
гидродинамическая 1 686 
с дефлегмацией 1 006 
многократная 1 008 
молекулярная 1 002-05 
однократная 996 -99 
полунепрерывная 1 005-06 
постепенная 990 -95, 1 006 
простая 990 
расчет 990 -96 
в токе инертного газа 999- 1 002 
фракционированная 996 

Диффузия 89, 770 
внешняя 87 1 
внутренняя 87 1 
облегченная 1 529 

Диффузор 720 -2 1 ,  723 - 24 
Допустимая погрешность 44 
Дробилка( и)  

валковые ( ВД) 1 634-39 
гладковалковая 1 635 ,  1 637 
щековые 1 626 -33  

Дросселирование 1 557,  1 585-88  
Друк-фильтр 4 1 5 - 1 6  

Единицы измерения 4 1 -43 

Живое сечение потока 1 39 ,  1 40 
Жидкость( и) 

абсол ютно несжимаемая 48 
бингамовские 1 93 ,  1 95 -98 
вязкоупругие 1 95 
вязкоэластичные 1 95 
дилатантные 1 94,  1 99 -202 
диспергирование 46 1 -67 
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идеальная 48 
истечение см. Истечение жидко­
сти 
кипение 502 -06 
коэффициент сжимаемости 1 84 
неньютоновские 1 90 -202 
ньютоновские 1 46 ел" 1 93 ,  1 9 5  
орошающая 9 1 5  
осветленные 378 
псевдопластичные 1 94, 1 99 - 202 
реальные 48 
режимы течения см. Режимы те­
чения 
реопектантные 1 95 
реопектические 1 95 

Жидкость( и)  
средства перемещения 26 1 ел. ,  см. 

также Насосы 
тиксотропные 1 95 

Жидкофазные мостики 1 47 3  

Задача(и) переноса 
балансовая 57 1 - 72 
внешняя 576 
внутренняя 576 
диффузионная 947 
кинетическая 946 
обратные 1 70 
поверхностная 569, 57 1 ел . 
потоковые 570 ел" 586 
прямые 1 70 
смешанные 57 1 ел" 585,  586,  947 

Задачи 
проектирования 4 1 , 1 67 
эксплуатационные 4 1 ,  1 67 

Закон " 1/7 " 1 59 
Закон(ы) 

Архимеда 55 
Генри 924, 973 
Гука 1 83 
Дарси 66 
Коновалова 975,  983 
Ньютона 66, 488 
Ома 66 
Паскаля 1 2 3  
природы 45 
пропорциональности 308-09 
Паузейля 66 
Рауля 973, 975, 979 ел . 
сообщающихся сосудов 1 24 
стенки 1 57 
Стефана-Больцмана 477, 5 1 0  
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термодинамики 326 
турбулентного течения 1 5 1 -62 
Фика 63,  66,  488 , 770 
Фурье 63 ,  66,  477, 488 

Зародышеобразование 1 32 5 - 29 
Затравка 1 500 
Затраты 1 7 3  
Захлебывание 745 , 93 1 ,  966 
Зеркальное тело 5 1  О 
Зона(ы) 

буферная 1 57 
водоворотная 1 63 
застойные 64 1 -42 

Зонная плавка 1 384-85 

Идеальное вытеснение 49, 609,  6 1 1 ,  
638 
влияние на химическую реакцию 
6 1 5  

Идеальное вытеснение 
время пребывания 247 , 6 1 8 - 2 1  
коэффициент массопередачи 82 1 -
24 
кривые отклика 620, 627 
расчет массообмена 808 - 1 3  
результирующий эффект 62 1 

Идеальное перемешивание 49 - 5 0 ,  638  
влияние на химическую реакцию 
6 1 5  
время пребывания 247, 62 1 - 28 
коэффициент массопередачи 8 1 8  
ел . 
кривые отклика 623,  627, 629 
расчет массообмена 806 ел. 
результирующий эффект 624-26 

Излучение тепловое 509 - 1 6  
абсолютно черного тела 477 
газов 5 1 6  
поверхностей 5 1 1 - 1 4 
поток 5 1 0 - 1 2  
экранирование 5 1 5 - 1 6  
эффективное 5 1 2  

Измельчение твердых материалов 
1 6 1 9 - 54 
затраты энергии 1 62 1 -23 
крупное 1 625 ел. 
мелкое 1 639 ел. 
способы 1 6:20 

Изобара 976 
Изолиния 60 
Изоляция тепловая 54 1 - 43 

толщина 542 -43 



Изоповерхность 60 
Изотерма 326, 975 

абсорбции 923 
растворимости 1 1 39 
сорбции 1 1 64 

Изотропная среда 49 
И нвариантность системы 763 
И ндикатор 6 1 8  
И нерт 766, 907 
И нерционные потери 290 -93 
И нжекторы 266, 3 1 6 ,  7 1 9 ,  72 1 
кпд 722 -24 
И нкрустация поверхности теплообме-

на 673 
И нтеграл ошибок 1 334 
И ониты 1 1 60,  1 470 
Испарение 

влаги адиабатное 1 24 1 -43 
твердой фазы см. Сублимация 

Испарители 
адиабатные 727 
барабанные 1 583  
вертикальнотрубные 1 583 
кожухотрубные 1 584 
многоступенчатые 727 
пленочные 672, 674-75  
роторные 672 ,  674-75 

Истечение 202 
газа 202 - 1 3  
ЖИДКОСТИ 202 - 09 

Истирание 1 620 - 2 1  

Кавитация 27 1 ,  3 1  3 
Калорифер 1 245 
Камера пылеосадительная 39 1 
Капитальные затраты 1 73 
Капли 241 -46 

диаметр отрывной 242 -43 
- при диспергировании 464 
размеры 24 1 -44 
частота отрыва 244 
шейка 242 

Капсулирование 1 5 1 6 - 1 8  
Квазистационарность 40 
Кипение жидкости 502 -06 
Кипятильни ки 990, 1 0 1 4, 1 0 1 8  
Кипящий слой 225-26 см. так.же 

Псевдоожиженный слой 
Кирпичева гипотеза 1 6 2 1  
Классификатор(ы) (сепараторы) 

барабанные 1 692 
воздушный 1 676, 1 680 -83  

гидравлический 1 677 
горизонтальный 1 69 1  
инерционные 1 679-80 
магнитные 1 694-95 
митхт 1 676-77 
непрерывного действия 1 675  
с отвеиванием 168 1 
пневматические 1 675-76 ,  1 679-80  
расчет 1 683 
фрикционные 1 683 

Классификация (сепарация) зерни­
стых материалов 1 655-96 
грохочением 1 656 -67 
гидравлическая 1 656, 1 67 3 -79 
назначение 1 655 
пневматическая 1 656, 1 673 -79 
в поле инерционных сил 1 679-83  
- сил тяжести 1 675-79 ,  1 684 
в псевдоожиженном слое 1 685 - 9 1  
резинотканевых смесей 1 676 
в тяжелых средах 1 667 -73  
электромагнитная 1 694-96 

КФ-Классификаuия 739, 740 
Колонна(ы) ректификационная(ые) 

барботажные 1 О 1 6  
насадочные 1 0 1 7  
отгонная часть 1 022 ,  1 028-30 ,  
1 0 5 1 -54,  1 089 -92, 1 098 - 1 1 00 
пленочные 1 0 1 7  
полная 1 092, 1 093 
укрепляющая часть 1 022 -28 ,  
1 046 -5 1 ,  1 085 - 89 ,  1 095 -98 

Колонны экстракционные 1 108  ел . см 

также Экстракторы 
с вибрирующими перфорирован­
ными тарелками 1 1 1 1 - 1 2  
с вращающимися мешалками 1 1 09 
насадочные 1 1 08 -09 
без подвода внешней энергии 
1 008-09 
с подводом внешней энергии 
1 1 09 - 1 3  
пульсационные 1 1 1 0 
распылительные 1 1 08 -09 
секцион ированные 1 1 1 4 
ситчатые 1 1 1 0 , 1 1 1 4 
со ступенчатым контактом фаз 
1 1 1 3 - 1 4  

Колосники 1 657 
Компрессор(ы) 323 ел . 

