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Посвящается
Владимиру Валерьевичу Шестопалову

Предисловие

Одним из приоритетных направлений технологического развития России является ресурсосбережение. При всех огромных природных запасах нашей страны мы не сможем конкурировать на мировом рынке, если не будем создавать новые ресурсосберегающие технологии. При этом необходимым условием является развитие системы подготовки кадров в области современных технологий. В частности, сказанное относится к химическим, нефтехимическим биотехнологиям и фарма­цевтике. Здесь особенно важны задачи проектирования, оптимизации и управления технологическими процессами. Сейчас общепризнано, что такие задачи решаются совместно на основе экспериментальных и теоретических подходов. Следует отметить, что при проектировании нового и расчете (оптимизации) действующего оборудования вышеу­казанных производств возникают проблемы масштабного перехода — от результатов исследования на лабораторных установках малого размера к показателям работы промышленных аппаратов. И здесь зна­чительно помогает применение математического моделирования.Методы математического моделирования позволяют провести зна­чительную часть исследования процесса на его математической модели без осуществления дорогостоящих и часто трудно реализуемых экспе­риментов. Эти методы достаточно хорошо разработаны, созданы мате­матические модели различных процессов химической технологии.Основные трудности математического описания процесса на основе его физико-химических закономерностей в большинстве случаев свя­заны с многомерностью решаемой задачи и, как следствие этого, с большим числом значимых факторов, определяющих характер его протекания. Пренебрежение некоторыми из факторов с целью упро­щения исходной системы уравнений приводит к тому, что модель пере­стает быть адекватной рассматриваемому объекту. Вот почему часто приходится прибегать к экспериментальным исследованиям в лабора­торных и промышленных условиях.В настоящее время для отдельных конкретных процессов создано большое число моделей, различающихся точностью, постановкой задачи, сходимостью решения и др., и их число растет.
9



Особой популярностью пользуются прикладные пакеты программ (ANSYS Fluent, Aspen Plus и др.). Однако применение этих моделей, особенно в системе автоматизированного проектирования (САПР), сдерживается из-за отсутствия единой методологии эксперименталь­ных исследований и отсутствия систематизированной базы данных по математическим моделям химико-технологических процессов.В настоящем учебнике для разрешения проблемы масштабного перехода предпринята попытка совместного использования методов экспериментального исследования и математического моделирования гидродинамики и кинетики массо- и теплопередачи применительно к процессам ректификации, абсорбции, экстракции, кристаллизации, сушки, теплообмена, а также кинетики химических реакций. В конце глав приведены лабораторные работы по определению параметров математических моделей. Решение задач оптимизации технологиче­ских процессов иллюстрируется на примере теплообменной аппара­туры. Для большей наглядности получаемого решения в приложении приводится Фортран — программа диалоговой системы оптимизации.При подготовке книги авторы основывались на результатах соб­ственных многолетних исследований, а также на материалах лекций и лабораторных работ, более 35 лет проводимых на кафедре кибер­нетики химико-технологических процессов Российского химико-тех­нологического университета имени Д. И. Менделеева для студентов 3-го и 4-го курсов в лаборатории типовых процессов химической тех­нологии.Настоящее издание учебника предназначено для бакалавров, обу­чающихся по направлению «Энерго- и ресурсосберегающие процессы в химической технологии, нефтехимии и биотехнологии», и может быть полезно для магистрантов и аспирантов, специализирующихся в данном направлении.В результате изучения курса студент должен:
знать• определение, структуру и блочный принцип построения матема­тических моделей;• этапы математического моделирования;• взаимосвязь физического и математического моделирования;• математические модели процессов абсорбции, ректификации, экстракции, сушки, теплообмена, кристаллизации, алгоритмы расчета вышеуказанных процессов;
уметь• решать задачи составления математического описания;• выбирать метод решения сформулированной системы уравне­ний;• устанавливать адекватность математической модели объекту исследования;
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• решать задачи оптимизации и проектирования вышеперечислен­ных химико-технологических процессов;
владеть• аналитическим, эмпирическим и эмпирико-аналитическим мето­дами составления математического описания;• методами идентификации параметров математических моделей;• алгоритмами расчета основных тепло- и массообменных процес­сов в проверочной и проектной постановках задачи.Авторы выражают благодарность проф. В. В. Меньшикову, доцен­там В. Г. Выгону, И. И. Новиковой, А. А. Дудорову, а также безвре­менно ушедшим из жизни доценту И. Б. Шергольду и инженеру кафе­дры Г. А. Старикову, принимавшим активное участие в разработке отдельных методик исследования и в проведении экспериментов.Глава 1 учебника написана Л. С. Гордеевым и Ю. А. Комиссаро­вым, глава 2 — М. Б. Глебовым и Ю. А. Комиссаровым, глава 3 — Ю. А. Комиссаровым, глава 4 — Д. П. Вентом, глава 5 — М. Б. Глебовым и Д. П. Вентом, глава 6 — М. Б. Глебовым, глава 7 — Ю. А. Комиссаро­вым и Д. П. Вентом, глава 8 — Л. С. Гордеевым и Ю. А. Комиссаровым.Авторы с большой благодарностью примут все замечания и пожела­ния читателей, которые просят направлять по адресу: 125047, Москва, Миусская пл., 9, Российский химико-технологический университет имени Д. И. Менделеева.



Глава 1
МАТЕМАТИЧЕСКАЯ МОДЕЛЬ 

ГИДРОДИНАМИКИ 
В ДВУХФАЗНОЙ СИСТЕМЕ 
ПАР (ГАЗ) — ЖИДКОСТЬВ настоящее время на химических заводах функционируют массооб­менные колонные аппараты, достигающие 12 м в диаметре и несколь­ких десятков метров в высоту.Эффективность работы такого аппарата, используемого для ректи­фикации, абсорбции, экстракции и т. д., в целом, как показали иссле­дования, определяет гидродинамика в двухфазной системе пар (газ) — жидкость. Негативным фактором здесь является неравномерность распределения потока жидкости на тарелках колонны, приводящая к потере движущей силы и неравномерному распределению концен­трации компонентов по длине и сечению аппарата (так, на ситчатых тарелках диаметром 5 м концентрация в разных точках поперечного сечения различается в 3 раза).В связи с этим большие аппараты не моделируются малыми, и рас­пространенное мнение о том, что моделирование может полностью основываться на критериальных уравнениях, получаемых на лабора­торных установках, и что этому препятствует лишь приближенный характер критериальных уравнений, неверно.Конструирование и проектирование крупнотоннажных аппаратов должны опираться на современный системный подход к моделиро­ванию массообменных колонных аппаратов, обеспечивающих опти­мальное число тарелок и диаметр аппарата (сочетание физического и математического моделирования). Такой подход к исследованию структуры парожидкостных потоков позволяет осуществить целена­правленное конструирование тепломассообменных аппаратов и реак­торов.Рассмотрим методологию поэтапного формирования математиче­ской модели гидродинамики (структуры потока жидкости) и на ее ос­нове — математической модели массопередачи в двухфазной системе пар (газ) — жидкость. Полученные при этом решения могут использо­ваться при расчете ректификационных и абсорбционных колонн.
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1.1. Этапы разработки математической модели потока жидкости 

и определение ее параметровВлияние структуры потока жидкости на эффективность массопере- дачи отмечено в ряде теоретических и экспериментальных зарубежных работ, а в дальнейшем эти исследования продолжены российскими уче­ными. Огромный вклад с методологической точки зрения здесь внесли работы В. В. Шестопалова и его учеников.Несмотря на большое число исследований тарельчатых аппара­тов, многообразие методик и целей, вряд ли можно считать их рас­чет и моделирование завершенными окончательно. В ранних работах во многих случаях исследования проводились, как правило, на прямоу­гольных лотках либо в аппаратах небольших диаметров (100—150 мм), а полученные параметры модели переносились на тарелки промыш­ленного размера, что искажало истинную картину явлений, происхо­дящих в структуре потока жидкости на тарелке, и вело к серьезным погрешностям в проектировании. При этом исследование структуры потока ограничивалось лишь определением зависимостей параметров выбранных моделей от гидродинамики и конструкции исследуемой тарелки.Влияние неравномерности структуры потока на эффективность та­релки в большинстве работ не учитывалось, что обусловило некоррект­ность расчетов проектируемых массообменных аппаратов. Не исследо­валось также изменение параметров модели потоков с ростом диаметра аппарата до промышленных размеров.Необходимо было создать и отработать методики количественного определения параметров модели в промышленных аппаратах для при­менения на стадии автоматизированного проектирования либо при выборе оптимального типа тарелки (ситчатые, клапанные, колпачко­вые) со строго ориентированным расположением направляющих пере­городок, клапанов, колпачков на их полотне.В своих ранних работах В. В. Шестопалов при исследовании струк­туры потоков использовал одновременно несколько эксперименталь­ных методов: метод установившегося состояния, импульсного воз­мущения и метод отсечки, — что позволило ему не только получить качественную картину распределения продольной и поперечной неравномерностей, но и количественно оценить эти неравномерности. Дальнейшие экспериментальные исследования в аппаратах диаме­тром более 1000 мм показали непригодность метода установившегося состояния — одного из основных в разработке математической модели потока жидкости на тарелке и ее параметров (Пекле — Pei и размеров зон с различной степенью перемешивания ξi).Авторы данной книги разработали и реализовали новый метод исследования — метод моментов функции распределения времени пре­бывания по длине пути жидкости, исключающий использование трудо­
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емких методов — установившегося состояния и отсечки. Этот подход позволил более чем на порядок сократить время эксперимента и повы­сить его точность.
1.2. Физико-химические свойства, влияющие на структуру 

паро(газо)жидкостных потоковИсследования трех американских университетов в конце 1950-х гг., проводимые в течение пяти лет, показали, что такие физические свойства жидкости, как вязкость, плотность и поверхностное натяже­ние не оказывают существенного влияния на коэффициент продоль­ного перемешивания жидкости на барботажных тарелках колонных аппаратов.Газ, пропускаемый сквозь жидкость при барботаже, сообщает ей энергию, намного превосходящую энергию молекулярных коле­баний. Так, если значение коэффициента молекулярной диффузии D в жидкости (перенос и обмен масс происходит в отсутствие перемеши­вания и возникает из-за разности концентраций, причем перенос воз­можен в обоих направлениях — например, поглощение газа жидкостью и наоборот) составляет ICH—IO-5 cm2∕c, то значение коэффициента 
продольного перемешивания Е, известного как коэффициент турбу­
лентной диффузии (он не является физической константой, а зависит от гидродинамических условий, определяемых скоростью потока и величиной турбулентности) составляет 10—IO3 cm2∕c, т. е. коэффици­ент продольного перемешивания в миллионы раз выше коэффициента молекулярной диффузии D.Поэтому не приходится ожидать сильного влияния на процесс пере­мешивания двухфазной системы газ (пар) — жидкость молекулярных свойств отдельных фаз, а именно вязкости μ, плотности р и поверх­ностного натяжения σ = С(рж - рп)4, где C — постоянная; рж, рп — плот­ности соответственно жидкости и пара.В частности, эксперимент показал, что изменение вязкости жидко­сти в 30 раз приводит к изменению E всего в 1,4 раза.Коэффициент молекулярной диффузии обратно пропорционален вязкости. По Стоксу, D = fcT∕(3πμr),где к — постоянная Больцмана; T — температура, К; μ — динамиче­ский коэффициент вязкости, H • см2; г — радиус диффундирующей молекулы, см;по Уилку, D = T∕(μF),где F — фактор диффузии, определяют по диаграмме Уилка.
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В турбулентном потоке коэффициент продольного перемешивания 
можно определить как

E=l,79ud<Jλ,

где и — скорость потока жидкости, м/с; d — диаметр трубы, м; λ — 
коэффициент гидравлического сопротивления, определяемый в соот­
ветствии с законом Блазиуса: λ = 0,3164Re-25.

Тогда E = O,57(u⅛)o,875vo'125j
где V = μ∕p — коэффициент кинематической вязкости; Id — линейный 
размер, включающий диаметр трубы и длину пути жидкости.

Рис. 1.1. Схема экспериментальной установки диаметром 700 
и 1200 мм по исследованию структуры потока жидкости в системе 

воздух — вода:
1 — колонна; 2 — дифференциальный манометр для измерения скорости воздуха; 
3 — воздуходувка; 4 — рабочие тарелки; 5—устройство для подачи импульсного сигнала; 6 — сосуд Бойля — Мариотта; 7 — импульсная трубка для подачи индикатора; 8 — кондуктометрические датчики; 9 — распределительные тарелки;

10 — ротаметр; 11 — водяной насос
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Таким образом, коэффициент продольного перемешивания пропор­ционален вязкости в степени 0,125. Такой же показатель степени сохра­няется и для барботажного слоя.Основные выводы, которые можно сделать из большого числа иссле­дований, следующие:1) коэффициент продольного перемешивания почти не зависит от вязкости жидкости;2) коэффициент продольной диффузии в газе меньше, чем в жидкости;3) коэффициент продольного перемешивания E обратно пропорци­онален скорости жидкости. Например, с увеличением скорости потока жидкости в трубе E снижается из-за снижения влияния стенок трубы.На основании изложенного вполне корректно исследовать струк­туру потоков в двухфазной системе пар (газ) — жидкость на модельной смеси воздух — вода, это сокращает продолжительность эксперимента и облегчает условия его проведения.На рис. 1.1 изображена схема экспериментальной установки по ис­следованию структуры потока жидкости на тарелке колонны в системе воздух — вода.Воздух нагнетается в колонну 1 вентилятором 3. Для подачи воды на орошение используется насос 11. Расход воздуха и воды контролиру­ется с помощью дифференциального манометра 2 и ротаметра 10. Рабо­чие тарелки 4 устанавливаются строго горизонтально. Для равномерного распределения воздуха по сечению колонны используют перфорирован­ные тарелки 9. Устройство 5 служит для импульсной подачи индикатора 
(трассера) на входе потока по методу импульсного возмущения.

1.3. Математическая модель гидродинамики

1.3.1. Комплексный метод исследованияКак упоминалось в параграфе 1.2, для исследования структуры потока жидкости одновременно использовался комплекс методов — метод установившегося состояния, метод импульсного возмущения и метод отсечки.Для исследования структуры потока в колонном аппарате по методу 
установившегося состояния (см. рис. 1.1) индикатор (раствор пова­ренной соли) непрерывно подают на выходе потока у сливной планки 7 с постоянным расходом с помощью сосуда Бойля — Мариотта б. Спу­стя некоторое время после подачи индикатора, когда на тарелке уста­навливается стационарный режим, с помощью кондуктометрических датчиков 8, помещенных на тарелке по длине пути пенного слоя жид­кости в трех сечениях}, измеряют концентрацию индикатора. При этом определяют размер зон полного перемешивания и диффузии, а также величины Ре; в каждом сечении по формуле

Pg _ / ⅞bix
j I-Z ’
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где Cj, свых— концентрации индикатора в i-й точке тарелки и на выходе потока соответственно; z — безразмерная длина пути жидкости, z = li∕L.На рис. 1.2 приведены концентрационные кривые, полученные этим методом в аппаратах диаметром 700 и 1200 мм для разных расходов воды L и скорости подачи воздуха ω на полное сечение аппарата. Пря­мые участки на входе и выходе потока свидетельствуют о наличии зон полного перемешивания (Ре → 0), наклонные линии характеризуют диффузионные зоны (тангенс угла наклона — число Пекле).