водокольцевые 358 
с водосборником 359 

1 74 1  



воздушный 1 592 
двухроторный 367 -68 
динам ические 325,  328,  359,  367-
67 см. также Турбокомпрессоры 
классификация 324-25 
коловратные 1 583 
КПД 329 - 30 
линзовые 524 
объемного действия 325,  328, 337,  
356 -59 
осевые 325 
пластинчатые 365 - 5 7  
поршневые 324-25, 330 - 3 1 ,  1 583,  
1 6 1 1 
11рименение 368 
ротационные 325, 3 56 - 5 7  
- мокрые 3 5 8  
специалы1ыс 324 
степень сжатия , оптимизация 
324 - 5 1  
струйные 325 
термохим ические 1 576 
центробежные см. Турбокомпрес­
соры 

Конвекция 475 
вынуЖденная 88, 475, 490 -9 1 ,  508 
естествен ная 475, 49 1 -94, 508 

Конденсат 990 
Конденсатоотвод•1ик 502 
Конденсаторы 1 0 1 4, 1 0 1 8  

поверхностные 697 
смешения 697 - 702 

Конденсация 496 
капиллярная 1 1 62 ,  1 1 6 
парциальная 988-90,  999, 1 006-0 9 
пленочная 496 - 502 
твердофазная см. Десублимация 
- частичная см. Десублимаuия 
фракционная 

Кондукция см. Твердопроводность 
Конода 763, 1 1 39 
Концентрационная волна 1 1 94, 1 1 96-

97 
Концентрация(и) 750 - 59 
абсол ютные 7 1 ,  970 
истинная 25 1 -52 
массовые 675,  752 - 5 3  
номинальная твердой фазы 25 1 
объемные 754 
относител ьные 752-55 
пересчет 752-55 
проскоковая 1 1 92 
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сопряженные 793, 1 055 
Концепция прилипания 98 
Координаты 

декартовые 76, 77 
сферические 94 
цилиндрические 76, 77 ,  92 

Коэффициент(ы) 
внутреннего трения 1 4 1 ,  1 490 
гидравлического сопротивления 
1 4 1 ,  1 59-62,  490 
динамической вязкости 62 
диффузии 63,  770, 772 
захвата маточника 1 348 
защитного действия слоя сорбента 
1 20 1 ,  1 203 сл . ' 

избытка воздуха 1 28 1  
извилистости 2 1 8  
и нжекции 3 1 6, 7 1 9-24 
использования насадки 597 -98 
истечения из отверстия 466 
лобового сопротивления 234, 453 
массоотдачи 65, 490, 775, 778, 874 
массопередачи 785-87 
массопроводности 770 
местного сопротивления 1 63 
незнания 33,  72, 829 - 3 0  
объемного сопротивления 493 
отражения 5 1 0  
пластической вязкости 1 93 
поверхностного напряжения 54 
поглощения 5 1 0  
подачи (насосов) 273,  28 1 
полезного действия см. КПД 
продольного перемешивания 634 
ел . 
проницаемости 1 522 
пропускания 5 1 0  
разделения 978, 1 003 
распределения 767 
расхода (при истечении жидкости) 
204 
рециркуляции 802, 1 502 
рядности (для пучков труб) 50 1 ,  
5 1 9  
сжатия (сужения) струи 204-05 
сжимаемости 1 84, 329 
теплоотдачи 43, 65, 486, 505, 508 -
09 
- излучением 5 1 4  
теплопередачи 528 - 3 5  
- при параллельном переносе 
534 - 3 5  



- при последовательном переносе 
529 -34 
теплопроводности 43, 63 
ускорения абсорбции 947 
холодильный 1 555 
- воздушного цикла 1 564 
- при веденный 1 577 
эффективности разделения 1 348 

КПД (коэффициент полезного дейст­
вия )  
аднабатический 329 
г11дравлический 274, 300 
изотермический 329 
механический 274 
объемный (компрессоров) 339 -40 
передачи 274 

Кривые 
гранулометрического состава 38 1 -
82 
отклика см. Отклик 
охлаждения расплавов 1 3 1 1 
псевдоожижения 227, 228 
равновесия 922 
растворимости 1 3 1 7 ,  1 404-05 
сушки 1 285-86 

Криогенные установки 1 456 
Кристаллизатор(ы) 1 342 

барабанные 1 343, 1 370, 1 373 
с внешним охлаждением 1 352 ел . 
с выносной греющей камерой 
1 366 
выпарной 1 365-66 
дисковые 1 344, 1 354 
емкостные 1 352-53 ,  1 356, 1 362 
колонные 1 362, 1 363 
поршневой 1 373 
пульсационный 1 373 
распылительный 1 363 
ступенчатые 1 372 ел. 
трубчатые 1 353,  1 370 
циркуляционные 1 355, 1 366 
шнековый 1 372, 1 373 

Кристаллизация 1 307 см. также 
Фракционная кристаллизация 
аддуктивная 1 725 
бинарных смесей 1 3 1 3 - 1 7 , 1 337-
38 
вакуумная 1 365, 1 368 
выпарная 1 365,  1 368 
кинетика 1 324- 38 
контактная 1 360-62 
массовая 1 338,  1 352-64 

многокомпонентных смесей 
1 337 -38 
многоступенчатая 1 372 ел 
напрааленная 1 338, 1 347 , 1 382-83 
с образованием химических со­
единений 1 3 1 4, 1 3 16 ,  1 3 1 7  
однокомпонентных веществ 
1 3 1 1 - 1 3  
особенности 1 308 - 1 1  
на охлаждаемых поверхностях 
1 369-7 1 
из паровой фаэы 1 307 см. также 
Десубл имация 
применение 1 307 
противоточная 1 372-77 
расплавов 1 332-37 
из растворов 1 3 17 ,  1 324 
скорость 1 335 
тройных систем 1 3 1 7 -24 
фазовое равновесие 1 3 1 1 -24 
фракционная см. Фракционная 
кристаллизация 
фронт 1 329, 1 332 
с частичной отгонкой растворите­
ля 1 365-69 
экстрактивная 1 7 1 3 - 1 6  

Кристаллы (кристаллические вещест­
ва) 1 308 
жидкие 1 308 
зарождение 1 325 -29 
прессование 1 346 
рост 1 329-32 
форма 1 338 -40 

Критерии см. также Ч исла 
Архимеда 23 1 ,  38 1 ,  492 
Био 1 1 3- 1 4, 576 
Вебера 245 , 462 
вырождение 1 09 
гомохронности 1 04 
Грасгофа 493-94 
Льюиса 777 
Нуссельта 1 1 3- 14, 487, 49 1 ,  494 
оценки 1 700 
Пекле, диффузионный 1 1 1  
- продольного перемешивания 
636 

. - тепловой 1 1 1  
- эффективный 636 
подобия 1 05 ел. 
Прандтля 1 1 2 , 49 1 , 494 
разделения 886-87 
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Рейнольдса 1 0 8 - 09,  1 1 2 ,  23 1 ,  234, 
49 1 ,  547 
Стантона 489 - 9 1  
Фика 1 1 1 , 879, 1 298 
Фруда 1 08 ,  457 
Фурье 1 1 0 ,  1 1 2 ,  879, 1 298 
Ulервуда 1 1 3 , 490 , 496, 775 
lllмидта 1 1 2 ,  490 
Эйлера 1 07 ,  1 1 2 ,  457 

Кубовой остаток 990, 1 0 1 3  

Ламинарное течение, законы 1 46 - 5 1 ,  
1 86 

Лапласиан 9 1 ,  92 
Летучесть относительная 978,  980, 1 003 
Лимитирующая стадии 567 - 74 

при массопереносе 828 
при параллельном теплопереносе 
573-74 
при последовательном теплопере­
носе 567 ел. 

Линеаризация 46 
Линии 

ликвидуса 1 3 1 5  
равновесия 764, 922, 926 
рафинатов 1 1 40 
результирующего разделения 1 1 53 
солидуса 1 3 1 5  
тарелки питания 1 04 1  
тока 1 32 - 3 3  
экстрактов 1 1 40 

Лопасти 
мешалок 456 -59 
роторных смесителей 460 

Макрокапсулирование 1 5 1 7  
Макропоры 1 1 59 
Манометр 1 23 
Масса 52 
Массообмен (массообменные процес­

сы) 39, 735 ,  769 
движущая сила см. Движущая сила 
массообмена 
классификация 736 -42 
между жидкостью (газом) и твер­
дыми телами см Выщелачивание 
(Адсорбция) 
- твердыми телами 87 1 
с нелинейными балансами 868-7 0 
нестационарный 769 -70, 877 
поверхность 737 
в псевдоожиженном слое 875 -77 
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рабочая область 765 
сопряженный 1 705 - 1 9  
стационарный 769 - 70 

Массообменные устройства 744-4 8 
материальный баланс 788-90 

Массооотдача 769 ,  77 1 ,  773  
уравнение 66 

Массопередача 769 
время 1 1 97, 1 205-08  
контактная 780 -87 
уравнение 78 1 

Массоперенос 735 ел. ,  768 
ВИДЫ 770 - 7 1  
внешняя задача 873 -77 
внутренняя задача 877 -80  
в движущейся жидкости 86-89 
диффузионный 769,  772-73 
кинетика 768 -78  
конвективный 77 1 ,  773-78 
контактный 768 ел . 
периодический 862 -65 
полунепрерывный 862, 865 -67 
потоковая задача 880 - 8 1 
смешанные задачи 880 - 8 1 
составляющая описания 742 -44 
уравнение 86 - 89 
элементы 768 

Массопроводность 770 см. также 

Диффузия 
Масштабные преобразования 1 02 -04 
Маточник 1 1 03 
Межтрубное простанство 524 
Мельницы 

барабанные (БМ) 1 639-52  
классификация 1 640 -4 1  
коллоидные 1 653-54 
мокрого помола 1 653 
насадки 1 640, 1 642 - 45 
шаровые 1 640 

Мембранное разделение 1 5 1 9 -50 
расчет 1 533 -42 
с химическим взаимодействием с 
мембраной 1 529 -30 
без химического взаимодействия 
1 526-29 

Мембранные ячейки 
с идеальным вытеснением потока 
1 537-41  
- перемешиванием потоков 1 53 3 -
3 7  
каскадные схемы 1 543-50 
конструкции 1 530-33  



из полых полимерных волокон 
1 532 -33 
применение 1 520 - 2 1  
рулонноrо типа 1 53 1 -32 
схема 1 520 

Мембраны 1 5 1 9  
армированные 1 53 1  
классификаuия 1 520 
непористные 1 520-24 
пористые 1 520-2 1 ,  1 524 -26 

Местное сопротивление см. Гидравли­
ческое сопротивление 

Метод 
вэтс 85 1  
моментов 650 -55 
обобщенных переменных 71  
подмены задачи 72 
полуэмпирический 1 00 

Мешалки 
вязкостные диапазоны примене­
ния 446 
лопастные 445 ел . 
- М О ЩllОСТЬ 454 -60 
типы 446 

М идилево сечение, площадь 453 
Микрокапсулирование 1 5 1 6  
Микропоры 1 1 59 
Множители подобия 1 02 ел. 
Модель(и) течения жидкости (структу­

ры потоков) 6 1 8 -650 
беспараметрическая 653 
д11ухпараметрическзя 643 
диффузионная 634-39 
идеальноrо вытеснения см. Иде­
альное вытеснение 
- перемешивания см. Идеальное 
перемеши вание 
каскадна11 629-34 
комбинированная 643 
однопараметрическая 639, 653 
определение параметров 650-55 
пленочная 1 85-90 
продольноrо перемешивания 628 -
44 
ступенчатая 629-34 
ячеечная 629-34, 639 

Модуль сита 1 658 
Молекулярное течение 257 -60 
Момент(ы) 

безразмерные 65 1 -53 
инерuии 1 3 1  
начальные 650 

нормировка 65 1 
центральные 651  

Монтежю 26 1 -62, 320 - 2 1  
Мультициклоны 406-07 

Напор (высота) 
rеометрическиА (нивелирный) 1 36 
динамический 1 36 
кинетический (скоростной) 1 36 
нивелирный 1 36 
падение по длине трубопровода 
1 66 
полезный 30 1 
полный 1 36 
потери на участке стабилизации 
1 s 1 
потерянный 1 38 
пьезометрический 1 23,  1 36 
располагаемый 1 69 
скоростной 1 36 
теоретический 30 1 

Напряжение 
тепловое 477 
трения 54, 62 
- критическое 1 92 

Насадка(и) массообменные 746, 9 1 5  
блочные 9 1 6 - 1 7  
rидравлическое сопротивление 
967 
нереrулярная 1 О 1 7  
поверхность удельная 9 1 5  
порозность 9 1 5  
псевдоожИJКенная 747, 9 1 9  
регулярные 9 1 6, 1 0 1 7  
сетчатая 9 1 7  
"Спрейпак" 9 1 5  
требования к ним 9 1 5  
хордовая 746, 9 1 6  

Насадки теплообменные 595 -98 
Насос(ы) 

винтовой 265, 3 1 8  
вихревые 262, 265 
всасывающая способность 272 
высота всасывания, rеометриче­
ская 266 
- - предельная 27 1 -72, 293, 3 1 3  
- - реальная 293 
- наrнетания, rеометрическая 266 
движение поршн11 28 1 -82 
диаrональные 265 
достоинства и недостатки 3 1 7  
классификаuия 262 -66 
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коэффициент подачи 273,  28 1 
- полезного действия 274 
лопастные 262, 264-65 ,  295 ел . 
метаболический 1 530 
механические 26 1 -65 
мощность 270, 273-74 
напор 267 -69 
немеханические 261 -62 ,  265-66,  
3 1 4-22 
объемные 262 -65,  3 1 7ё32 1 
осевые 297 , 3 1 7 ,  3 1 9  
пластинчатый 263,  3 1 8  
поршневые см. Поршневые насо­
сы 
производительность 267, 273, 280 
- локальная 283 
- мгновенная 283 
- регулирование 294 
пропеллерный 265, 697 
рабочая точка 289, 306, 307, 404 
реверсивный 264 
ротационный 263 , 264 
струйные 262, 266, 3 1 6 - 1 7 , 3 1 9, 
32 1  
тепловой 703 ,  1 553 
характеристики 269, 289, 304- 1 0  
центробежные см. Центробежные 
насосы 
шестеренчатый 263 , 3 1 8  
шланговый 265 

Начальные условия (НУ) 97 
Недорекуперация 1 595 
Неизотропная среда 49 
Неподвижный слой (НС) 

гидродинамика 2 1 4, 2 1 7  -22 
идеальный 2 1 7  
предел устойчивости 222 
фиктивный 2 1 7  

Нода 763,  1 1 39 
Нутч-фильтр 4 1 5 , 4 1 6  
Ньютон 42 
Ньютоновские жидкости 1 46 ел " 1 93 ,  

1 95 

Обеспыливание газов 
в отстойных газоходах 39 1 
в фильтрах 4 1 5  
в циклонах 404 - 1 2  

Обобщенные переменные 1 00 ел . 
для пограничного слоя 1 1 3 
в уравнениях переноса 1 06- 1 2  

Обогащение 1 667 
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Обратное перемешивание 6 1 1 
Ожижающий агент (ОА) 225 
Ожижитель (О) 1 606 
Онзагера соотношения 66, 67 
Осадок, промывка 435 -36 
Осаждение твердых частиц 378-4 1 3  

естественное 383-92 ,  396 
производительность 379 
скорость 380 -8 1 ,  396 
схема 380 
центробежное 392 -4 1 2  
- время 395, 398 ел. 
- в газах 404-4 1 2  
- в жидкостях 392 -404 

Осмос 1 527 
аномальный 1 528 
обратный 1 528 

Отвеивание 1 68 1 ,  1 684 
Отверждение расплавов 

в тонком слое 1 343 -44 
в формах 1 34 1 - 42 

Отклик (кривые отклика) 620, 623,  627, 
629 
в разных координатах 645 
связь с функцией распределения 
645 

Относительная погрешность 44 
Отсев 1 659 
Отстойник( и )  

классификатор 1675-76  
- гидравлический 1 67 7 -7 8 
многополочные 390, 39 1 
непрерывного действия 379,  38 1 - - вертикальный 384, 387 -88 ,  
390 
- - горизонтальный 384 - 8 5 ,  388 -
89 
очистка от осадка 390 
периодического действия 384-87 - - вертикальный 384-87  
площадь 1 659 

Отход 1 659 
Охладители гранул см. Хладогент(ы) 
Охлаждаемая среда 1 580,  1 582 
Охлаждающая среда см Хладогент(ы) 
Охлаждение 

глубокое 1 55 1 , ел . 
- аппаратура 1 6 1 0 - 1 2  
- классификация 1 584-85 
- циклы 1 590 ел. 
пути 1 585 
умеренное 1 553-84 



- аппаратура 1 582-84 
Очистка веществ субимацией -десуб­

лимацией 1 457 

Палля кольца 9 1 6  
Пар 

вторичный 667 , 680 -82  
перегретый 999 , 1 002 

Паскаль 42 
Перегонка 969 

сублимационно-
десублимационная 1 457 
физико-химические основы 970-
87 

Перекрестный ток 546 
Перекристаллизация 1 386-9 1 

многократная 1 390 
однократная 1 389 
сублимационно­
десублимационная 1 446 

Перемешивание 436-60 
влияние на растворение 437 
время 438 
затраты энергии 440, 453 
идеальное см. Идеальное переме­
шивание 
кинетика 438-40 
механическое 44 1 ,  445 -60 
обратное 6 1 1 
паст 460 
пневматическое жидкостей 44 1 -
43 
поперечное 6 1 0  
продольное см. Продольное пере­
мешивание 
сыпучих материалов 460 
циркуляционное 44 1 ,  443 -45 , 6 1 2  
эффективность 437 

Перенос вещества 39 см. также Мас­
соперенос, Перенос субстанции 
в движущейся ЖИДКОСТИ 86-89 
дифференциальное уравнение 88 
через мембраны 1 52 1  -26 

Перенос импульса 39, 79, 377 ел . 
Перенос субстанции 607 ел . см. также 

Потоки 
активный 1 530 
безградиентный 99 
движущая сила 60 
законы (линеаризованные) 66 
интенсивность 60 ел . 
поперечный 607 -08 

продольный 607 
составление балансов 56-58 
уравнение 7 3  ел. ,  85  ел . 