Рис. 1.2. Распределение концентрации индикатора по длине 
и сечениям тарелки:

1—3 — Dan = 1200 мм, hc π = 50 мм, L = 2,2 м3/ч, ω = 0,9 м/с; 4—6 — Dan = = 700 мм; ħc π = 50 мм, L = 1,6 м3/ч, ω = 0,9 м/с; 1 — сечение I—I (Pe1 = 5,76; гД1 = 0,76); 2 — сечение II—II (Pe2 = 11,5; гд2 = 0,5); 3 — сечение III—III (Pe3 = 5,16; гд3 = 0,78); 4 — сечение I—I (Pe1 = 5,26; гд1 = 0,4); 5 — сечение II-II (Pe2 = 3,66; гд2 = 0,56); 6 — сечение III-III (Pe3 = 1,28; 2д3 = 0,35) (ħc π — высота сливной планки; ω — скорость воздуха в полном сечении аппарата)Таким образом по методу установившегося состояния формируют схему математической модели потока жидкости (рис. 1.3) и опреде­ляют параметры модели ξi, Pei.
17



—α(l-k)
(l + R)Lc

3 -α(l-k)(l+R)L⅛
Ри

с. 1
.3

. С
хе

м
а к

ом
би

ни
ро

ва
нн

ой
 м

ат
ем

ат
ич

ес
ко

й м
од

ел
и п

от
ок

а ж
ид

ко
ст

и н
а т

ар
ел

ке
 (Я

П
П

 —
 я

че
йк

а п
ол

но
го

 
пе

ре
м

еш
ив

ан
ия

)

18



Визуальные наблюдения показали, что в боковых пристеночных областях часть R жидкости рециркулирует от выхода потока ко входу. Чтобы количественно определить долю рециркуляции, в комбиниро­ванной модели учитывают и рециркулирующий поток, затем запи­сывают систему уравнений в частных производных по всем зонам, которая решается относительно среднего времени пребывания τ и без­размерной дисперсии σ∣.В соответствии со схемой рис. 1.3 можно записать уравнения мате­риального баланса в виде комбинированной модели:
akLcβx + kqδ(t) = akLc1 + V1 Cdc1 / dt),S2cflι _ akL Scfli _ 1 ¾ι~SZ2 E1Fl ∂l1 ~⅛~∂Γ,α(l - k)L⅞x + (1 - k)kqδ(t) + а(1 - k^)RLc4 == а(1 - k) (1+R)Lc3 + V3 Cdc3 / dt),

∂2ca2 a(l-k^)(l + R)L дсд2 = 1 Scfl2SZj E2F2 SZ2 E2 ∂t ’

akLcl*1 = akLc2 + V2(dc2 / dt),а(1 - к) (1 + R)Lc⅛2 = а(1 - к) (1 + R)Lc4 + V4 Cdc4 / dt),
akLc2 + а(1 - k^)Lc4 = aLc5,CiLc5 + (1 - q)Lcbx = Lcbux ,где R — доля рециркулирующего потока; а, (1 - а) — доля потока аэри­рованной жидкости, прошедшей через тарелку, и байпас жидкости соот­ветственно; ок, а(1 - к) — доля аэрированной жидкости, прошедшей через центральную часть тарелки и боковые пристеночные зоны соот­ветственно; ci — концентрация индикатора в соответствующих зонах, г/л; Vi — объемы соответствующих зон, м3; Ei, Fi — соответственно коэф­фициенты продольного перемешивания (м2/с) и площадь поперечного сечения (м2) i-й диффузионной зоны; L — расход жидкости, m3∕c; Zi — длина пути жидкости для i-й диффузионной зоны, м; qδ(t) — расход индикатора при импульсной его подаче на входе потока; c^i — концен­трация индикатора в конце i-й диффузионной зоны; индексы при ci: 1, 2, 3, 4 — зоны полного перемешивания, д1, д2 — диффузионные зоны; вх, вых — вход и выход, 5 — точка смешения.Анализ условий на границе диффузионных зон и зон полного пере­мешивания показал, что только граничные условия Данквертса удов­летворяют физическому смыслу процесса перемешивания на тарелке:Z1 = 0, akLc1 + E1F1 (dcfll / dZ1) = akLcpl,

I2 = 0,α(l-k)(l+R)Lc5+E2F2(dcfl2∕dZ2) = α(l-k)(l+R)Lcfl2, (1.2) Z1 =L13Z2 =L2,⅛ = ⅛ = 0.
1 2 dl1 dl2
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Умножаем исходную систему уравнений на t и после интегрирова­ния по t от 0 до ∞ получаем новую систему уравнений:
CikLJ1-V1I1=O, (1.3)d2Jfll akL dJд1 1д1 (1.4)

dl? E1F1 dl1 “ E1 ’a(l - k) RLJ4 = а(1 - k) (1 + E)LJ3 - V3L3, (1.5)
d2J4ι2 а(1—k)(l+R)L <Ид2 1д2 (1.6)

dl2 dl2 E2

акЫд1 = akU2 — V2I2, (1.7)
а(1 - k) (1 + R)LJ%2 = а(1 - к) (1 + R~)LJ4 + V4I4, (1.8)

akLJ4 + а(1 - k~)LJ4 = aLJ5, (1.9)
aJ5 =Лых» (1.Ю)CO OOгде Ji = ∫ citdt — начальный момент первого порядка; Ii = -J dtci 0 0начальный момент нулевого порядка;граничные условия выглядят следующим образом:при I1 = I2 = 0

OO
= ∫ cidt- 0

akLJ1 + E1F1 ½⅛- = akLJr1 , 
dl1a(l - k) (1+R)LJ3 + E2F2 ⅛- = ad - ⅛) O-+VUд2, Cll2 (1.11)

при I1 = L1 и I2 = L2

djfl,ι =dΛ2 =0 
dl1 dl2 ’Можно доказать, что

I1=I2=I3=I4=IR1=IR2=I5=I = q/(aL), 
I∞κ=aI = q∕L.Из уравнений (1.3) и (1.5) получаемV1 R V4J1 = -⅛; J3 = J4 +----------- ---------L

akL R + l 4 α(l-k)(l + Λ)E
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Обозначим akL = I и α(l - fc)(l + R)L = j, тогда решения уравнений (1.4) и (1.6) с граничными условиями (1.11) будут иметь следующий вид: _ IF12E1 V1I IF1 
jRl -—— + -^ + -⅛I2 I I

IF12E1
2 eIfI

τ IF21 Rτ V3I IFfE2 
Jr2 =у ?2 +-^j- J4 +4-------⅛^-exp,2 E2F2

l IFfE2

Полагая, что в выражении для Jal I1 - L1, а для Jfl2 I2 = E2, получим J⅛1=ψ⅛⅛=-^-J4÷⅛¾∙ д2 К + 1 4 j ]Из уравнений (1.7) и (1.8) находим
~V1I V2I ValI

j2 ~ ~~~ι 1 7 ’
I I I_ (К + 1) (V3I + Vfll +V√)

J4 - : ,
Jа из уравнения (1.9) с учетом полученных выражений имеем

j5= =vaal/aL.
aLИз уравнения (1.10) получаем зависимость между средним време­нем пребывания τtτιwπ, определяемым по функциям отклика системы на типовые возмущения по составу потока, и действительным време­нем пребывания потока на тарелке τfl:

⅞^=J^∕I = Vaπ∕aL = (l∕a)τa. (1.12)Умножая исходную систему уравнений и граничные условия на t2, после интегрирования по t от 0 до ∞ получаем новую систему уравне­ний: afcUσl-2V1J1 =0, (1.13)c^2*̂ σ flι akL JJσal ^JrI (1.14)
dlf E1F1 dl1 ~ E1 5

a(l-k)RLIσ4 = a(l-fc)(l+R)Uσ3 --2V3J3, (1.15)
d‰ a(l-fc)(l+K)L<⅛ 2^Д2 (1.16)d∕j E2F2 dl2 E2 ’

akUl̂ ι =akLJσ2 -2V2J2, (1.17)
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(1.18)а(1 - к) (1+R)L⅛2 = а(1 - к) (1 + R) Jσ4 - 2V4J4, 
akLJσ2 + α(l-k)Uσ4 =aLJσs, 

aj°s∞=aj°5и граничные условия
dJπ

I1 = 0, akLJσι + E1F1 = акЫ , 
all

dlσ 1 ⅛=Lι,-^ = 0, dZ1
dJσ ,

I2 = 0, а(1 - к) (1 + R)LJσ3 + E2F2 = а(1 - к) (1 + R)LJσ., 
j dl2 д

i2=l2,^=o,
аогде Jσ. = ∫ cjt2dt — начальный момент второго порядка, оИз уравнения (1.13) с учетом выражения для J1 имеем

(1.19)(1.20)

(1.21)

Jσι = 2V12I∕i2.Решая уравнение (1.14) методом вариации произвольных постоян­ных с использованием граничных условий (1.21), получаем
h _ 2IF1V1 IF12 2IF1'E2 2IF1≡E1

41 ^~ + ~р~
2IV12 2IF14

i2 i4 i
exP ~Wbl ’ I E1F1 )

rl2 -1f22j2+21rvpe^j 2IV3F2 R 2I⅛F2σfl2 -JΓ⅛ + +HV3(Vp+V3) 2IF*F2 (+--------½------- + —⅛^-exp
J2 J4 I

⅛γL2 ∖ + 2IF2E2L2∕j3.

Из уравнения (1.15) с учетом выражения для J3 имеем 
τ _ R τ 2V3L(KVp+V3) 03 К + 1 σ4+ j2Из уравнения (1.18) получаем-(K+1)∕V22Γ 2 f1 1 exp(-Pe2)^^∣ 2(R+ VIRVpVn2

j |_ Pe2 Pe2 Pe2 JJ j2

ι 2W3Vλ2IR + V i 21V3(K+l)(Vp+V3) + 2I(R + VV4VpJ2 + J2 + I2а из уравнения (1.17) следует, что
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T 2 f1 I1 exp(-Pe1)^ 2ВД 2IV2 2IV2Vcσ2 i2 [ Pe1I4 Pe√ Pe1 JJ i2 i2 i2C учетом полученных выражений имеем
σBbIX

jbhxC2i 1 i 2 C___ 1 l exp(-Pe1C
a2kl2 |_ Pe1I4 Pe1 Pe1 J_1_______⅞hxY¾2______  j + 2 C _ 1 + exp(-Pe2) J ~∣~ ^^bhx½i1½ +α2(l-k)(l + R)L2[ Pe2Ik Pe2 Pe2 JJ a2kL2l 21выхУд2(ЯУр+У3) i a2(l-k)(l + R)I22irajxy12 24bixv2vcI P-DlA 1 I PDlA A C a2kL2 a2kL2l 21вых[У3(Ур+У3) + У4Ур(Д + 1)] 

+ a2(l-k)(l + R)I? (1.22)
Поскольку безразмерная дисперсия определяется как

то rr2 _ 1^ctbhx _ 1ии - , —2 ’■*вых^имп_2 _ ¾ Cl ÷-2-fl 1 ,exP(~peιΛ О тх — -L-T -L I
к Pe1 Pe1 Pe1 Jl ⅞ Γ1 + 1 f 1 _ 1 + exp(-Pe2C (l-k)(l + R)[ Pe2I4 Pe2 Pe2 J 2ξfllξ1+2ξ12+2ξ2ξc 

кι 2Rξpξfl2 ι 2ξ3ξfl2+2ξ3(ξp + ξ3) ι 2(ll + l)ξ4ξp ι(l-k)(l + R) (l-k)(l + R) (l-k)(l + R) ’ 1 J
где ξp = ξ3 + ξ4 + ξfl2; ξc = ξ1 + ξ2 + ξfll; ξi — доли объемов зон с различным механизмом перемешивания.Данное уравнение выражает зависимость дисперсии функции отклика системы на импульсное возмущение по составу потока от пара­метров комбинированной модели.Определив величины Pe1, Pe2 и ξi по методу установившегося состо­яния, с помощью метода импульсного возмущения по составу потока можно определить по С-кривой на выходе потока среднее время пре­бывания twmπ и безразмерную дисперсию σ2 (см. параграф 1.6).Используя зависимость (1.23), можно количественно определить долю рециркулирующего потока R. Метод отсечки, заключающийся в одновре­менной отсечке подачи воздуха и воды на тарелку, позволяет определить объем жидкости на тарелке при соответствующих режимах по воздуху и воде и соответственно действительное время пребывания на тарелке тд = V/L (где У и L — объем и расход жидкости). Сравнение тд со временем пребывания, определенным по С-кривой, дает возможность определить долю байпасирующего потока (1 - а) [см. формулу (1.12)].

23



1.3.2. Метод моментов функции распределенияИсследование структуры потока с использованием этого метода заключается в том, что индикатор (раствор поваренной соли) подают в виде импульса на входе потока, а в различных точках zi трех сечений тарелки снимают С-кривые (рис. 1.4), по которым строят зависимости τi∕τBblχ7∙ = ∕(zi). На рис. 1.4 приведена обработка экспериментальных исследований по данному методу для одного из режимов работы аппа­рата диаметром 3000 мм на системе воздух — вода.

Рис. 1.4. Изменение среднего времени пребывания индикатора по длине 
тарелки диаметром 3000 ммВ отличие от приведенного выше комплексного метода (установив­шегося состояния, импульсного возмущения и отсечки) при исследова­нии по методу моментов функции распределения времени пребывания по длине пути жидкости упрощается процедура решения, поскольку отпадает необходимость в решении системы уравнений относительно безразмерной дисперсии.На примере комбинированной модели рассмотрим методику опреде­ления параметров математической модели по этому методу. Структуру математической модели можно определить из характера зависимости, приведенной на рис. 1.4. Прямые участки свидетельствуют о наличии зон полного перемешивания, а экспоненциальные участки — диффузи­онной зоны, что позволяет определить размеры этих зон и Pei.Так, в соответствии со схемой, изображенной на рис. 1.5, можно записать полную математическую модель структуры потока на тарелке в виде материальных балансов потоков:
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(1.24)
cz3 _СдЗ 1 +Д V l ⅞ _ ½ ¾ 

R J1 R~ L1 8τ,

f,Z2 r _ ½ <⅛2 
ca2~c2--^- (1.25)kcfl^ — (1—k)c2 = cbhx ,где L1 = kL, L2 = (1 - k)(l + R)L, L3 = (1 - k~)RL; zi = li∕Li — безразмерная координата для i-й диффузионной зоны.

Рис. 1.5. Схема комбинированной математической модели потока 
жидкости на тарелке (Ai — диффузионные зоны; 1 и 2 — зоны полного 

перемешивания)На границах диффузионных зон и зон полного перемешивания выполняются граничные условия Данквертса:
de ∙ de ∙

zi = 0, = Pei(cfli - ci-1), zi = 1, -S- = 0, i = 1 ÷ 4. (1.26)dz.∙ dziУмножая систему уравнений (1.24), (1.25) и граничные условия (1.26) на t с последующим интегрированием по t от О до ∞, получаем 
оосистему уравнений для определения Jai = ∫ xitdt, которая полностью оидентична системе (1.24), (1.25), если в последней произвести замену:

⅛ → ⅞, ci → ji, δcfli ∕5τ →-Ifli, ∂ci∕∂τ→-Ii,где 
00 00

∕fli = ∫ caidt, Ii = J cidt, о отак как Л — — 1д1 — 1д2 — 1дЗ - Ij ^вых - • (1.27)В результате решения уравнений (1.24) методом вариации произволь­ных постоянных с использованием граничных условий (1.26) получаем
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r vAi1 „ , 1 expPe1 (z1-l)
д akL Pe1 Pe1

VtfI z + J-___ expPe2(z2 -I)(1 + R) (1 - k)aL |_ 2 Pe2 Pe
J _ Удз1 „ 1___ expPe3(z3 -I)д3 Л(1-к)аь|_ 3 Pe3 Pe3Полагая z1 = 1, z2 = 1, z3 = 1 в уравнениях (1.28), находим V1J V∙,I VnI

=—, JzA =--------- -- --------- + Jι,J⅛ =------ -- ----- +J2∙ (1-29)Д1 akL д2 (l + R)(l-k)aL д3 R(l-k)aLСоответственно получаем, что
Jl =---------- —---------- + -^-Jz⅛,j2 =-----------—---------- + Jg,(l+R)(l-k)aL 1 + R д3 (l-k)(l + R)aL д2 (1.30)Лых = ½1 +d-fc)J2∙Из последнего уравнения с учетом уравнений (1.29) и (1.30) имеем ^вых=41+a-fc)J2 ~(Vι+½+уд1+vfl2+vfl3)=⅛или Лых /1 = ⅞mπ = Vaπ / aL = (1 / a)τflТаким образом, при наличии функции τ,/Tbbtyj- = /(zi) и на основа­нии полученных выше соотношений можно построить математическую модель и определить ее параметры — размеры зон ξi, ξfli и долю бай­пасирующего потока [см. формулу (1.27)] 1ВЫХ = al (где I — нулевой начальный момент в любой точке тарелки). Значение Pef находят одним из методов оптимизации с минимумом критерия:

r =∑(τy-τy) /п,i=lгде τ?, т? — экспериментальное и расчетное значения времени пребы­вания в i-й точке j-й сечения; п — число экспериментальных точек.Величину τ? определяют из зависимости первого начального момента от длины пути жидкости для диффузионной зоны по уравне­нию (1.28):
т -⅛Γr ___ expPe1(z1 -1) .

akL L Pe1 Pe1 так как
Jaι~- Vfll _ VfllV _ __1 Тд1’ akL akLV Твыхд1’то
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(1.31)1 expPe,∙(z∏-1) 
zij +------------ ----------T" = T vIJ uBbIXJ Pej PejИз уравнения (1.30) для зон полного перемешивания имеем

J1=V1I∕(l-k)aL = τ1I, (1.32)а расчетное время пребывания для модели полного перемешивания
тР = T7 vI ⅛bΓX •Для модели идеального вытеснения (Ре → ∞) из уравнения (1.31) получаем τ⅛=z⅞ωxj∙. (1.33)Долю рециркулирующего потока определяем из уравнения (1.28). В результате имеемr = ξff3⅛ +l∕Pe3 ~expPe3(⅞ -l)∕Pe3] (l-fc)τifl3/твых-(l-ξfl3)Преимущество рассмотренного метода перед методикой одновре­менного использования установившегося состояния, импульсного воз­мущения по составу потока и отсечки заключается в возможности авто­матизации исследования, резком сокращении времени эксперимента и повышении его точности.