Перенос теплоты см. Теплоперенос 
Переохлаждение при кристаллизации 

1 328,  1 3 3 1 -02 ,  1 340 
Пермеат 1 530 
Плавление 

однократное 1 378 
последовательное 1 379 -80 ,  1 3 8 1  
фракционное 1 377-82  

Пластичность 1 93 
Пленка (слой) 

пограничная 470 
тепловая 486 

Пленочные устрой ства 745 
Плотность 52 

насыпная 2 1 5  
орошения 1 88 ,  9 1 5 , 966 
распределения 624-25 ,  633 ,  638 

Пневможелоб 526 
Пневмотранспортные системы 250-55 
Поверхностное натяжение 54 

межфазное 462,  463 
Поверхность( и) 

межфазного контракта 874 
жидкости свободная 1 22 ,  1 27 ,  1 29 
уровня 1 2 1  

Пограничный слой 64 
диффузионный 65, 774 

Погрешности расчетов 44 
Подмена задачи 72 
Подобие 

гидродинамическое 1 06 - 1  О 
диффузионное 1 1 1  
в переносе разных субстанций 1 1 2 
тепловое 1 1 0 ,  1 1 1  
физическое 99- 1 0 1  

Полиморфизм 1 309 
Политропа 326 

показатель 327 
Полюс диаграммы 954-55 ,  1 0 19 ,  1 054,  

1 087 ,  1 1 5 1  
Помпаж 308 
Пористость 2 1 5 , 1 470 
Порозность 2 1 5 , 378 

критическое значение 1 673 
при псевдоожижении 237 -40 

Порошки , свойства 1 490 - 9 1  
Поршневые компрессоры 330-55  

влияние влаги 344 
вредное пространство 338 
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двойного действия 3 3 1 -32  
затраты энергии 332 - 37 ,  352-53 
КПД, объемный 339 
многоступенчатые 343 - 5 1 ,  353 
мощность 353 
с обводной линией 354 
охлаждение 35 1 -52  
производительность 337 -42 
- регулирование 354-55 
простого действия 3 3 1  
с ресивером 332 
степень сжатия 342 -43 
требования к смазке 343 
цикл 3 3 1  

Поршневые насосы 263 -64,  274-94 ,  
3 1 8  
с воздушными колпаками 286 
высота всасывания 290 -93 
двойного действия 279, 284 
диаграммы подачи 283-85  
достоинства и недостатки 3 1 8  
классификация 276 
коэффициент подачи 2 8 1  
мощность 273 -7 4 ,  293 
однократного действия 278 
плунжерные 277-78 
производительность 280,  283 
простого действия 278 
прямодействующие 277 
скальчатые 277 
схема 275 
тройного действия 279, 284-85  
характеристика 289 
четверного действия 279, 284 
электропроводн ые 277 

Потенциал(ы) 60 ел . 
градиент 6 1 ,  62 

Поток(и) вещества 60, 6 1  
двухфазные 246 -55 
живое сечение 1 39 -40 
при идеальном вытеснении 82 1 -
24 
- - перемешивании 8 1 9  
с обратным перемешиванием 6 1 1 
плотность 6 1 ,  770 
ПОЛНЫЙ 770 
поперечная неравномерность 6 1 1 
поршневой 609 
при противотоке фаз 823-24 
проходящий 1 5 1 9 -20 
в процессах массопереноса 8 1 7-2 4 
при прямотоке фаз 82 1 - 22 
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стабилизация гидродинамики 1 50 ,  
1 62 
стержневой 609 
структура 607 -66 
- модели 629 -44 см. также Мо­
дели течения жидкости 
- в модельных системах 6 1 8 - 28 
- в реальных системах 628 -38  
- учет в расчетах 656 -66 
циркуляционный направленный 
6 1 2  

Поток импульса 62 
Поток тепловой см. Тепловой поток 
Поток энтальпии 546 - 50 
Правила см. также Законы 

Бабо 679 
Вревского 983 
рычага 759-62 
смешения 759 
фаз 762, 972 

Предел текучести 1 92 
Пресс валковый 1 485 ,  1 505 
Проводимость кондуктивная 480 
Продольное перемешивание 6 1 0 , 628 

ел . 
влияние на эффективность ХТП 
6 1 2 - 1 7  
в двухфазных системах 6 1 0 - 1 1 
коэффициент 634 ел. 
кривые отклика 629 
модели 628 -44 
причины 6 1 1 - 1 2  
учет в расчетах 656-66 
экспериментальное изучение 644-
55 

Пропускная способность 68,  1 1 5 
массопереноса 79 1 -92 
- диффузионного 772 
теплопереноса конвективного 1 1 6 
- кондуктивного 1 1 6,  480 
- нестационарного 574 
- продольного 

Просыпь 1 507 
Противоток 247, 546 
Процессы переноса 

в анизотропных средах 95-97 
гидромеханические 39, 377 -467 
диффузионные 39 
интенсивность 60 ел . 
классификация 39 -4 1 
массоообменные см. Массообмен 
механические 39 



многоком понентные 4 1  
непрерывные 40 
нестационарные 40 , 59, 97 
периодические 40 
полунепрерывные 40 
стационарные 40 , 58 , 98 
тепловые 39 см. также Теплопе­
ренос 
установившиеся 40 
химические 39 

Процесс(ы) термодинамические 
адиабатические 326-27,  330 
изобарн ый 326 
изотермический 326 
изоэнтальпический 326 
политропные 327 -28  

Процессы ХТ 
комбинированные 1 697 - 1 70 1  
периодические 1 699 
последовательные 1 698 
совмещенные см. Совмещенные 
процессы 
сопряженные см. Сопряженные 
процессы 
холодильные 1 55 1 -84 

Прочность пластическая 1 49 1  
Прочность статическая 1 470 
Прямоток 247, 546 
Псевдоожижение 

кривые 227 -28  
неоднородное 226 ,  239 
однородное 225,  237-39 
в поле сил тяжести 229 
скорость витания единичной час­
тицы 233  
- начала 222 ,  225,  230-32 
- уноса частиц 232-36 

Псевдоожиженное состояние, скоро­
стной диапазон 236 

Псевдоожиженный слой (ПС) 2 1 4, 
224, 508 
виброкипяший 226 
высокий 586 
высота активного участка 586 
гидродинамика 224 - 4 1  
гидравлическое сопротивление 
228 -30  
достоинства и недостатки 225 
заторможенный 227 
с каналообразованием 226 
кипящий 225-26 
классификация 225 

межфазный теплообмен в нем 
583 - 8 8 ,  603 
поршневой 226 
предел устойчивости 225 
расширение 238 
тонкий 585-86 
фонтанирующий 241  

Псевдосублимация 1 447 
Пульсации 1 52 
Пьезодиализ 1 527 
Пьезометр 1 2 3  
Пьезометрическая высота 1 23 ,  1 36 

Работа 
сжатия 328 
- рабочего тела 1 84 
удельная 1 590, 1 592, 1 595 

Рабочая линия процесса (массообме­
на) 793 - 805 
построение 797 -80 1  
ректификация 1 024 
уравнения 794-96 
для цепи из двух аппаратов 832 

Рабочее тело 4 72-7 4 
в холодильных установках 1 580-
8 1 ,  1 588 

Равновесие 
бинарных смесей 979 -85  
динамическое 762 
идеальных смесей 973-79 
концентрированное 762 -68 
многокомпонентных систем 986-
88 
фазовое, газ - жидкость 922 -27 - газ - твердое 1 1 63-67 ,  1 436-40 
- жидкость - жидкость 1 1 37 -4 1 
- жидкость - твердое 1 3  1 1  - 1 7 , 
1 402 - 1 0  
- пар - жидкость 972 -79 
- твердое - твердое 1 496 - 1 500 

Разбавитель 1 1 03 
Раздавливание 1 620 - 2 1  
Разделяющий агент 1 063 ел . 
Разламывание (изгиб) 1 620 
Размерность 42 
Размольные машины 1 6 1 9  ел . 

классификация 1 6 1 9 - 2 1  
схемы типовые 1 623 -24 
требования к ним 1 623 

Раскалывание 1 620 
Расплавы 

кристаллизаторы 1 33 2 - 37 
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отверждение 1 34 1 -44 
Рассолы как хладоагенты 1 582 
Раствор(ы) 

концентрирование выпариванием 
667 ел . 
массовая кон центрация 675 
свежий 667 
температура кипения 676 
теплоемкость 676 
упаренный 667 

Растворение 1 393 - 428 
бинарной смеси в чистом раство­
рителе 1 405-07 
с инертным компонентом 1 408-
09, 1 4 1 9-26 
кинетика 1 4 1 0 - 1 3  
однокомпонентного вещества в 
бинарном растворителе 1 407 -08 
- - в чистом растворителе 1 403-
04 
непрерывное 1 398 
полное 1 393-95,  1 4 1 6 - 1 9  
равновесия 1 403 ,  1 406, 1 408 
расчет 1 4 1 6-34 
способы 1 4 1 3 - 1 6  
сферического зерна в неподвиж­
ной жидкости 1 428-30  
схемы потоков 14 1 5 ,  1 420 
теплота 1 409 
физико-химические основы 1 402-
10  
фракционное 1 408,  14 10 ,  1 426 -28 
химическое 1 393,  1 4 1 0  
частичное 1 393,  1 395,  1 408,  1 4 1 9 -
2 6  см. также Выщелачивание 

Растворимость твердых тел 
кривые 1 3 1 7 ,  1 404-05 
критическая точка 1 1 40 

Растворители (аппараты) 1 396- 1 402 
Растворитель 907 , 1 394 

регенерация 1 395 
Растворяемое вещество 1 393-94 
Расход 

массовый 78 
объемный 78 
путевой 1 76 
транзитный 1 77 

Рафинад (маточный раствор) 1 1 03 
Рашига кольца 746, 9 1 6  
Регенератор(ы) 525-26 

идеальный 596 

1 750 

коэффициент использования на­
садки 597-98 
расчет 594- 600 
температурные кривые 595 

Режим(ы) течения жидкостей (тонких 
пленок) 1 42 - 45 
автомодельный 1 44, 1 48 
- верхний 1 6 1  
- н ижний 1 88 
идеального вытеснения см. Иде­
альное вытеснение 
- перемешивания см. Идеальное 
перемешивание 
ламинарный 1 43 
переходный 1 44 
промежуточный 1 44 
турбулентный 1 43 

Рейнольдса 
установка 1 42 ,  1 43 
число см. Число Рейнольдса 

Ректификационные колонны 1 0 1 4  
барботажные 1 0 1 6  
высота 1 032-33  
диаметр 1 03 3 - 34 
с непрерывным контактом фаз 
1 0 1 7  
последовательный расчет 1030-3 1 
потоки в н их 1 0 1 8 - 2 1  
роторно-пленочные 1 0 1 7  
с о  ступенчатым контактом фаз 
1 0 1 6  
тарельчатые 1 0 1 6  
тепловой расчет 1 035-36 ,  1 045-6 2 
эффективность 1 037 -39 

Ректификация 969,  970,  1 0 1 0 - 1 1 00 
азеотропная 1 066, 1 067 -70 
азеотрообразующей смеси в двух 
колоннах 1 703-05  
бинарных смесей 1 02 1 -8 1  
влияние агрегатного состояния 
исходной смеси 1 039 - 44 
гидродинамическая 1 687-88  
многокомпонентных смесей 
1 093 - 1 1 00 
непрерываная 1 02 1 -44, 1 060 -63,  
1 082, 1 084 ел . 
периодическая 1 07 1 -82 
с разделяющим агентом 1 063 - 7 1  
солевая 1 070- 7 1  
статика процесса 1 02 1 -3 1  
со ступенчатым контактом фаз 
1 046 ел . 