1.4. Математическая модель массопередачи паро(газо)- 

жидкостного потока

1.4.1. Система уравнений математической моделиПри разработке математической модели двухфазного потока пар (газ) — жидкость, используемого в процессах ректификации, абсорбции и т. д., была принята комбинированная модель по жидкости (см. рис. 1.5), в которой учтены все виды неравномерностей в потоке жидкости, так как модель была получена в результате большого числа исследований на типовых тарелках (ситчатых, колпачковых, клапан­ных) промышленных размеров.Пар в межтарельчатом пространстве считается полностью переме­шанным. Тогда, исходя из условий материального баланса для каждой зоны, можно записать систему уравнений в статике с учетом обозначе­ний, принятых на рис. 1.6:ππ d⅛ι , „ dχni Ki,
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(l-k)aZxBX +αR(l-k)Lx⅛3 -(l-k)(l + R)αLx1 = V1(y1 -y0),
ЕР2^-(1 + К)(.-У-к-)а1^ = ^уд2-у0\ 

U-I2 dl2 ⅛(l-k)(l+Λ)aL⅛-a(l-k)Lx2-aR(l-k')Lx2=V2(y2 -Уо), q 35-j
ЕЕз^-Е(1-к-)а1  ̂= ^уя3-у0), d⅛ dl3 I3

akLxl⅛1 +(1- k)aLx2 = aLx3,(1 - a)Lxmt + alx3 = Lxmπ,. x. s пл O BiiLaПринимая, что в пределах тарелки линия равновесия линейна у*  =mx + b,и полагая, по определению, что локальная эффективность ηctχ = (yi - -y0)∕(y*  ~Уо), можно записать:У;-Уо = mη0y(xi-x*),  где xi, х^, х*  — концентрации жидкой фазы в i-й зоне, в конце i-й диффу­зионной зоны и равновесная пару, поступающему на тарелку, мол. доли; 
Vi, V — расход пара в i-й зоне и во всем объеме слоя жидкости на тарелке, кмоль/ч; L — расход жидкости, кмоль/ч; y0, yi — концентрации пара, поступающего на тарелку и покидающего i-ю зону соответ­ственно, мол. доли; т — тангенс угла наклона равновесной линии.Введя новую переменную Mi = xi - х*  и переходя к безразмерным координатам zi — li∕Li и ξi = Vi∕V, перепишем систему (1.35) в следую­щем виде:

dzf dz1 ак
(1.36)

(1 - k)MBX + R(l - k)M% - (1 - k) (1+R)M1 = —λη0yM1, (1.37)A Qj
d2Ma2 (Шд2 ξfl2-------- о------- Рбэ-------- — Pe2------------------- ^,.∏∩V-^∣2 >dz j dz2 2 a(l + R) (1 - к) y (1.38)

(l-k)(l+R)M3 -(l-k)M2 -(l-k)(l+R)M2 =—λη0yM2, (1.39) A a J⅛-Pe3⅛3=Pe3-⅛Lλη0,M,3. 
dzl 3 dz3 3Ra(l-k) l0y д3 (1.40)

kM^1+(l-k)M2=M3, (1.41)
(1 - d)Mm, + aM3 = Mn,nι, V Ba О BdIa -*где λ = mV∕L.
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Для решения уравнений (1.36), (1.38) и (1.40) использовали гранич­ные условия: с!Мд1 /dz1 = Pe1(Mfll -Mbx) при z1 = 0,
амд2 ∕dz2 = Ре2(Мд2 -M1) при Z2 = 0, йМд3 / dz3 = Pe3(Mfl3 -M2) при Z3 = 0, (1.42)

dMal <Шд2 dMa3 
dz1 dz2 dz3 = 0 при z1 = z2 = z3 = 1.Корни характеристического уравнения (1.36) имеют вид
41,2 = λ∕λ [Pθι ± √Pe? + 4‰ / αk)Pe1λη0y ].Получаем общее решение уравнения (1.36):МД1 = A1exp(q1z1) + A2exp(q2z2).Дифференцируя это выражение по z, получим(2МД1 / dz1 = A1q1exp(q1z1) + A2q2exp(q2z2).Из граничных условий (1.42) имеемA1qi + A2q2 = Pe1 (A1 +A2- Mbx ), A1q1exp(q1) + A2q2exp(q2) = 0.Решив эту систему уравнений относительно A1 и A2 и введя обозна­чения φ = exp(q1), χ = exp(q2), получим решение уравнения (1.36):exp(q1z1)Мл] =Pe1Mnx L (¾φ / &%) Cq2 - Pe1) - (q1 - Pe1)_____________ exp(q2z1)_____________  (<J2X∕gιΦ)(qι -Pe1)-(q2 -Pe1)При z1 = 1 содержание жидкости на конце диффузионной зоны 1М3 = Pe1Msx-----------≡Ξ≡----------qιφ(q2 -Pe1)-q2χ(q1 -Pe1) = Pe1MsxD.Корни решения характеристического уравнения (1.40) имеют видΨι,2 = ⅜{Pe3 + λ∕Pe∣ + 4Pe3[ξfl3 / B(1 - k)a]λη0y },а общее решение уравнения (1.40)Мд3 = B1exp(ψ1z3) + B2exp(ψ2z3),соответственно,

dMд3 / dz3 = B1ψ1exp(ψ1z3) + B2ψ2exp(ψ2z3).
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Из граничных условий для зоны 3 имеемB1ψ1 +B2ψ2 =Pe3(Bι +B2 -Λ^2)jB1ψ1exp(ψ1) +B2ψ2exp(ψ2) = θ∙Решив эту систему относительно B1 и B2 и введя обозначения г = — exp(ψ1), s = exp(ψ2), получим решение уравнения (1.40) в виде
Mfl3=Pe3M2 ________________ exp(ψ1z3)________________(ψι / ψ2) (Г / s) (ψ2 - Pe3) - (ψ1 - Pe3)________________ exp(ψ2z3)________________(ψ2 / Ψι) (s / г) (ψ1 - Pe3) - (ψ2 - Pe3)При z3 = 1 содержание жидкости на конце диффузионной зоны 3

= Pe3M2 ___________rs(ψ2-ψ1)___________Ψιr(ψ2 -Pe3)-(ψι -Pe3)ψ2sИз уравнения (1.37) имеемm (l-k)Mmc + R(I-Ic)Pe3GM21 (l-k)(l+R) + (ξ1∕α)λη0y
= Pe3M2G.

(1.43)Корни характеристических уравнений (1.38) следующие:θι,2 =⅝{pe2 ± √Pel + 4[ξfl2 / α(l - k) (1 + B)]Pe2λη0y },а общее решение уравнения имеет видМд2 = C1exp(θ1z2) + C2exp(θ2z2),и, соответственно,dMfl2 ∕dz2 = C1θ1exp(θ1z2) + C2θ2exp(θ2z2).Из граничных условий для зоны 2 следует:Pe2 (C1 +C2- M1 ) = C1θ1 + C2O2, C1θ1exp(θ1) + C2θ2exp(θ2) = 0.Решив эту систему относительно C1 и C2 и введя обозначения w — = exp(θ1), п = exp(θ2), получим решение уравнения (1.38):Л# _П. лЯ exp(θ1z2) +Pe2)д2 2 1L(θι∕θ2)(u'∕∏)(θ2-Pe2)-(θ1 exp(θ2z2)(θ2∕θ1)(w∕π)(θ1 -Pe2)-(θ2 -Pe2)При z2 = 1 содержание жидкости на конце диффузионной зоны 2
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wθ2n-wθ1nMS=Pe2M1д2 LθιwCΘ2-Pe2)-θ2n(θ1 -Pe2)JИз уравнения (1.39) следует, что(I-H(IvK)Pe2H a-k)(2+R)+(ξ2∕a)λη0yПодставляя это выражение в уравнение (1.43), получаем
Г . _ 1-1 Mbx =IMbxj

= Pe2M1H.

R(l + RjPe2Pe3HG1 + β + α(l-k)λη°y 2 + R[ξ2 ∕α(l-k)]λη0yM2 =—a(1-fc)(1 + j*) pe2—him =KHIMbx. a(l - к) (2 + R) + ξ2λη0yПодставляя в (1.41) выражения для M2 иМ^, находим, что
M1 =

Mbx =[(1-a) +akPe1D + a(l-k)KHl]-1 Mbhx =NMbhx.После подстановки выражения для Mbx в уравнения для Mi имеемM1 = INMbhx , M2 = KHINMbux ,

Ma = Pe1NMra ¾X≈*P⅛¾)- 9,φexp⅛¾)ι ¾Φ⅛ -Pe1)-⅛χ⅛ -Pe1)Мд2 =Pe2INMra ⅛≈f⅞⅝)-¾<P≈Φ⅞⅝)j ” "mOlIv(O2-Pe2)-Ojn(Ol-Pe2)Мд, = Pe2KHINMra Ψ2∞xp<ψ1⅞)-Ψιr≈φ(ψ2⅞) ψ1r(ψ2-Pe2)-ψ2s(ψ1 -Pe2)Профиль содержания жидкости по длине тарелки запишется в сле­дующем виде: (x1 - х* ) / (хвых - х* ) = FN, 
xΛi~x* =_Рс n <12×exp(q1z1) - q1φexp(q2z1) Хвых - x 1 <Z1Φ(¾ - Pei) - q2χ(qι - Pe1) ’ ⅞2~x*  zτpc in θ2∏exp(θ1z2) - θ1wexp(θ2z2) Хвых - х*  2 θ1w(θ2 - Pe2) - θ2n(θ1 - Pe2) ’Хдз-х*  = ре rhin ψ2sexp(ψ1z3) -ψ1rexp(ψ2z3) Хвых - х* 3 ψιΓ(ψ2-Pe3)-ψ2s(ψ1-Pe3j, 

*2~x , =KHIN.
Y — Y ∙λ-BMX λ

(1.44)

Принимая, что линия равновесия в пределах тарелки линейна и n0y постоянна, определим обогащение пара в диффузионных зонах, инте­грируя выражения для Mfli по z от 0 до 1:
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V V - [XQ2(φ-l)-<P¾2(χ-l)]pel mτη nmУд1 Уо~ г г п ч г n M mτlθy∙'""BHx J
<h<h [<h<P⅛2 - Pei) - χ<j2 (<Jι -Pei)] [nθ^(w-l)-wθ⅞(n-l)]Pe2Уд2 У° ~ θιθ2[θιHθ2 -Pe2)-θ2∏(θι -Pe2)]mη°y вых’ [Sψ2(r-l)-rψ^(s-l)]Pe3 IztrrannrУд3 y° ^ ψ1ψ2[ψ1r(ψ2 -Pe3)-ψ2s(ψ1 -Pe3)] mη°yгде yi — средний состав пара в i-й ячейке.Обогащение пара в ячейках полного перемешивания имеет видУ1-Уо=тпо/ЛЙИвых,

У2 - Уо = тпоуКН1ЛГМвых. Средний состав пара над тарелкой определяется выражением y-yo=∑(yi-yo)∙Учитывя, что тМвых = т(хвых -x*)  = у*  -у0, отношение эффектив­ности тарелки ητy локальной эффективности ηctz составит2⅛ = ξ 1 n [χq2(φ-i)-φqι⅛-i)]Peι +Поу Д1 qι¾[qιφ(‰-Peι)-χq2(qι-Pe1)]÷ ξllN÷ξa2I∕V [∏θi^-υ-^C∏-l)]Pe2 + д θ1θ2[θ1w(θ2-Pe2)-θ2n(θ1-Pe2)]+ ξfl3KffflV-------[5ψl(r-l)-rψf(s-l)]Pe3-------+^khin (1 45)Ψ1Ψ2[ψ1r(ψ2 -Pe3)-ψ2s(ψ1 -Рез)]Это уравнение выражает зависимость эффективности массопере- дачи на тарелке от параметров модели структуры потока жидкости и фактора ληc∣y.Величина локальной эффективности, однозначно определяющая кинетику массопередачи и входящая в уравнения (1.44), (1.45), может быть определена либо по экспериментальному профилю концентра­ции жидкости по длине тарелки в реальном процессе массообмена с использованием системы уравнений (1.44), либо с учетом режимных и технологических параметров действующего массообменного аппа­рата с использованием уравнения (1.45).На всех этапах расчета локальной эффективности и КПД тарелки необходимо знать зависимости параметров Ре, R, ζi, (1 - а) исследуе­мого типа тарелок от режимных LhV.

1.4.2. Параметрическая чувствительность комбинированной 
модели паро(газо)жидкостного потокаАнализ влияния каждого из параметров (параметрической чув­ствительности) модели гидродинамики на эффективность разделения 
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является обязательным при проверке этой модели и предшествует исследованию любого типа контактных устройств (тарелок) с целью определения оптимального конструктивного решения, направленного на повышение их эффективности.Результаты параметрической чувствительности приведены на рис. 1.7. Как видно, на отношение T)τy∕ηqy в разной степени влияют байпасирующий и рециркулирующий потоки, поперечная неравномер­ность и соотношение зон с различной степенью перемешивания.

Рис. 1.7. Зависимость ητy∕∏0y от параметров математической модели: а —отРе (ξfll = 0,6; ξ1 = ξ2 = 0; ξfl2 = ξfl3 = 0,2; к = 0,6; a= IiR = 0,01): 1 -Pe1 = = Pe2 = Pe3, ληφ, = 10; 2 — Pe2 = Pe3 = Pe1∕2, ληcb, = 10; 3 — Pe1 = Pe2 = Pe3, ληc∣y = 5; 4 — Pe2 = Pe3 = Pe1∕2, ληqy = 5; 5 — Pe1 = Pe2 = Pe3, Pe2 = Pe3 = Pe1∕2, ληφ, = 1;б — oτR (ξfll = 0,6; ξ1 = ξ2 = 0; ξfl2 = ξfl3 = 0,2; к = 0,6; а = 1): при Pe1 = Pe2 = Pe3 = 9:1 — ληqy = 10; 3 — ληtlr = 5; при Pe1 = 9, Pe2 = Pe3 = 4,5: 2 — ληc∣r = 10; 4 — ληfjy = 5; при Pe1 = Pe2 = Pe3 = 9; Pe1 = 9; Pe2 = Pe3 = 4,5: 5 — ληfjy = 1; 
в — oτ(l-α) при ξffll = 0,6; ξ1 = ξ2 = 0; ξfl2 = ξfl3 = 0,2; а = 1;R = 0,02; Pe1 = Pe2 = = Pe3 = 9: 1 — ληcb, = 10; 2 — 5; 3 — 1;

г — от доли объема ячейки полного перемешивания при R = 0,01; Pe1 = Pe2 = = Pe3 = 9; к = 0,6; a = 1, ξfl2 = ξfl3 = 0,2: 1 — ληqy = 10; 2 — 5; 3 — 1
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Так, 10 %-ный байпас жидкости приводит к снижению эффектив­ности тарелки в 21 раз при абсорбции (ληoy = 10) и в 1,12—4,4 раза при ректификации (ληθy = 1 ÷ 5) (рис. 1.7, в). Изменение доли рецир­кулирующего потока с 0,01 до 1,0 приводит к снижению эффективно­сти тарелки в 2,8 раза при абсорбции и в 1,5 раза при ректификации (рис. 1.7, б).Наличие поперечной неравномерности типа Pe2 = Pe3 = Pe1∕2 при Pe1 = 9 обусловливает снижение эффективности тарелки в 1,5 раза при абсорбции и незначительно влияет на нее при ректификации (рис. 1.7, а).Наличие зон полного перемешивания на входе и выходе в присте­ночной зоне (ξ1 = ξ2 = 0,2) ведет к снижению степени разделения в 7 раз при абсорбции и в 4 раза при ректификации (рис. 1.7, г).Значительное изменение эффективности тарелки при λη0y = = 10 может быть объяснено тем, что основное сопротивление массо- передаче имеет место в жидкой фазе (абсорбция труднорастворимых газов). Относительно незначительные изменения эффективности тарелки при ληctz = 1 + 5 объясняются тем, что основное сопротивле­ние массопередаче наблюдается в газовой (паровой) фазе (абсорбция легкорастворимых газов, ректификация).Приведенная на рис. 1.6 схема математической модели массопе- редачи явилась результатом анализа большой серии эксперименталь­ных исследований на тарелках разных конструкций и диаметров. Эти исследования подтвердили наличие зон с разной степенью переме­шивания, рециркулирующих потоков в пристеночной области аппа­рата, которые движутся в строго определенном направлении. Учет в модели элементов, определяющих неравномерности в структуре потока жидкости и их местоположение на тарелке, позволяет осущест­влять целенаправленное конструирование всех типов тарелок (ситча­тых, клапанных, колпачковых и т. д.). Знание зависимостей параме­тров модели структуры потока жидкости для каждого типа тарелок от режимов работы позволяет использовать концепцию реальной ступени разделения в проектных расчетах ректификационных колонн и схем разделения.На основании анализа параметрической чувствительности можно сделать вывод о том, что наибольшее негативное влияние на сте­пень разделения, особенно в случае абсорбции труднорастворимых газов, оказывают байпасирующий поток и доля зон полного пере­мешивания в пристеночной зоне. Поэтому при конструировании тарелок следует искать пути снижения указанных явлений. Попереч­ная неравномерность и доля рециркулирующих потоков в меньшей степени влияют на степень разделения, однако при строго опреде­ленном расположении на полотне тарелки ее элементов (клапанов, колпачков, секционирующих перегородок и др.) необходимо доби­ваться уменьшения доли рециркулирующих потоков и поперечной неравномерности.
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1.4.3. Расчет эффективности тарелки по диффузионной моделиКомбинированные модели можно использовать при конструирова­нии для повышения эффективности тарелок, а в проектных расчетах, как правило, применяют типовые модели, среди которых наиболее широкое распространение получила диффузионная модель. Однако в литературных источниках отсутствует вывод уравнения для расчета КПД тарелки по этой модели.Ниже мы приводим вывод зависимости КПД тарелки от параметра диффузионной модели — Ре. Кроме того, эта зависимость может быть получена из уравнения (1.45) путем подстановки соответствующих зна­чений для R, ξi и а, а именно: R = 0, ξ1 = ξ2 = 0; ξfll + ξfl2 + ξfl3 = 1; 
а — 0.Для расчета КПД тарелки примем следующие допущения.1. Движение жидкости по тарелке описывается диффузионной моде­лью.2. Пар в межтарельчатом пространстве полностью перемешан.3. Равновесная концентрация в пределах тарелки имеет линейный характер: у  = тпхд, где т — тангенс угла наклона равновесной линии.*4. Локальная эффективность ηqy по всей площади тарелки посто­янна.5. Пар, поступающий с концентрацией у0, находится в равновесии с жидкостью, покидающей тарелку: y0 — тх ъа.*6. Межтарельчатым уносом можно пренебречь.Тогда математическую модель на основе равенства материальных потоков по жидкости и пару можно представить в видеc,c,d2xfl dx Vf , 

EF—^--L—- = — (yπ -y∩).dl2 dι. JojГраничные условия:Zj-O, &хд / dli — Ер С\ц j⅛χ)> 
li = I, dxa /dli=0, где E — коэффициент продольного перемешивания, m2∕c; F — площадь сечения потока жидкости, м2; V, L — расход пара и жидкости, м3/с; 

I — длина диффузионной зоны, м; хд, уд — содержание соответственно жидкости и пара на выходе с тарелки, мол. доли; хвх — содержание жид­кости на входе тарелки, мол. доли.На основании допущения 2 и с учетом зависимости для локальной эффективности Поу = Уд-УоУ*-Уоможно записать, что y-y0=mη0y(x-x*).
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Вводя новую переменную
Mi =xi-х*,

где i = д, вх, вых, и переходя к безразмерным параметрам
z = li∕l,Pe = ul∕ E,λ = mV / L,получаем

d2M, „ dM„ τy , -J≠-pe-γa = peχη мд. 
dz2 dz j

(1.46)
(1.47)

Граничные условия: z = 0, = Ре(Мд -Mbx),
UZ 

z=ι⅛=0. 
OZДля однородного дифференциального уравнения характеристиче­ское уравнение имеет видq2 - Peg - Peλη0y = 0.Корни этого уравнения

где
Pe + λ∕Pe2 + 4Peλη0vQi, 2 =------- - ------ -----------------q1 =α + Pe,q2 = -a,Pef L 4λη0y a = — Jl-I-------- —2 N PeОбщее решение уравнения (1.46)Мд = A1exp[(a + Pe)z]+A2exp(-az). (1.48)Соответственно,

= A1 (а + Ре) exp [ (а+Ре) z] - A2aexp (- az). 
azИз граничных условий (1.47) имеемA1 (а + Ре) - A2a = Pe(A1 +A2- Mbx ),A1 (а + Ре) exp (а + Ре) - A2aexp (- а) = 0.Решив эту систему относительно констант A1 и A2, подставим их в уравнение (1.48). Получаем

Мл = PeMnxД BX aexp[(a+Pe)z - a] + (a + Pe)exp(a + Pe- az) (а + Pe)2exp(a + Ре)+a2exp(-a)
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При z=l содержание жидкости в конце диффузионной зоны равно 
M : (2α+Pe)expPeMfJ1 = Mlihix = РеМвхД DDlA DA (a+Pe)2exp (a+Ре)+a2exp(-a) тогда _ aexp (а+Ре) (z -1) + (а + Ре) + expa(l - z)д ^ вых 2a+Pe 'C учетом допущений 3 и 4 определим среднее содержание пара в диффузионной зоне, интегрируя выражение для Ma по z от О до 1:

M 1Уд-Уо =mη0y вы* ∫[aexp(a+Pe)(z-l)÷' 2a + Pe Q+ (a + Pe)expa(l - z) ]dz =λ [a[l-exp(-a-Pe)] (a + Pe)[exp(a)-l]]- mγloy вых I (2a + pe)(a+Pe) + (2a + Pe)a J'
C учетом допущений 3 и 5

ιriMmπ = т(хВых ~χ*)  = y*  ~Уо>тогда _ , i, 4 fa[l-exp(-a-Pe)] (a+Pe)[expa-l]lУд - Уо = (У - Уо )∏oy -7^----÷τ;—√τ---------- ------- ÷ς-------f •[ (2a+Pe)(a + Pe) (2a+Pe)a JКак известно, КПД тарелкиПту=(Уд-Уо)/(У*-Уо),тогда
Пту ПОу' l-exp[-(a+Pe)] ___ exp(a)-l а a+ Pe, π √ 1 , а + Ре (a+ Pe) H---------к а (1.49)

При граничных условияхz = l; хд=хвх; dx9∕dz = 0зависимости для определения профиля концентраций по длине пути жидкости (Мд) и КПД тарелки (ηιy) сохраняются.
1.5. Математическая модель продольного перемешивания 

в ограниченном канале с несколькими зонами смешенияПри исследовании колонных аппаратов обычно определяют усред­ненный коэффициент продольного перемешивания, хотя в реальных 
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условиях он может быть различным на разных участках. Так, в барбо­тажной колонне обнаружены две зоны с различной интенсивностью перемешивания. Это может быть вызвано непостоянством структуры потоков по высоте колонны и местными нарушениями этой структуры, и др. Обычная диффузионная модель в этих случаях недостаточно точно отражает физическую сущность процесса.Для оптимизации тепло- и массообменных аппаратов и химических реакторов необходимо выявить участки с наихудшей для осуществляе­мого процесса гидродинамикой. Для этого нужно определить коэффи­циенты продольного перемешивания на отдельных участках аппарата.Схема модели, представляющей ограниченный канал (аппарат), состоящий из п зон с различной интенсивностью перемешивания, показана, на рис. 1.8. Материальный баланс по трассеру (индикатору) для отдельных зон описывается уравнениями
∂2c дс дс—τ-u— = — ∂z2 ∂z ∂τ

„ ∂2c дс дс= ¾-l≤*≤⅛
∂z2 ∂z ∂τ

Граничные условия:
Ei — -uco=O, к А=о

-UC^1=E2 — -UC+1,
Ws1I

E1 — - Ucy ь — Ek. л — - UCy k,κ z∙κ κ+i Ar z≈fc∖βzΛ,k ∖ozJz,k

cz,к ~c⅛,k>

( дс] - -г (5cY + ⅞∏-1) - ucz,(п-1) -E∏ - ucz,(п-1)’
VdzZz1 (п-1) Vσz√z,(n-1) cz, (п-1) =cz,(n-l)’
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где и — линейная скорость потока, м/с; Ek (к = 1,2,..., п) — коэффици­ент продольного перемешивания в k-й зоне аппарата, m2∕c; z, к — коор­дината длины потока жидкости в k-й зоне, м; z, кг, z, к+ — координата длины потока, бесконечно близкая к точке z, к слева и справа от нее, м; с — концентрация трассера, г/л.
-------- и------- —,-----------------w—------------¾ -1 zfc zπ.1 zπE1u E2U E3 ⅞-l + 1 En,

Рис. 1.8. Схема модели продольного перемешивания в ограниченном 
канале с п зонами смешенияВведя в систему уравнений безразмерные переменные и отразив условия импульсного ввода трассера в первую зону [введением функ­ции Дирака δ(t)], получаемβ2c ас ас+δ(t) = - O≤Z≤Z1, Pe1 QZ2 QZ Qt

1 ∂2c QcPe2 QZ2 ~∂Z ¾-l ≤Z≤Zk,

1 ∂2c Qc Qc „ „ 
--------- — = — Z~1≤Z< Pen QZ2 QZ QtГраничные условия: 1 л----- — -¾=0,Pei VSZ)z=01 Г ас у _ _ 1 Г ас уPe1IazJzjl cz∙1~ Pe2 IazJzjl

i___ ρ⅛∩ _ _ i Г асуPetn-D bz Jz,(∏-D czλn^υ ^ Pe∏ VdZ Jz,(∏-D
cZ,(n-l) -cZ,(π-1)j 

(Qc∕Qz)z=1 =0,

cZ,1 = cZ,l>

1 pY _ _ 1 Гас уPefc I az JZ) fc , Pefc+1 ∖4 az JZj fc
cZ,k — cZ,k>
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где Pe = uL∕E, Z = z∕L — безразмерная координата длины потока.Для импульсной подачи трассера в начальное сечение аппарата 
Z = 0 уравнения первого M1 и второго M2 начальных моментов кривой отклика в любой к-й зоне имеют вид.M1 = А^ехрРеьХ ч------- 1- Z, Xfc_ 1 ≤ Xfc ,Pelt (1.50)где при к = I3 2, ..., п - 1

Ак - +Afc+1exp(Pefc+1Xfc) exp(-PezXfc), Lpefc+ι Pefc Jпри к = п

An = exp(-Pen)∕Pen;
к 47 4M2=∑Bfc+-^+-⅛ + X2-1 Pefc Pe^— (2AfcX—Cfc)exp(PefcX), Xfc.1 ≤ X ≤ Xfcj (1.51)где при к = 1 B1=-2A1∕Pe1,при к = 2, 3, ..., п2Xfc-1 2Xfc-1 2Afc-1 . . 2 Afc _ λBfc = —exp(Pefc.1Xfc.1) - —exp(PefcXfc.1) ,Pefc-ι Pefc Pefc.1 Pefcпри к = 1,2, ...,п-1Cfc-2AfcXfc (2Afc+1Xfc Cfc+1)expXfc(Pefc+1 Pefc) +4Xfc 4 ι 4Xfc 4Pefc Pefc ' Pefc+1+Pe2+ly+ Bk+1~~------- 7Γ7 + exp(-PefcXfc),при к — п 4 ι 6 Pen + Pe^ exp(-Pen).

1 1

Уравнения (1.50) и (1.51) позволяют по экспериментальным кри­вым отклика, зафиксированным на отдельных участках аппарата, определять интенсивность продольного перемешивания. Так, фик­сируя кривые отклика в сечениях X1, X2, ..., Xfc, ...,Zn = 1, можно по величине приращения безразмерной дисперсии на каждом участке ∆σ∣ = σ∣fc - σ∣jfc последовательно, начиная с конечного участка, рас­считать все значения Pek и Ek. Необходимая для расчета зависимость ∆σ2 от параметров модели вытекает из уравнений (1.50), (1.51). Общее выражение ∆σ∣ для любого k-го участка аппарата имеет вид
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∆σ∣=σ∣fc 2 _ 2(Zfc ⅞-l)
σz,(k-υ - pefc

4AkZk.1+½⅛-Ck Pelt exp(PefcZfc.1)-
- 4AkZk+^-Ck
I Pθk

exp(PefcZfc) + Ag (exp(2PefcZfc~1) -exp(2PefcZfc)). (1.52)
В этом уравнении кроме Pe изучаемого участка входят Pe после­дующих участков, поэтому можно найти все значения Pefc. Для аппа­ратов большой высоты (большие Pefc) уравнение (1.52) упрощается, и Pefc определяется в явном виде. При исследовании аппаратов малой высоты (небольшие Pefc) приходится решать уравнение (1.52) графиче­ским способом. В результате определяют средние значения коэффици­ентов продольного перемешивания для отдельных участков аппарата. Для последнего (по ходу потока) участка уравнение (1.52) приводится к виду ∆σ∣=σ‰1-σ2.1 2(l-Zn-1) 5 ι 4(1-Zn,1)ι 4Pen Pen L Pen Pe≡×exp[-Pen(l-Zn.1)] + exp[-2Pen(l-Zn.1)]∕Pe2. (1.53)Часто два последних члена уравнения (1.53) бывают весьма малы. Тогда Pe -1~z∏-ι , b~zn-ιT 5 .∆σθ К ∆σθ J ∆σ∣'Для аппаратов, состоящих из двух участков с разной интенсивно­стью продольного перемешивания, на основе уравнений (1.50), (1.51) получаем 9 2(1-Z1) 2 2 C 1 Л 2 < 1 1 Jσ∩ =-------------------и------ Z1-I-------- ------- -+-------------×θl Pe2 Pe^ Pe2I4 Pe2J Pef I4Pe1 Pe2J2exp(-Pe1Z1) Г_1_____1_ exp (-Pe1Z1) JPθι +1 Pe2 Pθι+ Pe1 jχ2ezp(-Pe2(l-Z1))Pe2При больших значениях Pe два последних члена уравнения (1.54)пренебрежимо малы. Тогда

peι=^⅛Cin 2 2 2(1-Z1)1 θ1 Pe2 Pe2
Z1+!/Pe2J2C1 J (1.55)2Ci ’

Зная Pe2, можно по дисперсии функции отклика, зафиксированной в потоке на выходе из аппарата, с помощью уравнения (1.55) найти Pe1.
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1.6. Лабораторная работа по исследованию гидродинамики 

на ситчатой тарелке

Цель работы. Получить навыки экспериментального исследования 
гидродинамики в аппарате, а также научиться определять параметры 
математических моделей и оценивать адекватность модели.

Описание установки
Исследование гидродинамики проводится на системе воздух — вода 

в аппарате диаметром 1050 мм (рис. 1.9).

Рис. 1.9. Схема барботажного аппарата для исследования структуры 
потока жидкости в системе воздух — вода:

1 — вентилятор высокого давления; 2 — заслонка на входе в вентилятор;
3 — дифманометр диафрагмы воздуховода; 4 — рабочая тарелка; 5 — воронка для заливки раствора соли; 6 — импульсная трубка; 7—кондуктометрический датчик; 8 — вентиль подачи веды в бак; 9 — кран подачи воды в колонну;

10 — водяной насос; 11 — бак с водой
Воздух нагнетается в колонну вентилятором 1 высокого давления 

ВВД-4. Расход воздуха регулируется заслонкой 2 на входе вентилятора 
и контролируется дифманометром 3.

Подача воды на орошение осуществляется с помощью центробеж­
ного насоса 10 производительностью 7 м3/ч с дистанционным измере­
нием расхода воды с помощью ротаметра типа РЭ-16.
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Методика исследованияПриведенный выше (см. параграф 1.3) метод моментов функции рас­пределения времени пребывания (ФРВП) позволяет определить слож­ную гидродинамику на тарелке и предусматривает импульсную подачу индикатора на входе потока жидкости на тарелку с последующим сня­тием С-кривых в различных точках по длине пути жидкости на тарелке (см. рис. 1.4). Так, для исследования структуры потока по этому методу необходимо в центральном и боковых сечениях тарелки установить от 10 до 15 кондуктометрических датчиков, а также систему автома­тизированного эксперимента (САЭ). Подробное описание САЭ и ком­плекса программ для ее обеспечения приведено в учебном пособии: 
Комиссаров Ю. А. и др. Основы конструирования и проектирования промышленных аппаратов (М. : Химия, 1997. С. 161).C учетом трудоемкости реализации метода моментов ФРВП в настоя­щей работе был использован метод импульсного возмущения по составу потока (см. параграф 1.3).Суть метода заключается в том, что обеспечивается необходимый режим по газу (воздух) и жидкости на тарелке и, по мере установле­ния стационарной гидродинамической обстановки на тарелке, на входе потока с помощью устройства 6 осуществляется импульсное возмуще­ние (δ — функция Дирака), а на выходе потока жидкости с рабочей тарелки 4 непрерывно записывается концентрация индикатора во вре­мени (С-кривая) с помощью кондуктометрического датчика 7, установ­ленного у сливной планки и включенного в одно из плеч электронного автоматического моста.

Порядок выполнения эксперимента1. Открыть вентиль 8 и подать воду в бак 11, заполнив его наполо­вину.2. Наполовину открыть заслонку 2 на входе в вентилятор 1.3. Уменьшить подачу воды в бак 11 вентилем 8.4. Включить вентилятор 1 тумблером на общем щите электроснаб­жения.5. Включить в сеть вторичный прибор электрического ротаметра расхода воды.6. Включить центробежный водяной насос 10 и установить кра­ном 9 расход воды 1,8 м3/ч, что соответствует 30 % показания ротаме­тра — табл. 1.1 (на схеме не показан).
Таблица 1.1

Градуировка ротаметра по расходу воды

Показания 
ротаметра, %

Расход воды, 
M3/ч

Показания 
ротаметра, %

Расход воды, 
M3/ч20,0 0,2 55,0 6,3630,0 1,8 56,0 5,62
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Окончание табл. 1.1
Показания 

ротаметра, %
Расход воды, 

M3/ч
Показания 

ротаметра, %
Расход воды, 

м3/ч44,5 4,5 58,0 7,047,0 5,0 61,0 7,548,5 5,2 63,0 8,050,0 5,5 64,5 8,252,5 6,07. Установить скорость воздуха в колонну по дифманометру 3 0,9 м/с (что соответствует показанию дифманометра 86 мм вод. ст., табл. 1.2) с помощью заслонки 2 на входе воздуходувки 1.
Таблица 1.2

Градуировки диафрагмы по воздуху

Показания 
дифманометра, 

мм вод. ст.