термическая 1 О 1 7  
типовая схема 1 0 1 4  
траектория 1 088 
тройных смесей 1 083-93 
четырехкомпонентных смесей 
1 083-84 
экстрактивная 1 063-66 

Рекуператоры 523, 524 
Рекуперация 1 265 
Реолоrия 192 
Ресиверы к компрессорам 34 1 -42 
Ретур 149 1  
Рецикл 80 1 -02 
Решета 1 658 
Решетхи 9 1 2 - 1 6  
Риттинzера rипотеза 1621  

Самоиспарение 
жидкости 682 
конденсата rpeюwero пара 725 

Самотек 26 1 
Свяэуюwее 1 470 ел. 
Сеrреrация 439, 1 689 
Сепаратор(ы) 344 см. также Класси­

фикаторы 
маrнитные 1 694-95 
фрикционные 1 692-93 
электростатические 1695 

Сепарация 1 395 см. также Классифи­
кация 

Сети (цепи) аппаратов 830-3 1 ел. 
Сжатие rазов 

адиабатическое 335 
изотермическое 335 
полМТропическое 335-37 
степень 342 -43 
"сухое" 1 558 

Сила(ы) 53 
архимедова 55 
Ван-дер-Ваальса 1 474 
внутреннеrо трения 80, 83 
дисперсионные 1 1 6 1  
инерции 5 3 ,  8 1 ,  83 
линейные 54 
массовые 53, 8 1 ,  83 
межчастичноrо сцепления 1 472-
74 
поверхностноrо натяжения 54 
поверхностные 53, 55, 79, 80 
сдвиrа 54, 80 
трения 54 

Силикаrели 1 1 59 

Симплекс 105 
Синерrиэм свойсn 51, 52 
Система(ы) 

rидротранспортные 250 
единиц 41 ел. 
- международная (СИ) 42 
коНденсированные 1 3 1 3  
пневмотранспортные 250-55 
транспортные см. Транспортные 
системы 

Сита 1 658 
Скорость 52 

абсолютная 247 
витания частиц 233, 28 1 ,  1 674 
- стес:ненноrо 239 
динамическu 141 , 1 55 
эавис:анu 224 
истинная 2 1 6, 219  
критическая 222 
в ламинарном потоке 1 50 - 5 1  
локальная 52, 1 52 
максимальная 148 
окружная 45 1 ,  454 
скольжения 223, 239, 247 
средняя по-времени 52, 78 
- - сечению 53, 148 
стесненноrо 0Са.J1t11ения 239, 395-
96 
в турбулентном потоке 1 52 
уноса частиц 225, 232-36 
циркумция 673 

Слой 
вибропс:евдооЖЮ1Сенный 226 
движущийся 222-24 
JСИЛJIЩИЙ 225-26 
неподвижный см. Неподвижный 
СЛОЙ 
псевдооJ1СЮ1Сенный см. Пс:еuо­
ожюкенный слой 
фонтанирующий 241 

Смазочные масла для компрессоров 
343 

Смачиваемость 1490 
Смачивание 1490 
Смеси см. mfl/OIU Системы 

азеотропные 982 
аэеотропообразующие 982 
бинарные 972-78, 989 ел. , 1 3 1 3- 1 7 
взаимно растворимых компонен­
тов973-83 
rетероаэеотропные 985 
эеотропные 979, 988 
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идеальные 973, 987 
исходные 1 0 1 3  
монодисперсные 2 1 5  
неидеальные (реальные) 979-85 
с неограниченной растворимо­
стью компонентов в твердом со­
стоянии 1 3 1 5  
с оrраниченной растворимостью 
компонентов в твердом состоянии 
1 3 1 6  
однокомпонентные 1 3 1 1 - 1 3  
перитектические 1 3  r6 
полидисперсные 2 1 5  
термолабильные 1 002 
тройные 972, 986-87,  1 3 1 7-24 
эвтектикообразующие, разделение 
1 706-07, 1 709- 1 0, 1 7 1 4- 1 5  
эвтектические 1 3 1 6  

Смеситель роторный, лопасти 460 
Смоченный периметр 1 39 
Совмещенные процессы 

массообменно-массообменные 
1 728-32 
с механическими операциями 
1 730-32 
реакuионно-десублимационные 
1 726-28 
- кристализационные 1 724-26 
- массообменные 1 720-27 
- ректификационные 1 7 2 1 -27 
сушильно-грануляционные 1 729-
30 
экстракuионно­
кристаллизационные 1 728-29 

Сообщающиеся сосуды 1 24 
Соотношения взаимности 66, 67 
Сопротивление( я) 

nшравлическое см. Гидравличе­
ское сопротиаление 
местные 1 6 3 -65 
переносу массы, диффузионное 
827 
- субстанции 67 
- тепла (термическое) 480, 528, 
530 
термическое 480, 528, 530 

Сопряженные процессы 1 699, 1 70 1 - 1 9  
адсорбция - десорбция 1 702 
- - с реrенерацией сорбента 
1 7 1 6- 1 7  
выщелачивание - кристаллизация 
1 7 1 6  
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дистилляция - кристаллизация 
1 705 
ректификация - кристаллизация 
1 708 
с рекуперацией механической 
энерrии 1 702 
- - теплоты 1 703 
экстракция - кристаллизация 
1 7 1 3 - 1 6  

Сорбент 1 1 57 
емкость 1 1 98 -99, 1 2 1 0  

Сортировка твердых материалов 1 655 
Сплошная среда 48, 2 1 3  
Ста�икога таблица 679 
Стенка теплопередающая 470 
Степень 

влажности 1 572 
извлечения 1 1 24 
измельчения 1 6 19 ,  1 620 
ожижения 1 59 1  
- реальная 1 595, 1 599, 1605 
- теоретическая 1 594, 1 599, 1 604 
рециркуляционная 1 266 
сухости пара 1 572 
черноты rазообразной среды 5 1 7  
- ceporo тела 5 1 1 ,  5 1 4  

· 
шероховатости 1 6 1  

Стесненное движение 1 33 
Стесненное обтекание 1 3 3  
Структурно-коифиrурационный ком-

плекс (СКК) 74 1 
Ступень см. Теоретическая ступень 
Сублиматор(ы) 1 448 - 57 

фракционирующий 1 457 
Сублимационная сушка 1 444, 1 458-63 

непрерывная 1 462 
периодическая 1 46 1  

Сублимация 1435 ел. 
аппаратура 1 448-57 
вакуумная 1 448 
с инертным rазом 1444-45, 1 449, 
1 465-66 
кинетика 1 44 1  
механизмы 1 442 
мноrокомпонентных смесей 1 444 
полнц 1 444 
с псевдоожиженным слоем 1 449 
равновесие 1 439 
расчет 1463 -68 
физико-химические основы 1436 -
40 
фракционная 1 444 



частичная 1444 
СубстаЮJиональная проиэводная 82 
Суммарные эатраты 1 73 
Суспенэии 378 -430 

осаждение 1 345 
разделение 1 346 

Сушилки 
аэрофонтанная 1 222-23 

барабанные 1 2 1 8 - 1 9  
идеальные 1 249-5 1 ,  1 260-6 1 ,  
1 269-7 1 
камерные 1 2 1 7  
конвейерные 1 2 1 7  
конвективные 1 2 1 6 -25 
контактные 1 225-26 
ленточные 1 2 1 7 - 1 8  
многоэональные 1 258 -64 
пневмотранспортные 1 224 
полочные 1 2 1 7 , 1 225-26 
простые 1 245 -58 
с псевдоожиженным слоем 1 2 1 9-
2 1 ,  1 288, 1 290, 1 295, 1 302 
распылительные 1 224-25 
реальные 1 25 1 -58,  126 1 -64, 1 27 1 -
73 
с рециркуляцией сушильного 
агента 1 266, 1 269-73 
специальные 1 225-28 
сублимационные 1 227-28 
терморадиационные 1 227 
туннельные 1 2 1 6 - 1 7  
с частичным возвратом отрабо­
танного воздуха 1 265-73 
шахтные 1 2 1 8  