Скорость воздуха 
на полное сечение 

аппарата ω, м/с

Показания 
дифманометра, 

мм вод. ст.

Скорость воздуха 
на полное сечение 

аппарата ω, м/с21 0,457 86 0,90028 0,522 98 0,97837 0,586 115 1,04246 0,652 130 1,12054 0,720 220 1,762 0,784 280 2,0673 0,8668. Включить электронный мост КСМ-4 в сеть и переключить тум­блеры на нем «Прибор» и «Диаграмма».9. Подготовить 50 мл водного раствора соли NaCl концентрацией 40 г/л, залить его через воронку 5 в импульсную трубку 6, расположен­ную над приемной планкой тарелки у входа потока жидкости.10. Подать раствор соли на вход потока рабочей тарелки 4 резким поворотом трубки импульса 6 на 90° против часовой стрелки.11. Снять С-кривые: 9 режимов (три по воздуху при трех по воде) и два режима на воспроизводимость эксперимента.
Выключение установкиЗакрыть вентиль 8 подачи воды в бак 11, выключить водяной на­сос 10, через минуту выключить вентилятор 1, затем самописец и вто­ричный прибор РЭ. Такой порядок выключения установки исключает затопление колонны и воздуховода.

Анализ и обработка результатов экспериментаСреднее время пребывания в аппарате определяется по формуле
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∫tc(t)dt7 _ _ о
вых мm° JcttMt (оMo = ∫ c(t)dt, M1 = ∫ tc(t)dt, о огде M0 и M1 — начальные моменты нулевого и первого порядков. Безразмерную дисперсию определяют по формуле

M2 = ∫ t2c(t)dt, о где M2 — начальный момент второго порядка.Обработка С-кривых, получаемых на выходе потока, может быть произведена по формулам (1.56) и (1.57) любым численным методом (трапеций, прямоугольников, Симпсона).1. Оценить вид кривой и установить ориентировочную модель структуры потока жидкости (см. параграф 1.7).2. Определить наличие неоднородностей (застойных зон, байпаса, рецикла) в структуре потока сравнением общей длительности экспери­мента t3 (1.62) и tBHX (1.56).3. Рассчитать по С-кривым величины M0, M1, M2, среднее время пребывания жидкости на тарелке ξbix (1.56), безразмерную дисперсию σ‰Hx (1∙57)> величину Ревых, число ячеек Nbmx (1.58).4. Установить вид модели и определить ее параметры.5. Построить графики зависимости коэффициента продольного перемешивания E от нагрузок по газу и жидкости (см. табл. 1.1 и 1.2), оценить характер зависимостей.6. Провести сравнение теоретической (1.62) и экспериментальной функций отклика.7. По диффузионной и ячеечной моделям определить КПД тарелки (1.59), (1.61).8. Условия эксперимента занести в таблицу.
Номер 

С-кривой
Расход КПД тарелки 

"∏∙JJ>воды L, кг/ч воздуха V, кг/ч123
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Окончание таблицы

Номер 
С-кривой

Расход КПД тарелки 
H туводы L, кг/ч воздуха V, кг/ч456Формулы для определения числа Пекле (Pe) и числа ячеек N:2σ∣ =—[ (Ре -1 + ехр(-Ре) ], Pezили Pe = (l-σ∣)∕σ∣, σ∣=l∕N;КПД тарелки (см. п. 1.4.3):

Лту ∏0yгде
l-exp[-(α+Pe)] exp(a)-l
, . -г, ∖(-l a+Pθλ∣ a ')(a+Pe) 1ч--------- а 1ч--------------V a ) a + Pe J 

(1.58)

(1.59)
a =—Ql + 4λη0y /Pe-l),λ = mv/L,m = dy ∕dx = l.В работе следует определить ηιy при ηc)y = 0,4; 0,8; 1,0.9. По методу наименьших квадратов следует определить зависи­мость КПД от расхода по жидкости и пару Lnv (кг/ч):ηυ,=A0 + A1v + A2V2 +A3L + A4L2. (1.60)КПД по ячеечной модели имеет видηιy = ⅛l + λη0y /N)n -1], (1.61)Лгде N — число ячеек полного перемешивания.

1.7. Лабораторная работа по исследованию гидродинамики 

в аэротенке при пневматической аэрации

Цель работы. Исследовать структуру потока жидкости в четырехко­ридорном аэротенке (используются для биологической очистки сточ­ных вод), рассчитать параметры ячеечной и диффузионной математи­ческих моделей, для этого снять экспериментальные функции отклика на импульсное возмущение в жидкой фазе в нескольких точках аэро­тенка; провести сравнение точности моделей.
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Описание установкиУстановка (рис. 1.10) состоит из аэротенка 6, в который поступает вода через вентиль 1 и ротаметр 3. Постоянство уровня воды в аэро­тенке поддерживается с помощью уравнительного сосуда 12. Аэрация осуществляется воздухом, подаваемым из воздуходувки 11 через вен­тиль 10, ротаметр 9 и пневмотрубки, расположенные снаружи аэро­тенка.

Рис. 1.10. Установка по исследованию структуры потока жидкости 
в аэротенке:

1 — вентиль для подачи воды; 2,9 — ротаметры; 3 — кондуктометрические датчики; 4 — пневматическое устройство; 5 — сосуд для индикатора;б — аэротенк; 7 — электронный потенциометр; 8 — измеритель электропроводности; 10 — вентиль для подачи воздуха; 11 — воздуходувка; 
12 — уравнительный сосудИсследование гидродинамического режима осуществляется введе­нием на входе потока жидкости в аэротенк раствора KCl посредством пневматического устройства 4. Изменение концентрации соли KCl в коридорах аэротенка фиксируется на диаграммной ленте с помощью электронного потенциометра 7, который связан с кондуктометриче­скими датчиками 3 и измерителем электропроводности 8.
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Методика исследованияТакая же, как в работе 1.6. Используется метод импульсного возму­щения (8-функции Дирака) и в трех точках по длине аэротенка (в точ­ках 1д, 2д, Зд на рис. 1.10) снимаются С-кривые.
Порядок выполнения эксперимента1. Открыть вентиль 3 и по ротаметру 2 установить требуемый рас­ход воды.2. Заполнить аэротенк 6 до требуемого уровня.3. Уровень воды в аппарате поддерживать с помощью уравнитель­ного сосуда 12.4. Включить воздуходувку 11.5. Включить блок питания измерителя электропроводности 8 и электронного потенциометра 7.6. Приготовить индикатор — водный раствор KCl концентрации 0,2 г/л.7. Залить приготовленный раствор в сосуд 5 и включить подачу сжа­того воздуха.8. Ввести индикатор на вход потока жидкости, засечь время подачи трассера (давление в сосуде 5 должно быть 0,2 МПа).9. Произвести запись кривых отклика на импульсное возмущение в трех точках.Для уменьшения погрешности в определении параметров моделей необходимо, чтобы длительность эксперимента t3 составлялаt3=3t = 3Vaπ∕v, (1.62)где Van — объем жидкости в аэротенке, v — расход воды (градуировоч­ный график см. на рис. 1.11)

% шкалы ротаметра
Рис. 7.7 7. Градуировочный график ротаметра жидкости10. Измерить скорость диаграммной ленты потенциометра 7.
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Выключение установки1. Закрыть вентиль 1, подающий воду в аэротенк.2. Выключить воздуходувку 11, потенциометр 7 и блок питания 8.3. Слить воду из аппарата через сосуд 12.

Анализ и обработка результатов эксперимента1. C помощью ЭВМ для полученных трех С-кривых найти среднее время пребывания и безразмерные дисперсии в трех точках (1д, 2д, Зд на рис. 1.10) по формулам оо∫tcωdt Ytctι,2,3=⅛-------- = ⅜⅛ (1-63)∫ c(t)dt ^^,ciо∫ t2c(t)dt / ∫ c(t)dtσθ1,2,3 = °----------- =H------------- 1- (1-64)
2. По С-кривой датчика (Зд) рассчитать количество введенного индикатора g:

g = v]c(t)dt≈v∑ciΛt. (1.65)
О i=lПри обработке С-кривых следует учесть, что отсечение «хвоста» кри­вой дает большую погрешность — приводит к завышению числа Pe или 

N: при ck∕cm = 0,1 погрешность 60 %, при ck∕cm = 0,01 погрешность 9 %, при ck∕cm = 0,001 погрешность 2 %. Так как см ≈ 0,2 г/л, ск должна соста­вить 0,002 г/л (ск — концентрация «хвоста», см — максимальная кон­центрация).3. Рассчитать среднее время пребывания F и количество индика­тора g по формулам t=Vaπ∕v, (1.66)
g=⅞⅛, (1-67)где vii, си и tlt — соответственно расход, концентрация и время подачи трассера — индикатора — через пневмоустройство 12.4. Сравнить значения среднего времени пребывания F и количе­ство введенного индикатора g, полученные по экспериментальным С-кривым (1.63) и (1.65), с рассчитанными по формулам (1.66) и (1.67) и оценить наличие в аэротенке застойных зон, байпаса, рецикла с уче­том погрешности экспериментальных данных.5. Рассчитать число ячеек по С-кривой датчика Зд для ячеечной модели структуры потоков по формуле
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N = l∕σ∣ .
036. Сравнить С-кривую датчика Зд (см. рис. 1.10), построив график теоретической С-кривой в соответствии с выражением

г NNtN-I Л Nt\ 
c= _ „ π---------- exp —— ,(t)jv-1(N-l)! Ч t J

(1.68)где ch = g∕Vaπ.7. Рассчитать параметры диффузионной модели. Для исключе­ния ошибок, связанных с трудностью подачи точного (идеального) импульса, найти функцию распределения как разность дисперсий для двух точек по длине аэротенка (датчики 1д и 2д):
∆σ∣=σ∣2-σ‰.Для аппарата конечной длины (открытый сосуд) [см. параграф 1.5, уравнение (1.53) при условии Zn-1 = 0], которым является аэротенк, связь числа Ре, характеризующего продольное перемешивание, с при­ращением безразмерной дисперсии σ∣ имеет вид∆σl =4⅜ = -+⅛(e^2pe + 4e-p≡ + 4Pee-pθ -5). (1.69)t 1 2 Pe Pe2 l2

1 2 2 2exp(-Pe)N-Pe-Pe2 Pe2Данные, необходимые для расчета, следующие: и = 0,0074 м/с, 
I = 0,9 м, V = 0,6 м3/ч, Van = 0,1 м3, скорость диаграммной ленты — 600 мм/ч, Vh = 18,6 мл/с, Си = 15 с, C11 = 30 г/л.

Формула (1.69) является точным уравнением связи числа Pe и σ∣; для больших значений числа Pe вторым членом можно пренебречь. Погрешность расчета числа Pe при отбрасывании второго члена состав­ляет при Pe = 100 — 2,5 %, при Pe = 10 — 25 %. Поскольку в лабора­торной установке число Pe меньше 10, расчет следует проводить по точ­ной формуле (1.69).8. Рассчитать коэффициент продольного перемешивания Е, м /с:2
E = ul∕Pe,где и — средняя скорость жидкости в аэротенке, м/с, I — расстояние между датчиками 2д и 1 д, м.9. Сравнить параметры математических моделей по точному урав­нению связи, подставив в него значение числа Ре:
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1.8. Лабораторная работа по исследованию гидродинамики 

в насадочной ректификационной колоннеЦель работы. Используя импульсный метод ввода индикатора, опре­делить структуру математической модели гидродинамики и ее параме­тры. Оценить влияние режимных нагрузок на степень перемешивания в колонне. Описание установкиИспользуется насадочная ректификационная установка, схема кото­рой приведена на рис. 1.12.

Рис. 1.12. Схема насадочной ректификационной колонны:1 — конденсационный горшок; 2 — манометр; 3, 12 — вентили; 4 — колонна;5 -— пробоотборники; 6 — распределительное устройство; 7 — термопара;
8 — дефлегматор; 9,10 — ротаметры; 11 — опорная решетка; 13 — штуцер ввода пара; 14 — водомерное стекло; 15 — кубНасадочная колонна выполнена из нержавеющей стали, состоит из двух царг, имеющих внутренний диаметр 134 мм и высоту 1 м. Колонна заполнена керамическими кольцами Рашига размером 15 × 
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× 15 × 2 мм. Нижняя царга имеет опорную решетку 11 и крепится с помощью фланцев к кубу, объем которого 50 л. Обогрев куба осу­ществляется с помощью рубашки и змеевика, в которые подается греющий пар. Конденсат из куба отводится через конденсационный горшок 1 в канализацию. В верхнюю царгу вмонтировано распредели­тельное устройство 6 для флегмы, представляющее собой лейку диа­метром 100 мм с отверстиями 3 мм. Для поддержания изотермических условий при работе колонна 4, куб 15 и паровая линия покрыты тепло­изоляционным слоем. По высоте колонны установлено 13 пробоотбор­ников 5 с холодильниками. Для контроля уровня жидкости в кубе име­ется водомерное стекло 14. Давление греющего пара устанавливается с помощью вентиля 3 и измеряется манометром 2. Количество флегмы определяется по ротаметру 9. Расход охлаждающей воды в дефлегматор контролируется по ротаметру 10.

Пуск и выключение установки1. Открыть вентиль подачи охлаждающей воды в дефлегматор 12 и вентиль подачи греющего пара 3, с помощью которых задается режим работы колонны.2. По достижении заданного режима работы колонны приступить к выполнению экспериментальной части работы.3. В случае аварийных ситуаций необходимо закрыть вентиль 3 на подаче греющего пара, затем закрыть вентиль 12 на подаче охлажда­ющей воды. При возникновении пожара использовать для его тушения огнетушитель и песок.
Методика исследованияИндикатор — раствор соли KCl — вводится сверху колонны через штуцер, а измерение концентраций осуществляется на выходе колонны. Концентрация индикатора замеряется кондуктометриче­ским датчиком. Ввод индикатора из емкости в поток флегмы осу­ществляется с помощью пневматического клапана, расположенного на флегмовой линии. Достижение стационарного состояния работы колонны фиксируется по постоянству расхода флегмы в колонне. Переход из одного режима работы в другой производится изменением расхода греющего пара, подаваемого в змеевик куба с помощью вен­тиля.

Анализ и обработка результатов эксперимента1. Установить область функционирования колонны путем срав­нения скорости инверсии IVhhb и реальной скорости парового потока в аппарате.2. Провести анализ С-кривой с целью выбора структуры модели.3. Для полученной С-кривой с учетом выбранной структуры модели рассчитать значение нулевого, первого и второго моментов см. работу 1.6).
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4. Используя моментные характеристики функции распределения времени пребывания, рассчитать общее количество g индикатора, вышедшего из колонны, и сравнить его со значением реально введен­ного количества индикатора:
OOg = L∫ c(t)dt, огде L — расход флегмы, c(t) — концентрация индикатора на выходе потока.5. Определить параметры выбранной гидродинамической модели.6. Рассчитать теоретическую функцию отклика [уравнение (1.68)].7. Проверить адекватность модели реальному объекту путем срав­нения теоретической и экспериментальной функций отклика.8. Оценить влияние нагрузок на степень продольного перемешива­ния в колонне.На этапе выбора гидродинамической модели (п. 5) в ректификаци­онной колонне предпочтение при прочих равных условиях отдается более простой, но достоверно описывающей поведение объекта.

Рис. 1.13. Функции отклика на ступенчатое (а) и импульсное (б) 
возмущения по составу потока: a —g ∙ l(t); б — gδ(t)Например, функция отклика, представленная на рис. 1.13, может быть описана разными математическими моделями. В первом прибли­жении это:

L Ячеечная модель L⅛σg=l∕N
IL Ячеечная модель с обратными потоками (е)

L + е 
е

L + е
2_ 1 + х 2x(l-xjv)σθ “ N(l-x)^ N2(I-X)2 ’где х = //(1 +f),f= e∕L.
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IIL Диффузионная модель

LcBX> Pe ^свых
σθ = ∑⅛^ [ (Ре -1 + ехр(-Ре) ], Pe2Pe = (l-σ∣)∕σ∣.