Сушильный аrент (СА) 1 2 1 4, 1 244 
Сушка твердых материалов 1 2 1 3 - 1 305 

инертным газом 1 273-75 
кинетика 1 284-95 
конвективная 1 2 14 
простая, потоки 1 246-48 
равновесие 1 243 -44 
специальная 1 2 1 4  
сублимационная см .  Сублимаци­
онная сушка 
токами высокой частоты 1 227-28 
топочными газами 1 275-84 
условие 1 229 
в условиях внешней 31дачи 1 289-
93 
- - внутренней Задачи 1 295- 1 305 
- - потоковой задачи 1 293-95 

Таблетирование 1 476 
Таблетирующие машины 1486 
Тарелка( и) 

колпачково-ситчатая 9 1 8 - 1 9  
непровальные 965, 1 0 1 6  
питанИJ1 1014, 1042 
провальные 966, 1 0 1 6  
распределительная 9 1 6  
реальные 835, 846 
теоретические см. Теоретическая 
ступень 

Твердофазные мостики 1 473 
Тейлора ряд 46 
Темера розетки 9 1 7  
Температура 47 1 

вдоль поверхности теплообмена 
550-5 1 ,  565-61 
кипения жидких смесей 97 1 - растворов 676 
кристаллизации 1 309- 1 0  
ликвидуса 1 3 1 3  
мокрого термометра 1 24 1 -42 
насыщения 1 24 1  
плавления 1 309 
предельно-допустимая 1 258 
солидуса 1 3 1 3  

Температурная депрессия 677 
Температурные 

источники 1 553 
поля 47 1 
- в катализаторной зоне 535-38 
профили при теплообмене 550-5 1 

Температурный напор 47 1 -72 
при противотоке теплоносителей 
553-54 
при прямотоке теплоносителей 
55 1 -52 
средний 545, 550 -58 

Температуропроводность 63 
Теоретическая ступень (тарелка) 796, 

836-37 
высота 851  

Тепловой баланс 547-50 
Тепловой поток 477, 559-64 

при идеальном вытеснении 56 1 ,  
562 
- - при перемешивании 559-6 1 
при противотоке 562 
при прямотоке 56 1 

Теплоемкость 54, 472 
относительная 1241  
удельная 54 
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Теплоносители 544 
схема .в.вюкени11 546 
температурные 551 

Теплообмен 47 1 ,  544-50 
безrра.в.иентный 576-77 
.в.вижущая СИ.1\а см. такжtТемпе­
ратурный напор 
при интенсивном перемешивании 
603-04 
конвективный 485-96, 661 -66 
Jr)'ЧИСТЫЙ 5 1 2  
межфазный псев.в.оожюкенном 
слое 583-88 
на наружной поверхности труб 500 
нестационарный 549, 574-82, 
588-92 
поверхность 523 
при противотоке 554 ел. 
при прямотоке 551 
реrулярный 588 -92 
при смешанном токе 557 
стационарный 536 ел. 
твер.в.оrо тела со сплошной средой 
588-92 
с твер.в.ыми телами 574-82 

Теплообменники 
выбор перспективный 558 
классификация 523-27 
кожухотрубные 524, 1 583 
контактные 526 -27 
оросительные 1 583 
с псев.в.оожиженным слоем 527 
регенеративные 525-26 
рекуперативные 523-24 
смесительные 526-27 
элементные 1 583 

Теплоотдача 470 см. также Теплопе­
ренос 
при кипении ЖИ.D.Хости 503, 509, 
522 
конвективная к шару 495 -96 
при коН.D.енсации пара 497, 509 
коэффициент 508-09 
- локальный 499 
- сре.в.ний 499 
от поверхности в псевдоожижен­
ном слое 506-08 

Теплопере.в.ача 47 1 ,  527-43 
в каталиэаторной эоне 535-38 
контактная 782 
коэффициент 528-35 
пропускная способность 528 ел. 
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схемы 528 
уравнение 528 
через стержень бесконечной ми­
ны 539-40 

Теплоперенос 469, 470-5 1 8  см. также 
Теплоотдача 
безrра.в.иенткый 474 
ВИ.D.Ы 475-76 
граничные условия 98, 99 
ИЭJr)'ЧеНИеМ 476, 509 - 1 8  
- мeJICJly двумя телами 5 1 2 - 1 4  
при кипении жидкости 502-06 
при конвекции 485-96 
- - вынуж.в.енной 490-9 1 
- - естественной 49 1 -94 
- - пропускная способность 487 
при КОН.D.енсации пара 496-502 
кондуктивный 475, 478-85 
- через стенки 479-83 
лимитирующие стадии 567 -74 
нестационарный 474 
параJVJСЛЬНЫЙ 573 
сложный 476 
стационарный 474, 478 ел. 
- в режиме ИВ 570 
- - - ИП 568 ел. 
уравнение 85 
цели 469 
экранирование 5 1 5 - 1 6  

Теплопроводность ( кондукция) 63 ,  84, 
475 

Теплота 
абсорбции 939 
.в.еrи.в.ратации веществ 734 
коН.D.енсации, удельная 473 
плавленИJ1, у.в.ельная 473 
растворенИll 1409 
сублимацИJ1 473 

ТермодиффуэИJ1 773 
Термолабильные вещества 696 
Термосифоны 592-94 
Технико-экономический расчет (ТЭР) 

798 
Технологические параметры 1701  

приемы 31 ,  32 
Течение(я) 

газа кнудсеновское 259 
- молеку1U1рное 257 -60 
- свободномолекулярное 257 
двухфазные 246-57 
- жидкость - 1'83 255-57 
- ЖИДКОСТЬ - ЖИ.D.КОСТЬ 2'55-57 



- с твердой фазой 246-55 
жидкостей, ламинарное 146-5 1 ,  
1 86 
- неньютоноаских 1 90-202 
- пластичное 193-202 
- режимы см. Режимы течения 
жидкостей 
- турбулентное см. Турбулентное 
течение 
- эпюра (распределение) скоро­
стей 1 96 
тонких пленок, гравитационное 
1 85-90, 658 -6 1 
- - волновое 1 89 
- - ламинарное 1 86 
- - переходное 1 89 
- - пластичное 1 95-202 
- - плоское 1 89 
- - псевдоламинарное 1 89 

Тонкие пленки 1 85 ел. 
Точка (температура) 

азеотропная 982 , 1 7 1 2  
росы 1 238 
тройная 1 3 1 2  
эвтектическая 1 3 1 5  

Точность расчетов 44 
Транспортные системы 2 1 4  

жидхость - rаэ 255-57 
ЖИДКОСТЬ - ЖИДКОСТЬ 255 -57 
с твердой фазой 250-55 

Трассер 6 1 8  
ИМnуЛЬСНЫЙ ВВОД 6 1 9  
ступенчатый ввод 6 1 9  

Труба(ы) 
вихревые 1 579 
вскипания 673 
оребренные 525 
тепловые 593-94 

Трубка( и) 
напорные 1 36 
тока 1 33 

Трубное пространство 524 
Трубопроводы 167 ел. 

диаметр оптимальный 1 72 
простые 1 67- 1 7 1  
с путевым и транзитным расхода­
ми 1 76-79 
разветвленные 1 73-76 
сложные 1 67, 1 76 
транспортные 252 
характеристика 269 , 307 

Трубчатые охладители 1 341 -42 

Трубы-с:уwилки 1 223 
Typбor&ЭOJG'llКИ 359 
Турбодетандеры (детандер.,. 1 589 
Турбокомпрессоры (центробежные 

компрессоры) 324-25, 359-67, 
717, 1 583 
кnассификация 359 
Кпд nшраалический 361 
мноrоколесный 360 
напор 361 -64 
ПроИЭIОдительнОСТЬ 360-61 
- реrупирование 365-6'. 
степен• сжаТИJ1 360, 363-64 
харахтеристики 364-65 

Турбулентное течение 
коэффициент rидраалическоrо 
сопротивления 1 59-62 
показатель интенсивности 1 52 
распределение скоростей 1 55 -59 

Тяжелая среда 1667 

Угол 
внешнего трения 1 66 1  
внутреннего трения 8 3  
встречи 1 664 
захвата 1 628-30, 1 635-36 
конструктивный 298 
отрыва в барабанных мельницах 
1650 
технологический 298 

Удар 1620 
Удельный объем 52 
Удерживающая способность (задерж-

ка) 247 
Ультрафильтрация 1 529 
Умформер 68 1 
Ураанение(я) (Формулы) см. такж� 

Законы 
баланса 55-60 
Бернулли 1 33-39 
- дJIJI к.аеальной жидкости 1 34-3 6 
- мя реапьной жидкости 1 37 
Бпаэнуса 1 60 
Гаrена-Пауэейл11 149 
Дарси-ВеАсбаха 1 4 1 ,  2 1 9  
движения несжимаемой жидкости 
79-83 
Женеро 1 60 
Клайперона-Менделееаа 326 
Колмогорова-�раами 1 50 1  
критериальные 144, 1 1 5 
Ленгмюра 1 1 65 
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Навье- Стокса 83 ,  1 06 ,  1 46 
неразрывности потока 74-77  
Никурадзе 1 60 
Ньютона 62, 1 90 ,  236,  477 
переноса 79-97 
плоской поверхности 1 25 
поверхности уровня 1 2 1  
равномерного движения 1 4 1  
расхода 53 ,  7 7 ,  7 8  
сдвига 1 90 ,  1 92 -94 
сплошности 75 
Стокса 235 
теплопереноса 85 
Тодеса для скорости витания 235 
- - - начала псевдоожижения 232 
Фика 88 ,  77 1 
Фрейндлиха 1 1 65 
Фурье-Кирхгофа 85, 89 ел . ,  1 1 0 ,  
478 ,  575  
Шилова 1 202 - 1 0  
Эргана 222,  4 1 9  

Условие(я) 
граничные 98 
- классификация 98,  99 
начальное 97 
однозначности 97 -99 

Утяжелитель 1 668 

Фазовое равновесие 1 3 1 1 - 24 
бинарных систем 1 3 1 3 - 1 7  
однокомпонентных систем 1 3 1 1 -
1 3  
тройных систем 1 3 1 7  -24 

Фактор 
массопереноса 838 
сопротивления осадка 420 
- перегородки 420 
экстракции 1 1 24 

Фильтр(ы) 4 1 5 - 1 8  
дисковые 4 1 8  
классификация 4 1 5  
непрерывного действия 4 1 7  - 1 8  
периодического действия 4 1 5 - 1 7  
поверхность 423 
простой 4 1 5 
схемы 4 1 6 - 1 8  

Фильтрат 4 1 4, 422 
кривые вымывания из осадка 436 

Фильтрование 4 1 3-35  
движушая сила 4 1 9  
непрерывное н а  барабанном ваку­
ум-фильтре 426-28  
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определение параметров 428-30  
периодическое, режимы 422 -25 
при постоянной движушей силе 
422 -23 
- - скорости 424 
продолжительность 422 
скорость 4 1 8 - 1 9  
схема 4 1 4  
уравнение 42 1 ,  434 
центробежное 430 -35  

Фильтр-пресс рамный 4 1 6 - 1 7  
Фильтрующая перегородка 4 1 4, 432 
Флегма 1 006 
Флегмовое число 1 023 ,  1 026-27 
Флорентийский сосуд 1 1 1 7 
Флотационный аппарат 1 694 
Флотореагенты 1 693 
Форвакуумный насос 373-74 
Формулы см. Уравнения 
Фракции ,  узкие и широкие 2 1 5- 1 6  
Фракционная кристаллизация 1 344-85  

при  контакте с хладоагентом 
1 360-64 
однократная бинарных смесей 
1 348 -49 
с отводом теплоты через охлаж­
дающую поверхность 1 352-60 
периодическая 1 356- 59,  1 36 1  
последовательная ( И В) 1 359-60 
- ( И П )  1 356 -58  
со стекающей пленкой 1 37 1  

Фракционный состав 1 658 
Фреоны 1 5 8 1  
Фронт сорбции 1 1 94 

время формирования 1 1 96 
скорость движения 1 203 

Хемосорбция 907 , 926, 945 -50 ,  1 1 6 1 ,  
1 1 66 

Хладоагент(ы) (охлаждающая среда) 
1 580 
газообразный 1 364 
жидкий 1 363 
испаряющийся 1 36 3 - 64 
для контактной кристаллизации 
1 36 1  ел. 
промежуточные 1 582 
свойства 1 58 1  

Холодильники-конденсаторы 1 0 1 8 , 
1 583  

Холодильные машины 
абсорбционная 1 574- 77  



идеальная 1 55 3 - 56 
компрессионно-воздушная 1 563-
65 
- каскадная 1 578 
- паровая 1 556-63 
- - двухступенчатая 1 566-74 
пароэжекторная 1 579 
термоэлектрические 1 579 

Холодообменники 1 592, 1 6 1 1 
Холодопроизводительность 1 56 1  

удельная 1 594, 1 604 

Центр 
давления 1 3 1  
масс 1 3 1  
тяжести 1 3 1  

Uентриклоны 4 1 2  
Центрифуги 392 

вертикаль11ыс 392, 393 -94 
горизонтальные 393 
затраты энергии на  работу 399 -
404 
мощность 403 - 04 
осадител ьные 393 -95 
фильтрующие 430,  43 1 ел . 

Центрифугирование см. Осаждение 
центробежное 

Центробежные насосы 265, 295, 296 -
3 1 4, 3 1 7 , 3 1 9  
высота всасывания 3 1 3  
с двухсторон ним всасы ванием 296 
достоинства и недостатки 3 1 9 -2 1  
КПД гидравлический 300 
многоступенчатые 297 
напор 298 -302 
с односторонним всасыванием 296 
одноступенчатые 297 
основное уравнение 299 
параллельная и последовательная 
работа 3 1 1  - 1 3  
производительность 303 -04 
рабочая точка 306 - 07 , 3 1 1 
характеристики 304 - 1 О 
- универсальная 304, 309 - 1  О 
- частная 304 -06 

Цеолиты 1 1 60 
Цикл 

Гейландта 1 602-05 
Капицы 1 606 - 1  О 
Карно 1 553  
Клода 1 602 
Линде 1 593,  1 596 - 1 602 

охлаждения с детандерами 1 602-
10  
- регенеративный 1 592 - 1 602 
- эталонный обратный 1 590 

Циклоны 
гидравлическое сопротивление 
4 1 1 
предельный размер улавливаемых 
частиц 409 - 1  О 
производительность 408-09 
рабочий объем 405 
характеристики 406 

Циркуляция жидкости 
внешняя 443 
внутренняя 443 
естественная 670 :... 72 
направленная 6 1 2  
принудительная 670-74 

Число(а) см. также Критерии 
безразмерные 1 05 
единиц переноса (ЧЕП) массы 
8 1 0, 1 022 
- - теплоты 556 
Жуковского 1 1 1 ,  1 5 1  
Кltудсена 257 
Лященко 239 
теоретических тарелок 1 1 54 
флегмовое 1 023,  1 1 26-27 

Эжекторы 266, 3 1 6, 1 579 
Эквивалентная длина 1 64 
Эквивалентный диаметр 

канала 1 40 
частиц 2 1 6  

Эксплуатационные затраты 1 7 3  
Экстенсивные свойства 50, 5 1 
Экстрагирующий агент (экстрагент) 

1 1 03 ел. 
выбор 1 1 2 1  
рабочих расход 1 1 55 
регенерация 1 1 46 
требования к нему 1 064 

Экстракт 1 1 03 
Экстрактор-отстойник для выщелачи­

вания 1 398 
Экстракторы жидкостные см. также 

Колонны экстракционные 
вибрационные 1 1 1 1 - 1 2  
вывод фаз 1 1 1 6 - 1 8  
дифферен циально-контактные 
1 1 07 

1757 



насосно-отстойные 1 1 1 5 
с непрерывным контактом фаз 
1 1 07- 1 3 , 1 1 55 
роторно-дисковые (РДЭ) 1 1 09 - 1 0  
ступенчатые смесительно­
отстойные (СОЭ) 1 1 1 4- 1 6  
центробежные 1 1 09,  1 1 1 2 - 1 3  
ящичные 1 1 1 6 

Экстракционные аппараты 1 1 06- 1 6  
см .  также Экстракторы 
высота рабочей зоны 1 1 33 
гравитационные 1 1 07 
интенсифицированные 1 07 
классификация 1 1 06 
колонные см. Колонны экстрак­
ционные 

Экстракция 
газовая 1 444 
жидкостная 1 1 03-56  
однократная 1 1 1 9 ,  1 1 23 - 24,  1 1 43 -
45 
при полной нерастворимости экс­
трагента и разбавителя 1 1 27 - 37 
порционная 1 1 1 9 ,  1 1 24-27 ,  1 1 45 -
47 
противоточная непрерывная 1 1 20,  
1 1 27 - 3 7 ,  1 1 47-56  

- с непрерывным контактом фаз 
1 1 32 - 3 7 ,  1 1 48 
- ступенчатая 1 1 27 - 32 ,  1 1 48 
ступень 1 1 24 
из твердых тел см. Выщелачивание 
фактор 1 1 24 
при частичной растворимости 
реагента и разбавителя 1 1 37 -56 

Экструдеры 1485-86,  1 507-08 
Экструзия 1 507 
Электродиализ 1 527 
Электроосмос 1 529 
Электрофильтры 4 1 2 - 1 3  
Энтальпия 473 

насыщеноrо пара 1 046 
относительная 1 235 
потоки 546 -48 

Эрлифт см. Газлифт 
Эффект(ы) 

адиабатный 1 588 
дроссельный 1 58 5 - 86 
Дюфо 67 · 
Онзагера 66-67 
Соре 67 



Об авторах

Айнштейн Виктор Герцевич (1930–2001) – 
доктор технических наук, пpофессоp, 
Почетный профессор Московской 
государственной академии тонкой 
химической технологии (МИТХТ 
им. М.В. Ломоносова); Заслуженный 
деятель науки и техники РФ, лауреат 
премии Правительства РФ в области 
образования, действительный член 
Международной академии высшей 
школы

Видный ученый в области теоретических основ химической технологии, прежде 
всего в области процессов переноса импульса, теплоты и вещества в дисперсных 
системах с твердой фазой (псевдоожижение, пневмотpанспоpт) и пленочного те-
чения жидкостей. Значительная часть его исследований носит фундаментальный 
хаpактеp. Прикладная сторона их реализована в работах его учеников в химической 
и смежных отраслях промышленности. Автор более 280 научных публикаций (в их 
числе монографии, бpошюpы) и 100 докладов на научных конференциях, 25 автор-
ских свидетельств и патентов, награжден сеpебpяной медалью ВДНХ. Будучи 
профессором кафедры «Процессы и аппараты химической технологии» МИТХТ 
им. М.В. Ломоносова, руководил 27 кандидатскими диссеpтациями, был консуль-
тантом 4 докторских диссертаций. Являлся крупным педагогом-методистом, широ-
ко известным в стране своими научно-методическими работами в области постро-
ения образования, проблем дидактики, организации учебного процесса в высшей 
школе. Автор оригинальных методических исследований (теоретических, эмпи-
рических и др.) глобального и прикладного характера. Инициатор и организатор 
научно-методической работы в МИТХТ им М.В. Ломоносова. Один из создателей 
общеинститутского курса «Культура умственного труда (Основы интеллектуальной 
деятельности)». Автор более 70 публикаций и 50 докладов по проблемам высшего 
образования (многие работы выполнены по поручению Минвуза СССР, Минобр-
науки РФ и в рамках НИИ высшей школы), свыше 30 выступлений в центральной 
и столичной прессе на эти темы. Автор около 40 учебно-методических пособий 
общего хаpактеpа и по разделам учебной дисциплины «Процессы и аппараты хими-
ческой технологии». Руководитель авторского коллектива, автор ряда глав, титуль-
ный редактор учебника. 