IV. Модель идеального вытеснения (МИВ) + ячеечная модель

ξιπ, =0,1÷0,9(Viib /Vaπ), ξn = Vn /Van = 0,9÷0,l.
V. Модель идеального вытеснения (МИВ) + модель идеального 

смешения (МИС)

ξιπj =0,l÷0,9,ξlιc =0,9÷0,l.Из первых трех моделей с вычислительных позиций предпочтение следует отдать ячеечной I, так как расчет аппарата по этой модели зна­чительно проще других.Из комбинированных моделей предпочтительнее использовать модель IV, поскольку в этом случае реальная картина будет ближе к тео­ретической.Перед тем как приступить к определению параметров выбранной модели, следует проверить систему на наличие неоднородностей пото­ков жидкости (газа) в аппарате: застойная зона (33), байпас и рецикл 
(Кафаров В. В., Глебов М. Б. Математическое моделирование основных химических производств. М. : Высшая школа, 1991).Возможное наличие 33 определяют сравнением среднего времени пребывания потока в аппарате τ и общей длительности экспери­мента тэ. Если τ3 > Зт, то в исследуемом потоке возможно наличие 33. Тогда необходимо оценить объем этой зоны, причем метод его опреде­ления не зависит от вида 33 (мертвая или с обменом) и заключается в сравнении значений среднего времени пребывания потока в аппа­рате т и действительного тд, гдеτ = ∫ tc(t)dt / ∫ c(t)dt и тд = Vaπ / L. о оПо величине расхождения этих значений находят объем застойной зоны:
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V33=L(τfl-τ),где Vaπ — удерживающая способность аппарата, м3.Оценку прочих неоднородностей (байпас, рецикл) проводят ана­логично, если наблюдается неоднородность только одного вида. Если имеют место обе одновременно, необходимо использовать еще какие- либо методы — в частности, метод расчета дисперсии сложной системы через дисперсии составляющих ее элементов. Причем варьируя раз­меры этих зон, можно добиться наилучшего совпадения расчетной и экспериментально найденных величин безразмерной дисперсии σ∣.
Оценка адекватности моделиАдекватность модели обычно оценивают путем сравнения экспери­ментальной С-кривой и рассчитанной по модели. Чаще всего проверку осуществляют с использованием методов математической статистики, т. е. критериев соответствия принятой гипотезы реальному экспери­менту (по t-критерию Стьюдента или %2-критерию Пирсона).



Глава 2 
КИНЕТИКА МАССОПЕРЕДАЧИ И РАВНОВЕСИЕ 

В МНОГОКОМПОНЕНТНЫХ СМЕСЯХ В ПРОЦЕССЕ 
РЕКТИФИКАЦИИ

2.1. Общая характеристика и математическое описание процесса 

ректификации

Ректификация — процесс разделения смесей жидкостей, полностью или частично растворимых друг в друге, путем тепломассообмена между про­тивоточно движущимися потоками пара и жидкости, в результате чего легколетучие компоненты поднимаются вверх (в дефлегматор), а тяже­лолетучие компоненты опускаются вниз (в куб колонны). В основе про­цесса лежит различная упругость паров жидкостей, составляющих смесь.Ректификационная установка состоит из куба 1, колонны 2, содер­жащей N тарелок, и дефлегматора 3 (рис. 2.1).Математическая модель ректификации должна учитывать балансо­вые соотношения, парожидкостное равновесие, кинетику массопере- дачи, гидродинамику потоков.Основу модели составляют материальный и тепловой балансы колонны. Парожидкостное равновесие, кинетика массопередачи и гидродинамика потоков представляют собой самостоятельные слож­ные задачи. Использование различных методов учета фазового равно­весия, кинетики и гидродинамики приводит к изменению отдельных коэффициентов или зависимостей в балансовых соотношениях, однако не изменяет общего алгоритма решения.В связи с большой размерностью задачи и ее нелинейностью раз­работка универсальных алгоритмов, которые гарантировали бы сходи­мость при различных способах описания отдельных явлений, представ­ляет значительные трудности.Для ректификационной колонны с произвольным числом вводов питания и боковых отборов, имеющей N тарелок и снабженной кипя­тильником и дефлегматором, можно записать следующую систему уравнений.
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Рис. 2.1. Схема тарельчатой ректификационной установки:
1 — куб; 2 — колонна; 3 — дефлегматор1. Уравнение общего материального баланса установки:

∑Fi-D-W-∑sLi-∑sVi=O, i=l i=l i=lгде Fii Di W — потоки питания, дистиллята и кубового остатка соответ­ственно; sL — жидкостной поток бокового отбора; sV — паровой поток бокового отбора; индексы pimi к соответствуют числу потоков Fii sLi и sVi.2. Уравнение общего материального баланса тарелки (рис. 2.2):
Fi + ⅛1 + ¼~1 - QLi + sLi) - QVi + s Vi) = 0.

Рис. 2.2. Схема потоков на тарелке колонны
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3. Уравнение покомпонентного материального баланса тарелки i:
FiXfij + Li+1xi+lj + ½-ιyi-ιj∙ ~(Li + sLi)xij-(Vi + sVi)yij =0,где х, у — составы жидкости и пара соответственно; Li — поток жидко­сти, стекающей с i-й тарелки; Vi — поток пара, покидающий тарелку i.4. Уравнение теплового баланса колонны:Σ Lpihpi +X VfiHpi - DHd — Whw + Qw -Qd-∑ sLihi — ∑ sViHi = О, i=l i=l i=l i=lгде H — энтальпия пара; h — энтальпия жидкости; Qw, Qd — тепловые нагрузки на кипятильник и дефлегматор соответственно.5. Уравнение теплового баланса тарелки i:

FiHfi + Li+1hi+1 + Vi.⅛1 - Lihi - ViHi - sLihi - sViHi = 0.6. Уравнения покомпонентных материальных балансов для куба и дефлегматора (рис. 2.3) записываются в виде
Lιχιj ~ ⅛yo,j- Wxwj- = 0,

VnYnj ~Ln+ixn+ij ~L>xdj =0.

Рис. 2.3. Схема потоков для куба колонны (а) и дефлегматора (б)7. Уравнения тепловых балансов для куба и дефлегматора:
L1h1 — V0H0 - Whw + Qw = 0, VnHn - LN+1hN+1 — DhD +Qd=0.8. Уравнения для расчета энтальпии жидкости и пара:

hi=Ti∑cVχij,>1
к к

¾=ηΓ∑4⅝+∑w>1 >1где c(F∖dip — теплоемкости жидкости и пара соответственно; rij — теплота испарения в i-й точке для j-ro компонента.9. Уравнение для расчета температуры конденсации пара (точки росы):
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к
T^ = ∑Anyij, 

j=ιгде An — константа аппроксимирующего полинома.10. Концентрации компонентов в паровой и жидкой фазах на каж­дой тарелке связаны соотношением
<ьУцР=Ч1Р°хци стехиометрическим соотношением
∑yij=∑xij =1∙

i11. Если принять, что степень достижения равновесия характери­зуется КПД тарелки, то для состава пара, покидающего тарелку, можно записать
Уу Πτyi∕)yi-l,J ~*~ЛтууУ  ij>где ηιyι∙j — КПД i-й тарелки j-ro компонента.На рис. 2.4 приведена диаграмма равновесной и рабочей линии в процессе ректификации.

Рис. 2.4. К определению локального КПД (η0y, η0x) и КПД тарелки 
при ректификации:

_ _Уп-Уп-1 _ .⅛-¾ ЛОу - ~----------- > Л Ox  ------------ г
Уп-Уп-1 ×n+ι-yn
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12. Для полного описания ректификации в колонне необходимо записать уравнение, связывающее концентрации пара и жидкости:для дефлегматора
xN+l,j =yN+L,j =Уы,j +rbCyw+l,j “№,;■)>где ηn — эффективность конденсатора (для полного конденсатора ηi5 = 0, для парциального t∣d = 1),для куба колонны

xW = Увх
ИЛИ У0,7 =rlw(y*  ~ Увх) + Увх>

Уо,] =rIw (У*  -yw) + xw>где ηιv — эффективность испарителя (для полного испарителя ηw = О, для парциального ηιv = 1); индексы вх, W, * соответствуют входной величине, кипятильнику и равновесным условиям.Приведенная выше система уравнений является полным описанием процесса ректификации в колонне.
2.2. Термодинамика азеотропных и химически 

взаимодействующих смесейВ подавляющем большинстве случаев разделяемые методом ректи­фикации смеси являются неидеальными, в результате чего в двухфаз­ных смесях жидкость — пар возникают явления азеотропии, а также расслаивания жидкости. Появление гомогенных либо гетероген­ных азеотропов кардинально меняет характер ее разделения вплоть до невозможности выделения целевых продуктов. Таким образом, про­текание процесса ректификации очень тесно связано с равновесными составами парожидкостной системы как предельно достижимыми на ступенях разделения. Поэтому при математическом моделировании предсказание равновесных составов в ходе ректификации смесей пред­ставляет особо важную задачу.Расчет равновесных составов при ректификации смесей с одновре­менно протекающими обратимыми химическими реакциями — еще более сложная задача, так как химические превращения участвующих в равновесии веществ существенно меняют предельно достижимые равновесные составы фаз. В связи с этим ниже подробно рассмотрены равновесия в неидеальных и химически взаимодействующих смесях.
2.2.1. Термодинамико-топологический анализ разделения 

многокомпонентных азеотропных и химически 
взаимодействующих смесейОсновы термодинамико-топологического анализа многокомпонент­ных смесей заложены в работах H. С. Курнакова, Л. А. Серафимова, 
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Ю. В. Гурикова, В. Т. Жарова и др. Проведение термодинамико-тополо­гического анализа позволяет определить составы продуктов разделения или отдельных фракций.Для большей наглядности изложения остановимся вначале на ана­лизе парожидкостного равновесия в тройных смесях. В основе исследо­вания лежат результаты, полученные Пуанкаре на основании качествен­ной теории дифференциальных уравнений первого порядка. Поскольку анализ дифференциальных уравнений Пуанкаре выполнен на сфере, то строится взаимно однозначное отображение евклидовой плоско­сти на сферу (рис. 2.5). При таком построении каждой точке плоско­сти соответствуют две симметрично расположенные точки, и картина распределения интегральных кривых открытого испарения на верхней полусфере будет повторять симметрично относительно центра сферы общую картину распределения интегральных кривых на нижней полу­сфере. Для трехкомпонентных смесей согласно качественной теории дифференциальных уравнений возможны четыре типа особых точек: узел, седло, фокус и центр. Ход траекторий в окрестности этих точек изображен на рис. 2.6. Если N — число узлов, F — число фокусов и C — число седел в нижней полусфере, a 2N' — число узлов и 2С' — число седел на экваторе, то связь между введенными величинами, получен­ная Пуанкаре, выражается следующим уравнением:
N + N, + F = C + C + 1. (2.1)

Рис. 2.5. Схема отображения евклидовой плоскости а на сферу (М — 
отображаемая точка на плоскости; M,, М" — отображения точки 

M на нижней и верхней полусферах соответственно)Применение формулы (2.1) к семейству линий открытого испаре­ния становится возможным в силу особого свойства дистилляционных 
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линий, которое можно назвать свойством замкнутости. Из дифферен­
циального уравнения дистилляционных линий

dx2∕dx1 = (y2-x2)∕(Xι -Xi)

очевидно, что они обязательно должны вблизи любой неособой точки 
на стороне треугольника составов идти параллельно этой стороне. 
Таким образом, из какой бы точки треугольника составов ни выхо­
дить, двигаясь вдоль соответствующей дистилляционной линии, нигде 
нельзя выйти за пределы треугольника, за исключением конечного 
числа особых (узловых) точек. Свойством замкнутости не обладают, 
например, изотермоизобары. Следует подчеркнуть, что свойство зам­
кнутости справедливо только в том случае, если все компоненты содер­
жатся в каждой фазе.

Рис. 2.6. Типы особых точек на плоскости:
а — неустойчивый узел; б — устойчивый узел, в — неустойчивый фокус; 

г — устойчивый фокус; д — седло; е — центр
Сфера является замкнутым многообразием, на котором каждая осо­

бая точка имеет полную окрестность. Концентрационный треуголь­
ник является многообразием с краем. Особые точки, лежащие на гра­
нице треугольника, в связи с этим имеют полуокрестность. Для того 
чтобы перевести результаты, полученные для сферы, на концентра­
ционный треугольник, необходимо каждую граничную точку допол­
нить полуокрестностью. Это можно сделать, представив дополняемую 
полуокрестность в виде зеркального отображения полуокрестности, 
свойственной треугольнику составов. Для этого вначале концентра­
ционный треугольник с помощью операций симметрии относительно 
своих элементов (вершин, ребер) преобразуют в некоторую связную 
совокупность треугольников. Объединение полученной совокупности 
дает некоторое выпуклое многообразие, гомеоморфное (подобное) 
сфере. На рис. 2.7 показано многообразие, полученное с помощью опе­
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раций симметрии с треугольником составов относительно его вершин и ребер. При таком подходе любая граничная особая точка получает полную окрестность и при отображении построенного многообразия на сферу сохраняет свой топологический образ.

Рис. 2.7. Многообразие (октаэдр), гомеоморфное сфере, полученное 
отображением треугольника составов 123Если теперь на основе треугольника составов построить замкнутую поверхность, гомеоморфную сфере (т. е. между точками построенной поверхности и точками сферы существует взаимно однозначное соот­ветствие), в форме двух склеенных по периметру квадратов, то стано­вится удобным вывод уравнения связи между особыми точками.Общая качественная теория дифференциальных уравнений первого порядка показывает, что через каждую особую точку проходят две син­гулярные линии, делящие окрестность особой точки на четыре сек­тора, внутри которых качественное поведение интегральных кривых одно и то же. Таким образом, видно, что при расширении исходного треугольника и образовании поверхности, гомеоморфной сфере, нигде не нарушается требование теории. Отсюда следует, что полученную систему кривых на сфере можно рассматривать как систему инте­гральных кривых некоторого дифференциального уравнения первого порядка — вообще говоря, отличного от исходного уравнения дистил­ляционных линий, и применить к ней формулу Пуанкаре (2.1). Оста­ется только подсчитать число узлов, фокусов и седел на квадрате с уче­том того, что некоторые стороны отождествлены.Такой подсчет с учетом того, что фокусы на семействе дистилляци­онных линий отсутствуют (F = 0), позволил вывести следующее урав­нение связи между особыми точками в треугольнике составов (правило азеотропии):

2C3+C2+2 = 2N3 + N2+N1, (2.2)где N1 — число вершин треугольника составов, являющихся узлами; N2, C2 — число бинарных азеотропов, являющихся узлами и седлами; N3, C3 — число тройных азеотропов, являющихся узлами и седлами соответственно.
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Обобщение правила азеотропии на многокомпонентные смеси выполнено в ряде работ. Для этого на векторном поле нод (под нодой понимается отрезок, соединяющий составы равновесных фаз) диа­грамм фазового равновесия вводится индекс особой точки.Индекс особой точки векторного поля нод определяется числом вра­щений равновесной ноды при обходе особой точки вдоль замкнутого контура. Для обыкновенных особых точек, какими являются азеотропы и точки, соответствующие чистым компонентам, индекс равен +1, если нода поворачивается на 360° в направлении обхода особой точки, и -1, если она поворачивается на 360° в направлении, противополож­ном направлению обхода. Для многомерных пространств индекс осо­бых точек определяется степенью отображения сферы обхода на сферу направлений вектора ноды. Отметим, что все простые (неособые) точки векторного поля нод имеют индекс, равный нулю, что озна­чает равенство нулю суммарного угла вращения ноды при обходе этой точки. Учитывая этот факт, далее можно использовать теорему Кроне- кера, согласно которой индекс многообразия равен сумме индексов, вложенных в это многообразие особых точек:
J = ∑i. (2.3)В то же время индекс замкнутого многообразия, например сферы, не зависит от конкретного векторного поля, расположенного на нем, а определяется числом, равным характеристике Эйлера, т. е. является инвариантом. Характеристика Эйлера определяется в топологии урав­нением 3 = l + (-l)m, (2.4)где т — размерность сферы.Учитывая равенство индекса сферы характеристике Эйлера, суммар­ный индекс J будет, согласно (2.4), равен нулю для всех сфер нечетной размерности и двум для всех сфер четной размерности. Таким образом, задача об алгебраической сумме особых точек диаграмм состав — свой­ство с учетом индекса этих точек сводится к задаче построения сферы из концентрационных симплексов путем их многократного отображе­ния. Затем необходимо подсчитать числа повторяющихся особых точек, расположенных на различных элементах симплекса на сфере, и поста­вить соответствующие коэффициенты в (2.3).Обозначим через N+ экстремумы с положительным индексом, соот­ветствующие, например, азеотропам с максимумом температуры кипе­ния, N- — экстремумы с отрицательным индексом, соответствующие, например, азеотропам с минимумом температуры кипения, a C+ и C- — положительные и отрицательные минимаксы, соответствующие раз­личным седловинным азеотропам. Тогда можно предлагаемым выше путем получить для М-компонентной азеотропной смеси уравнение
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M∑2fc(Nfc+ +cfc÷-Nk -Cfc) = l + (-l)M-i, (2.5)
k=lгде M — число компонентов; к — число к-х составляющих М-компонентной смеси, изменяющихся от 1 до М; коэффициент 