Захаров Михаил Константинович – 
доктор технических наук, профессор, 
Почетный работник Московского 
государственного университета тонких 
химических технологий (МИТХТ 
им. М.В. Ломоносова); Почетный 
работник высшего профессионального 
образования РФ, лауреат премии 
Правительства РФ в области образо-
вания, действительный член Российской 
академии естественных наук

Известный учёный в области процессов и аппаратов химической технологии. Раз-
вивает научное направление, связанное с анализом механизма переноса различных 
субстанций (теплоты, вещества и импульса) в плёночных аппаратах. Разработал 
методы расчёта плёночной аппаратуры для проведения различных тепло- и мас-
сообменных процессов и химических реакций. Занимается разработкой энергос-
берегающих вариантов проведения энергоёмких технологических процессов: 
выпаривания, дистилляции и ректификации, высушивания влажных материалов 
и других. Впервые в научной литературе ввел понятие внутреннего энергосбереже-
ния в процессах ректификации и дал количественную оценку этого явления. Автор 
более 200 научных трудов, включая учебники и учебные пособия для вузов, в их 
числе монография «Гидродинамика, тепло- и массоперенос в пленочных аппара-
тах» (2014). По направлению Минвуза СССР работал преподавателем в Афгани-
стане (1970–1973) и в Алжире (1982–1986), подготовил 3 учебно-методических 
пособия на персидском языке и 5 – на французском. С 1964 года по настоящее вре-
мя работает в МИТХТ им. М.В. Ломоносова на кафедре «Процессы и аппараты 
химической технологии». По оценкам студентов – лучший преподаватель и лектор 
университета. Руководитель работ по всем изданиям учебника.



Носов Геннадий Алексеевич –
доктор технических наук, профессор, 
Заслуженный работник высшей школы 
Российской Федерации, лауреат премии 
Правительства Российской Федерации 
в области образования

Известный ученый в области процессов и аппаратов 
химической технологии. Является одним из создате-
лей российской исследовательской школы в области 
кристаллизации веществ из расплавов и растворов, 
а также кристаллизационных методов разделения и 
очистки веществ. Автор более 300 научных публи-

каций и 28 изобретений, двух фундаментальных монографий: «Основы техники 
кристаллизации расплавов» (1975 г.) и «Основы техники фракционной кристалли-
зации» (1986 г.). Под его руководством подготовлено 30 кандидатов наук, два док-
тора наук и более 70 инженеров и магистров. Теоретические и экспериментальные 
исследования, выполненные под его руководством, положены в основу научно обо-
снованных методов расчета процессов отверждения расплавов, массовой, контакт-
ной и противоточной кристаллизации, фракционного плавления, концентрирования 
разбавленных растворов методов вымораживания, разделения веществ путем со-
четания различных массообменных процессов, а также разработки энергосбере-
гающих процессов разделения, использованы при разработке новых технологий 
и аппаратурного оформления производства целого ряда продуктов химической, 
нефтехимической, пищевой, биохимической и др. отраслей промышленности. 
С 1964 года работает в МИТХТ им. М.В.Ломоносова. С 1997 по 2013 г. возглавлял 
кафедру «Процессы и аппараты химической технологии». Им разработаны и чита-
ются оригинальные курсы лекций «Массообменные процессы с твердой фазой», 
«Массообмен в системах газ – жидкость и жидкость – жидкость», «Разделение ге-
терогенных систем» и «Совмещенные и сопряженные процессы химической тех-
нологии».



Захаренко Василий Валериевич 
(1951–2010) – 
кандидат технических наук, лауреат 
премии Правительства Российской 
Федерации в области образования 

Область научных интересов – общие закономерно-
сти процессов тепло- и массопереноса, в том числе 
вопросы псевдоожижения и сегрегации дисперсных 
материалов. Впервые в научной литературе ввел по-
нятие пропускных способностей отдельных стадий 
тепло- и массопереноса для оценки интенсивности 
протекания процесса в целом и разработал методы 
расчета аппаратов с учетом лимитирующих стадий. 

Будучи начальником учебно-методического управления МИТХТ им. М.В. Ломо-
носова, плодотворно занимался вопросами педагогики, опубликовал материалы, 
связанные с оптимизацией подготовки специалистов в вузах, разработал учебно-
методические материалы, направленные на повышение эффективности подготовки 
студентов. Автор более 30 научных работ и статей, 2 патентов в области процессов 
и аппаратов химической технологии.

Таран Александр Леонидович – 
доктор технических наук, профессор, 
Почётный работник высшего 
профессионального образования, 
лауреат премии Правительства 
Российской Федерации в области 
образования

Область научных интересов – теория кристаллиза-
ции и математическое моделирование процессов 
с фазовыми превращениями, промышленные про-
цессы кристаллизации и гранулирования расплавов. 
Широко известен теоретическими работами по ки-

нетике кристаллизации и математическому моделированию процессов с фазовы-
ми превращениями. Автор 168 публикаций в открытой печати, имеет 13 авторских 
свидетельств СССР и 22 патента РФ. Под его руководством 8 очных аспирантов 
успешно защитили кандидатские диссертации. С 2014 г. – заведующий кафедрой 
«Процессы и аппараты химической технологии» МИТХТ им. М.В. Ломоносова. За-
нимается методическим обеспечением учебных дисциплин, и прежде всего тех, по 
которым читает лекционные курсы. Член Ученого и Научно-технического советов, 
декан Инженерного факультета МИТХТ им. М.В. Ломоносова и председатель Уче-
ного совета факультета с 2004 г., член экспертного совета по химической техноло-
гии ВАК при Минобрнауки РФ с 2014 г., член трёх диссертационных советов.



Зиновкина Татьяна Вальтеровна – 
кандидат технических наук, лауреат 
премии Правительства Российской 
Федерации в области образования

С 1974 по 2004 г. работала на кафедре «Процессы 
и аппараты химической технологии» МИТХТ им. 
М.В. Ломоносова ассистентом, старшим преподава-
телем, доцентом. С 1988 года по 1993 год – учёный 
секретарь кафедры, с 1993 года по 2004 год – заме-
ститель заведующего кафедрой по учебной рабо-
те, заместитель декана Инженерного факультета 
МИТХТ им. М.В. Ломоносова. Читала лекционные 
курсы «Инженерные основы биотехнологии» для спе-
циалистов направления «Биотехнология», «Процессы 

и аппараты химической технологии» в объёме общего курса на факультете Орга-
нического синтеза и синтеза полимеров. Соавтор учебных пособий «Инженерные 
основы биотехнологии» (1998), «Инженерные основы биотехнологии» (2005).

Костанян Артак Ераносович – 
доктор технических наук, профессор,
иностранный член национальной акаде-
мии наук Республики Армения, лауреат 
премии Совета министров СССР 
в области науки и техники, лауреат 
премии Правительства РФ в области обра-
зования, The Edward Chou award: 6th 
International Symposium on Countercurrent 
Chromatography (CCC-2010, Lyon, France)

Известный исследователь-практик в области экс-
тракционных процессов. Разработал научные осно-

вы масштабирования интенсифицированных колонных экстракторов; разработал 
и исследовал новые высокоэффективные экстракционные аппараты. Ряд ра зра-
боток внедрены в промышленность (ПО «Прогресс», г. Бердичев; Руставское ПО 
«Азот», г. Рустави; ПО «Куйбышевазот», г. Тольятти; Северодонецкое ПО «Азот», 
г. Северодонецк; Кемеровское ПО «Азот», г. Кемерово) с большим экономическим 
эффектом. Основные направления деятельности в последнее десятилетие – процес-
сы многофазной экстракции и новые экстракционно-хроматографические методы 
разделения веществ. Разработал теорию многофазной экстракции и предложил ори-
гинальные многофазные процессы и аппараты, запатентованные в сотрудничестве 
с фирмой Байер в странах Европы, в США, Канаде, Китае и Японии. Автор более 
200 научных работ, в т. ч. 1 монографии, более 70 авторских свидетельств и патен-
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