2k отражает повторяемость данной особой точки на сфере.Уравнение (2.5) представляет собой алгебраическую сумму индек­сов особых точек, соответствующих в М-компонентной смеси M точкам чистых компонентов и всем имеющимся бинарным, тройным, четвер­ным и т. д. азеотропам любого типа. Это уравнение охватывает все особые точки диаграмм фазового равновесия для любого поля равно­весных нод жидкость — пар. Оно получено для общего случая много­кратным отображением одного и того же симплекса определенной размерности на сферу той же размерности. Для четырехкомпонент­ных смесей получено другое уравнение, основанное на двукратном отображении на сферу симплекса той же размерности, т. е. методом построения сферы из минимально возможного числа симплексов. Этот метод был обобщен на М-компонентные смеси. Метод легко уяснить из следующих простых построений. Допустим, мы «склеили» два тре­угольника их сторонами. Тогда, «раздув» полученную фигуру, придем к сфере второй размерности. В этом случае все особые точки, располо­женные на сторонах и в вершинах треугольника, будут лежать на эква­торе сферы, в то время как особые точки внутри треугольника будут расположены на двух полушариях, т. е. повторятся дважды.Уравнение, полученное таким отображением, имеет вид2C^M +cm-Nm -¾) + QVγ÷ +Cγ÷-N- -C-) = 1+ (-Dm-1, (2.6) где индекс «г» относится к любому азеотропу, содержащему от (М - 1) до двух компонентов, и к точкам чистых компонентов диаграммы.Все особые точки, имеющие нижний индекс «г», расположены, как легко установить, на границе концентрационного симплекса. Учиты­вая, что ряд особых точек при «склеивании» сферы приобретает нуле­вой индекс (это точки перегиба поверхности), уравнение (2.6) допол­няется соотношением Nr÷ + Cr÷ + Cr- + N- -Gτ- Gr0 ,где Gr — общее число граничных точек; G° — число граничных точек, имеющих нулевой индекс на сфере.К точкам с нулевым индексом относятся различные «седло» — «узел» [C+N-], [C-7V+], положительно-отрицательные «узлы» [N+/V-] положи­тельно-отрицательные «седла» [C+C-]. Последние характерны для пяти­компонентных смесей.Уравнения (2.5), (2.6) независимы и в общем случае непереводимы друг в друга. Они выражают общий закон соотношения между азеотро­пами различного типа с любым числом компонентов. В частном случае трехкомпонентных смесей оба уравнения приводятся к уравнению (2.2).
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Решение любого из этих уравнений позволяет выявить все струк­туры диаграмм состав — свойство и термодинамически обосновать все допустимые типы диаграмм фазового равновесия жидкость — пар. Уравнения являются общими и применимы для полиазеотропных систем с любым числом компонентов и любой степенью неидеально- сти в обеих фазах. Уравнения (2.5) и (2.6) распространены и на случай многофазных систем, включая гетероазеотропные, а также на смеси, в которых протекают химические реакции.
2.2.2. Определение коэффициентов активности 

в многокомпонентных смесях

Учет неидеальности многокомпонентных смесейПредсказание равновесных составов фаз в бинарных и многоком­понентных реальных смесях основывается на учете их отклонения от идеального поведения с помощью коэффициентов активности ком­понентов в фазах γ. Это в особенности относится к азеотропным сме­сям, специфика поведения которых полностью отражается коэффици­ентами активности присутствующих компонентов.Для жидкой фазы коэффициент активности i-ro компонента имеет вид γi=∕i>κ∕Pi0CΓ)xi. (2.7)Соответственно для паровой (газовой) фазы коэффициент активно­сти (летучести) ai составляет αi=∕iπ∕Pyp (2.8)где fi — фугитивность i-ro компонента; Pi0 (T) — давление чистого i-ro компонента при температуре Т; P — общее давление; xi,yi, — моль­ные доли i-ro компонента в жидкости и в паре соответственно.В настоящее время теория растворов и реальных газовых смесей не позволяет получить строгие выражения для коэффициентов актив­ности компонентов в фазах. Для описания зависимости коэффициентов активности компонентов от состава фазы предложен ряд полуэмпири- ческих уравнений.Большинство моделей растворов основывается на предположении об одинаковых или близких по размеру и форме молекул в растворе. Такое предположение позволяет значительно упростить расчет, однако приводит к заведомо неверным результатам, если молекулы реального раствора сильно различаются по размерам, как, например, молекулы в растворах полимеров.Флори предложил теорию растворов, содержащих линейные поли­мерные молекулы, в которой отклонения поведения молекул от идеаль­ного объяснялось способностью отдельных сегментов длинных поли­мерных молекул взаимодействовать независимо одна от другой как 
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идеальные кинетические единицы. Постулировалась жесткая решет­чатая модель жидкости и предполагалось, что молекулы растворителя и сегменты полимерных молекул могут взаимозаменять друг друга, а свойства решетки не зависят от состава. Выражения, полученные на основе этой теории для энтропии смешения AS и других термодина­мических функций, зависели уже не от мольных долей молекул поли­мера и растворителя, как в случае идеальных растворов, а от их объ­емных долей: AS = -k^ln v1 +Nlnv2^,
где к — константа Больцмана; п — число молекул растворителя; N — число молекул полимера; β — число молекул растворителя, заменяемых свободно ориентированным сегментом полимерной цепи; V1 и V2 — объемные доли молекул растворителя и полимера соответственно.Выражения, полученные Флори для термодинамических функций в растворах полимеров, были использованы Вильсоном для обычных растворов, однако вместо средних объемных долей он ввел «локаль­ные» объемные доли компонентов:

Ge ∕RT = ∑xi∖nξi, (2.9)где Ge — энергия смешения Гиббса; xi — средняя мольная доля i-ro ком­понента; ξi — локальная объемная доля компонента i относительно центральной молекулы того же типа.Таким образом, при микроскопическом рассмотрении жидкая смесь не является однородной, т. е. состав в одной точке смеси отличается от состава в другой. Хотя в инженерных приложениях используется только средняя концентрация компонентов в смесях, для построения адекватной модели жидкой смеси необходимо оперировать локаль­ными составами. Согласно концепции локальных составов, введенной Вильсоном, распределение молекул относительно центральной моле­кулы имеет вид x,∙i Xi
- = -exp-(λij-λii)/RT, 
xii Xiгде xij — локальный состав, определенный как число молекул типа 

i-j в окрестности центральной молекулы, деленное на общее число молекул xij∙, (λij - λii) — параметр, характеризующий энергию взаимо­действия между парами i-i и i-j.C учетом введенных локальных концентраций локальные объемные доли ξf компонента i в уравнении могут быть определены какξi = xi½exp( -gii∕RT)∕∑xj∙Vjexp(-g0√RT), (2.10)
iгде Vi, Vj — мольные объемы чистых компонентов i nj.Подстановка уравнения (2.10) в (2.9) дает зависимость избыточной энергии смешения Гиббса от состава и температуры смеси. Диффе-
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ренцирование полученного выражения по составу смеси дает широко известное уравнение Вильсона, связывающее коэффициент активности компонента в смеси γi с ее составом и температурой:lnγi =I-In п
∑xj-J=I _ y, A nΣ^ΛfcJ (2.11)В уравнении (2.11) vfA0∙=^eχP

J=I' λy-λi^I )’ (2.12)
Vp (2.13)A0=⅛eχP J J1 JJ

RT )'В модели Вильсона для описания многокомпонентных смесей (MKC) требуется только задать параметры (λl∙,∙ - λii), определяемые по экспери­ментальным данным для бинарных смесей, входящих в данную МКС, и физико-химические свойства чистых компонентов.
Алгоритм расчета равновесия в многокомпонентных смесях 

по уравнению ВильсонаРавновесная концентрация i-ro компонента в М-компонентной смеси выражается следующим образом:
yΓ=Yi(^0∕∙Po64>i, (2.14)где γi — коэффициент активности; Pi0 — упругость паров чистого ком­понента; Робщ — давление в системе, МПа.Коэффициент активности любого компонента γi определяется из уравнения (2.11). Коэффициенты активности в бинарной смеси рас­считывают по уравнениям:lnγ1 = -ln(x 1 +Λ12x2) + х2 12

kxl +^12x2

Л-21
x2 ÷ A21X1 J (2.15)

lnγ2 = -ln(x 1A21 + x2) - X1 ------ ----------------- -------V x1 + Λ12x2 x2 + A21X1 (2.16)Упругость паров Pi0 определяется по следующему эмпирическому уравнению:
( CiPi0=exp^q+^- + C⅞T + C⅛ln7J, (2.17)где Cf,..., Ci4 — эмпирические константы.Алгоритм определения равновесной концентрации у*  = f(xi~) следу­ющий: 1) определяют параметры λl∙j∙ - λii и λjl - λj-j- из уравнений (2.12) и (2.13) для всех пар компонентов, составляющих МКС, по экспери­ментальным данным бинарного равновесия методом последователь­ных приближений. Степень приближения контролируют по суммам
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квадратов отклонений равновесных составов паровой фазы в кон­трольных точках, рассчитанных и снятых экспериментально. Направ­ление поиска неизвестных параметров указывает минимизируемая функция R:

п 
R=Σ Ук к=1 .*3KC∏  exP⅛[Λ12 / (⅞ + A12X2fe ) -A21 /(Λ21Xlfc + x2⅛)]⅛P°^общ (xlk *̂̂  Λχ2x2k ) "I2 ,(2.18)

где к — 1, 2, ..., п — число контрольных точек; yfc3κcπ — состав паровой фазы в контрольной точке.Алгоритм поиска должен быть составлен таким образом, чтобы опре­делить значения неизвестных параметров λ12 - λ11 и λ21 - λ22, которые удовлетворяют условию минимизации R — Rmin с заданной точностью.На первом этапе расчета определяют оптимальные значения λ12 - - λ11 и λ21 - λ22, функцию R в оптимальной точке, коэффициенты актив­ности γk бинарных систем в контрольных точках, состав паровой фазы yk для бинарных пар и относительную погрешность расчета состава паровой фазы.На втором этапе при t = Снач смеси рассчитывают коэффициенты активности γi, MKC по уравнению (2.11), а затем состав ее паровой фазы. Далее определяют температуру 7,ιαιπ МКС, при которой справед- 
пливо соотношение ∑yl* -1 ≤ε (где ε — точность расчета равновесия), 1=1что соответствует условию термодинамического равновесия.Такая методика расчета равновесия дает хорошие результаты как для бинарных, так и для многокомпонентных систем. Однако урав­нение Вильсона (2.11) применимо только для гомогенных жидких систем. К настоящему времени оно модифицировано применительно к частично расслаивающимся смесям (уравнение Цубоки — Катаямы).

Модель НРТЛ (неоднородная двухжидкостная модель)Наряду с моделью Вильсона большое распространение получили уравнения НРТЛ и ЮНИКВАК. Уравнение НРТЛ хорошо описывает равновесие жидкость — жидкость — пар. Зависимость коэффициентов активности γ компонентов от состава выражается соотношением
м
ΣτijGijxi

lnυ=⅛-----Σ &kjxk

xfiji 
M Σ &kixk

M y
∑xkτkfiki t=l____________

MΣ Gkixki=l 7
(2.19)M

+ ∑

Здесь G0 =exp(-a0∙τ0), (2.20)
τa = ∆gij∕RT, (2.21)

70



∆gij Sij Sjj> (2.22)где gij — энергетический параметр, характеризующий взаимодействие молекулы i с молекулой j (αly и ∆g1∙j∙ являются параметрами уравнения НРТЛ).Для определения параметров бинарного взаимодействия в уравне­ниях НРТЛ и ЮНИКВАК используют данные о равновесиях жидкость — пар и жидкость — жидкость. Параметры бинарных взаимодействий, рассчитанные по данным бинарного равновесия жидкость — пар, как выяснилось, некорректно описывают равновесие жидкость — жид­кость в многокомпонентных системах. Поэтому лучше использовать данные о равновесии жидкость — жидкость. При определении параме­тров бинарных взаимодействий тройных систем можно применять три следующих метода.
Метод I. Параметры взаимодействия частично смешивающихся пар компонентов определяют по данным о взаимной растворимости. Для бинарных смесей с полным смешиванием параметры взаимодействия должны не только хорошо описывать данные по бинарному равнове­сию жидкость — пар, но и точно воспроизводить предельный коэффи­циент распределения для третьего компонента K^:

Krg = lim[xfc∞ ∕xfcm]
⅞'1MXfc∞ -> 0.

Метод II. Параметры бинарных взаимодействий определяют на ос­нове данных о равновесии жидкость — жидкость в тройных системах.
Метод III. Параметры взаимодействия определяют путем одновре­менного использования данных о бинарном равновесии жидкость — пар и о равновесии жидкость — жидкость в тройных системах.Лучший результат дает метод II, а расчет по методу III более коррек­тен, чем по методу I.В некоторых случаях для получения необходимых значений пара­метров пытаются использовать данные только о тройных системах. Однако параметры взаимодействия, полученные из данных о тройных или многокомпонентных системах, могут не воспроизводить данные о бинарном равновесии. По-видимому, лучше для определения пара­метров бинарного взаимодействия использовать бинарные данные. Однако если параметры бинарного взаимодействия нельзя определить однозначно, можно использовать данные о тройных или еще более многокомпонентных системах.

Быстрый метод расчета равновесия жидкость — жидкостьПри итерационном расчете ректификации расслаивающихся смесей необходимость многократных расчетов равновесия жидкость — жид­кость на каждой тарелке колонны приводит к тому, что необходимое время расчета данного процесса много больше, чем время расчета обыч­
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ного вида ректификации. Поэтому очень важно разработать быстрый и эффективный метод расчета равновесия жидкость — жидкость для расслаивающихся смесей.Рассмотрим следующие функции:функцию равновесных соотношенийγCi)WtΓ⅛.M",M; (2.23)ифункцию рассогласования стехиометрического соотношения 
где fj, Q — функции рассогласования; Kij — константа равновесия жидкость — жидкость для j-ro компонента; β — фактор расслаивания (мольная доля одной из жидких фаз).Система нелинейных уравнений (2.23), (2.24) может быть решена методом Ньютона — Рафсона. В качестве независимых переменных выбирают константы равновесия жидкость — жидкость и фактор рас­слаивания β: x = [Kil,Ki2, ...,Klm,^. (2.25)Вектор функций невязок

F=LfiJ2, ... Jm3QF- (2.26)Вектор искомых переменных на итерации (т + 1) определяют по формуле jf(m+l) = χm + α∆χ(m+l) j (2.27)где a — корректирующий фактор; ∆xfm+1) — вектор приращений.Якобиан, необходимый для определения вектора приращений ∆x, имеет вид Jl Jl Jl
∂Kia дКш δβSQ SQ SQSKii ‰ Sβ (2.28)

Процедура итерационного расчета равновесия жидкость — жид­кость по предлагаемому методу заключается в следующем.1. Задают начальные значения констант равновесия жидкость — жидкость Kij и значение фактора расслаивания β.2. Вычисляют составы фаз.3. По вычисленным значениям концентраций x∙∏∖ x∙(2> рассчиты­вают коэффициенты активности компонентов γj∙∞ и γj∞.
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4. Рассчитывают значения функций невязок^, Q и проверяют усло­вия сходимости: ∣fj∙∣∕∣¾∣ ≤ε1, IQI ≤ε2. (2.29)Если условия сходимости выполняются, то расчет заканчивается. В противном случае переходят к следующему этапу расчета.5. Определяют новые значения коэффициентов активности компо­нентов и фактора расслаивания. Далее расчет повторяется с п. 2.Производные функции рассогласований, необходимые для решения системы уравнений равновесия и стехиометрического соотношения по методу Ньютона — Рафсона, находятся следующим образом.Производные функций равновесных соотношений по коэффициен­там активности определяют дифференцированием соотношения (2.23):⅛L γ(2)-dZi2I γω 
dfi dKLj h dKLj 1l 

dKLj °ii (γp>)2
i = 1, ...,M; j = l, ...,M, 

где

dγΦ dγΦdγΦ
dKLj dx<-V dKLj’

dγΦ dγΦdγΦ 
dKLj dx^ dKLj ’ Здесь δl∙, — символ Кронекера:fl при) = 1, Ojj = <jj IО при; ≠ i.

(2.30)
(2.31)
(2.32)
(2.33)

Производные от концентраций компонентов в фазах по константам равновесия жидкость — жидкость, входящие в правые части соотноше­ний (2.31), (2.32), находят дифференцированием соотношений (2.62) и (2.63): dxjυ xj∙βd¾ =^[l + βθ⅞-l)]2,
dχΦ xj[l+MKlιj-Ifl-KljXfi 
dKLj [l + β(¾-l)]2Производные от коэффициентов активности yj по концентрациям 

xj определяют исходя из конкретной корреляционной зависимости коэффициентов активности компонентов от состава и температуры. Если принять в качестве такой зависимости уравнение НРТЛ, то, диф­
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ференцируя соотношение (2.19), получаем следующее выражение для расчета производных коэффициентов активности по концентрациям:
где ⅛ = ^(τκ-Bi)+⅛-(τa-Zl) + -τlj-τij), (2.36)

Bi =Wi∕ Vi; (2.37)
Vi = ∑xjGji; (2-38)>1V½ = ∑xjGjiτ7∙i; (2.39)>1

Gji=exp(-aβτji). (2.40)Производные функций равновесных соотношений по фактору рас­слаивания определяют в виде
где

d∕⅛ _ _ (dγ(υ / dβ)γ(2j - (dγ(2j / dβ)γ(υdβ (½25)2 ’ (2.41)i = l, ...,M; i = l, ...,М,dγ(υ _ dγP dx1<υ .dβ ±ςω dβ ’ t Jdγ(2j dγpi dx^dβ dx& dβ ∙ l iПроизводные от концентраций компонентов по фактору расслаи­вания, входящие в правые части соотношений (2.42) и (2.43), находят дифференцированием соотношений (2.31) и (2.32):dx1<υ / dβ = -xiKbi / [1 + β(Kii -1)P, (2.44)
dx^ ∕dβ = -xiK⅛/[l+β(Kbi-I)]2. (2.45)Производные функции стехиометрического соотношения=----------- ------- у, (2.46)

dKbi [l + β(¾-l)]2dQ _у (l-⅞)2*i f24ndβ l¾[l + β(Kii-l)]2'Сравним предлагаемый метод расчета равновесия жидкость — жид­кость с методом последовательных итераций. В последнем фактор расслаивания β и константы равновесия Kbi и определяют последова­
74



тельно. При данных значениях констант равновесия жидкость — жид­кость фактор расслаивания определяют из стехиометрического соот­ношения. Получив фактор расслаивания жидкости и решая уравнения равновесия, определяют новые составы равновесных жидких фаз и зна­чения констант равновесия. Исходя из полученных значений констант равновесия, находят новое значение фактора расслаивания жидкости, ит. д.В предлагаемом методе одновременно решаются уравнения равно­весия и стехиометрического соотношения. Поэтому итерационный процесс значительно ускоряется. Для конкретной системы нетрудно подобрать начальные значения констант равновесия жидкость — жидкость, которые обеспечивают сходимость итераций при решении системы уравнений равновесия и уравнения рассогласования стехио­метрического соотношения по методу Ньютона — Рафсона.Для сравнения предлагаемого метода с методом последователь­ных итераций был проведен расчет равновесия жидкость — жидкость в системе вода — н-бутанол — толуол при 30 °C. Для выражения зависи­мости коэффициентов активности от состава использовали уравнение НРТЛ. Параметры уравнения НРТЛ, необходимые для расчета равнове­сия жидкость — жидкость в указанной системе, приведены в табл. 2.1. Расчет равновесия жидкость — жидкость проведен по предлагаемому и методу последовательных итераций.
Таблица 2.1

Параметры уравнения НРТЛ для расчета равновесия жидкость—жидкость в системе вода 
(1)—н-бутанол (2)—толуол (3)

i J τ⅛' τJi ¾1 2 3,59883 0,9001 0,461 3 5,99598 2,5780 0,202 3 -0,006776 1,33902 0,30Сравнение результатов расчета равновесия жидкость — жидкость показано в табл. 2.2, 2.3.
Таблица 2.2

Результаты расчета равновесия жидкость—жидкость

Компонент xJ
Ускоренный метод Обычный метод

х/1) х/2) β xim х/2) β
Вода 0,3000 0,2010 0,9853 0,8738 0,2008 0,9849 0,8729Бутанол 0,5000 0,5702 0,0142 0,5710 0,0145
Толуол 0,2000 0,2288 0,0005 0,2282 0,0006

Вода 0,4000 0,0806 0,9872

0,6477

0,0801 0,9875

0,6469Бутанол 0,3000 0,4566 0,0122 0,4570 0,0118

Толуол 0,3000 0,4628 0,0006 0,4629 0,0007
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Окончание табл. 2.2

Компонент xJ
Ускоренный метод Обычный метод

х/О х/2) β х/Ч х/2) β
Вода 0,5433 0,0221 0,9939 0,4636 0,0224 0,9932 0,4632

Бутанол 0,0629 0,1291 0,0056 0,1290 0,0062

Толуол 0,3938 0,8488 0,0006 0,8486 0,0006

Таблица 2.3
Продолжительность расчета равновесия жидкость—жидкость по ускоренному и методу 

последовательных итераций

Компо­
нент xi KyHa4

Ускоренный метод Обычный методЧИСЛО итераций время рас­чета, с ЧИСЛО итераций время рас­чета, сВода 0,5433 0,06 4 6 11 14Бутанол 0,0628 18,0Толуол 0,3938 1200,0Вода 0,3000 0,05 6 8 12 17Бутанол 0,5000 31,0Толуол 0,2000 900,0Вода 0,1892 0,20 8 12 13 21Бутанол 0,2734 26,0Толуол 0,5374 800,0Как видно, полученные равновесные составы фаз в обоих методах одинаковы, но продолжительность расчета в предлагаемом методе зна­чительно меньше.
Проверка устойчивости жидкой фазыВ расчетах многофазных равновесий (в том числе и двухфазных) необходимо определять число фаз, образующихся в равновесной системе. Это делается на основе проверки устойчивости фаз. При этом фаза называется устойчивой, если после снятия возмущения она воз­вращается к своему первоначальному состоянию.Так как уравнения равновесия жидкость — жидкость могут иметь несколько решений, и в том числе всегда тривиальное, соответству­ющее одинаковым составам фаз, то ряд исследователей предложили предварительно проверять устойчивость жидкой фазы. Такая проверка оказывается значительно проще, чем поиск всех решений системы уравнений равновесия жидкость — жидкость. Если жидкая фаза в результате проверки оказывается устойчивой, то расчет равновесных составов жидких фаз не проводится. В противном случае осуществля­
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ется поиск составов равновесных жидких фаз, отличных от тривиаль­ного решения.Сущность проверки устойчивости жидкой фазы заключается в про­верке выпуклости поверхности энергии Гиббса. Для этого в точке исходного состава жидкой фазы z к поверхности энергии Гиббса про­водится касательная гиперплоскость и во всех точках минимума энер­гии Гиббса проверяется условие выпуклости (поверхность энергии Гиббса должна располагаться выше касательной плоскости). Если при заданных температуре и давлении системы для любых допустимых составов xi
M∑xi[μi(x)-μi(z)]≥O, (2.48)i=lгде μf — химический потенциал i-ro компонента, то исходная жидкая смесь состава z устойчива.Процедура проверки устойчивости жидкой фазы заключается в сле­дующем.1. Рассчитывают активности всех компонентов исходной смеси.2. Выбирают два компонента с наибольшими активностями.3. Задают начальное приближение пробных составов фаз пропорцио­нальным активностям выбранных в п. 2 компонентов.4. По методу Ньютона проводят процедуру уточнения корней 

Yi уравнения
inYi+inγi-hi=O,i = l,M, (2.49)где Yi = xiexp(-K); hi = ln[ziγf(z)]; К — постоянная величина, не зави­сящая от природы компонента смеси и отражающая расстояние между касательной гиперплоскостью и поверхностью энергии Гиббса в точке х.Устойчивой жидкой фазе соответствует К ≥ 0 во всех стационарных точках.5. Если все решения Yi уравнения (2.49) удовлетворяют условию м

∑ Yi ≤ 1, то исходная жидкая смесь устойчива.i=l М6. Если для некоторого решения Yi уравнения (2.49) ∑Yi >1, исход­ная жидкая смесь неустойчива.
2.2.3. Расчет равновесия в системе жидкость — жидкость — парОдной из важных задач, возникающих при моделировании процесса ректификации расслаивающихся смесей, является расчет равновесия жидкость — жидкость — пар.При расчете равновесия жидкость — жидкость — пар, как правило, решается следующая задача: задан брутто-состав жидкости; опреде­ляют число и составы равновесных фаз, а также температуру кипения жидкости при заданном давлении. Для расчета равновесия записывают систему следующих уравнений:
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1) уравнение материального баланса
xj = (1 - β)xjυ + β)xj4, j = 1,2,..., М; (2.50)2) уравнения фазового равновесия

где fj0 — фугитивность чистого компонента; Φj∙ — коэффициент фуги­тивности (летучести);3) стехиометрические соотношения

= x(2)γ(2)yo = ф.у.рг (2.51)
κ _ у j31 xjω ΦjP ’

κ _ уJ
32 χφ ΦjP ’√2) v(l)Kr - j -i

Li rd) v(2) ’ 
jij 'j

(2.52)
(2.53)
(2.54)

M ∑χjυ=ι, J=I ⅛=ι, J=I
(2.55)
(2.56)

M 
∑yj=⅛ >1 (2.57)4) корреляционные соотношения, описывающие зависимость коэф­фициентов активности от концентраций и температуры,

γ^=φ1(χω,χ∞,...,χω,T), (2.58)у®=ф2(х®,х®,...,х®,Т). (2.59)При невысоких давлениях считают, что паровая фаза является иде­альным газом: Φ,∙=l, (2.60)(2.61)где Pj0 — давление насыщенных паров чистого компонента.Решая совместно (2.50) и (2.54), получают выражения, определяю­щие составы жидких фаз: χ(D -z xi1 l+β(¾-D, (2.62)
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(2.63)
(2.64)

χ(2) _ κL}x} i l + β(2¾-l)'Объединяя (2.55) и (2.56), получают соотношение∑(x∞-x∞) = 0.J=IC учетом соотношений (2.62) и (2.63) из соотношения (2.64) получа­ется уравнение, необходимое для определения фактора расслаивания:
м χΛKli-D У 3 lj—— = 0. ÷1l + β(¾-l)Из выражений (2.51) и (2.61) получают соотношения, выражающие состав паровой фазы через составы жидких фаз:

(2.65)
yj=γΦp9(T)χP>∕P, (2.66)
yj=yΦpf(T)χΦ∕P. (2.67)C учетом (2.66) и (2.67) из (2.57) получают уравнения, необходимые для расчета температуры кипения:
MγΦpμΓ>χΦ i q 
j¾ р

(2.68)
m7∞P°(Γ)x∞ ι~o 
j¾ р

(2.69)Для выражения зависимости давления насыщенных паров чистых компонентов от температуры широко используют уравнение Антуана:InP0 = A-B∕(T + C). (2.70)Для определения составов равновесных жидких фаз последовательно решают уравнения равновесия (2.54) и уравнение стехиометрического соотношения (2.65). При заданных значениях констант равновесия жидкость — жидкость, решая уравнение (2.65), определяют фактор расслаивания β. По уравнениям находят составы жидких фаз. Далее систему уравнений (2.54) решают методом простой итерации или методом Ньютона — Рафсона. Найденные значения констант равнове­сия жидкость — жидкость служат исходными данными для последую­щего цикла итераций. После расчета равновесия жидкость — жидкость проводят расчет равновесия жидкость — пар. Решая уравнения (2.52), (2.53), (2.57), определяют температуру кипения жидкости. Если эти уравнения дают разные значения температуры кипения, выбирают наибольшее из них. Для устранения неоднозначности определения тем­пературы кипения расслаивающихся смесей предложено следующее соотношение для определения температуры кипения:
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MM M
∑ x15 +∑ x-2) -2∑ yj = O. (2.71)>1 j=l j=lВ рассматриваемых выше методах расчета равновесия жидкость — жидкость — пар критерием равновесия является равенство фугитив­ности каждого компонента во всех фазах (условие изофугитивности). В случае равновесия жидкость — жидкость условие изофугитивности приводит к равенству активностей каждого компонента в равновесных фазах. При расчете равновесия жидкость — жидкость существует три­виальное решение системы уравнений изоактивностей. Поэтому воз­растает интерес к расчету равновесия по критерию минимума энергии Гиббса, который отражает необходимое и достаточное условия равно­весия.Существует и метод расчета равновесия многофазной системы, осно­ванный на минимизации энергии Гиббса Gτ,p системы:

M Ф M
Gτ,P = Σ αjμ? +RT∑ ∑ aijk⅛, (2.72)j=l i=lj∙=lгде Oj — общее число молей j-ro компонента в смеси; μQ — химический потенциал компонента в стандартном состоянии; R — газовая постоян­ная; Ф — число фаз; aij nfij — соответственно число молей и фугитив­ность j-τo компонента в i-й фазе.Минимизацию удобнее проводить со следующей целевой функцией:

м
Gτ p-∑ α,∙μ?’ ⅛ j j ф m

G =--------⅛------ = ∑ ∑ αljl∏∕⅛. (2.73)
^1 i=lj=lФугитивности компонентов в жидкой и паровой фазах определя­ются выражениями
ff =XiftijP?, (2.74)
ff=yiP, (2.75)где

м
xij=nij∕∑niΓ> (2.76)Z=I

M
yj=nj∕∑nl∙, (2.77)Z=I

пй — число молей вещества I в фазе i.Ограничения, налагаемые на переменные при минимизации целе­вой функции, следующие: Ф-1
aj≥∑aij,j = l,...,M, (2.78)Z=I
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aij ≥O,i = l, ...,Φjj = l,...,M. (2.79)Путем минимизации целевой функции (2.73) с учетом ограничений (2.78) и (2.79) определяют матрицу [а] = αl∙,∙, i = 1, ..., Ф - 1; j = 1, ..., 
М. Задачу минимизации решают градиентным методом. Учитывается то обстоятельство, что при равновесии все компоненты должны нахо­диться во всех фазах. Поэтому если нарушаются ограничения (2.78) и (2.79), т. е. количества одного или нескольких компонентов в одной из фаз становятся отрицательными при уменьшении значения целевой функции, соответствующая фаза исключается и минимизация продол­жается в (Ф - 1)-фазной системе. Таким образом поступают до нахож­дения минимума целевой функции или до достижения однофазной системы. Рассматриваемый метод позволяет предсказывать равновесие в областях жидкость — жидкость, жидкость — жидкость — пар, жид­кость — пар, а также получать информацию об однофазной области.

2.2.4. Многофазное равновесие с химическими реакциями

Система жидкость — жидкость — парПри протекании химических реакций в многофазных (две и более фаз) системах записывают химическое равновесие в одной из фаз и соотносят составы с другими равновесными фазами. Исходя из такого подхода, выведем систему уравнений описания химического и фазовых равновесий в трехфазной М-компонентной системе жидкость — жид­кость — пар. Отметим, что частными случаями сформулированного описания будут химические и фазовые равновесия в системах жид­кость — жидкость и жидкость — пар.Итак, пусть в системе протекает обратимая реакция вида∑viA ⅛viAi, (2.80)
R Pгде ∑ — сумма всех реагентов; ∑ — сумма всех продуктов 

R PРазность стехиометрических коэффициентов правой и левой частей уравнения реакции ∆v = ∑vf-∑vf. (2.81)
P RВведем величину глубины протекания реакции ε:

t. = ni-niQ ±vi (2.82)+ для продуктов,-для реагентов, где ni — число молей вещества i в системе в рассматриваемый момент времени; ni0 — первоначальное число молей вещества i в многофазной системе.Таким образом, для каждого компонента будем иметь
ni=ni0+viε

+ для продуктов, - для реагентов. (2.83)
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Если xi — концентрации веществ в фазе, относительно которой фор­мулируется химическое равновесие, то условие химического равнове­сия может быть записано через константу химического равновесия Kce (от англ, chemical equilibria) в виде
κce = ∏⅛)vi ∕∏(* 1)v, • (2.84)

P RДля реакции, протекающей в неидеальной жидкой смеси, вместо концентраций компонентов смеси следует использовать активности ai. Тогда условие химического равновесия будет иметь вид∏(¾)v' ∏(xi)vi ∏(γi)vi
Kce = -Z-------- = -Z------------Z-------- . (2.85)∏(αi)vi ∏(Xi)vi ∏(γi)vi

R RRВ рассматриваемой трехфазной смеси общее число молей веществ nt распределяется между паровой V и двумя жидкими фазами lAr> и :
nt=nt0 + ε∆v = V + L(1) + L∞.Соответственно для каждого компонента будем иметьni = tf1⅛P + + Vyi, (2.86)где V, L∞, IS2> — числа молей вещества в паровой и двух жидких фазах соответственно; x∕1∖ xi^ — мольные доли i-ro вещества в первой и вто­рой жидких фазах; yi — мольная доля i-ro вещества в паровой фазе.Введем мольную долю β первой жидкой фазы в жидкой смеси:β = iω∕(L∞+L∞). (2.87)Равновесие между двумя жидкими фазами определим с помощью условия равенства активностей компонентов в фазах:γ(1⅛P = γ(2⅛Φ, i = 1, M, (2.88)или

x^ = KLixP>, i = IJW, (2.89)где KLi — константа фазового равновесия жидкость — жидкость.Равновесие между жидкими и паровой фазой определим с помощью условия равенства фугитивностей компонентов в фазах:φYyiP = γC⅛⅛ω = γ(2>Pi°χp), i = 1JW, (2.90)или v(l)pO ______
yi=¾≠* t'υ" *wx*υ, i=1,M’ (2,91)где Kvi — константа фазового равновесия жидкость — пар.
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Вводя величины β, KLi, Kvi в уравнение материального баланса в системе (2.86), получаем
ni = L^χV + lWKliχV + VKviχV = 

L∞>= I‰ω + ⅛⅛5 + nt -у-JKuχV,i=l,M.β ) - ‘Выразим из уравнения (2.92) xi(D, учитывая, что
V = nt-If» ⅛1> = nt β βПолучаемx1<υ=r¾ IfVL(D+^L(¾+∣ nt--∣Kvi i=lM. β il l√ β J

(2.92)
(2.93)
(2.94)βТак как суммы концентраций в первой и во второй жидких фазах равны единице, имеем

f______________β(∏io±εvi) (I--Kli)______________l¾βp) + (I-P)L(I)Kl. + (∏t0β + βε∆v-L(D)KviСистема уравнений (2.84)—(2.95) образует замкнутое описание состояния равновесия в системе жидкость — жидкость — пар с обрати­мой химической реакцией. На рис. 2.8 приведена блок-схема алгоритма расчета равновесия в системе жидкость — жидкость — пар.Рассмотрим теперь частные случаи двухфазных систем.
Система с двумя жидкими фазамиДля данной системы уравнения материального баланса выразятся следующим образом:

nt = nt0 + ε∆v = L(D + L®, (2.96)
ni = lf»xf» + tf2>xf2> , i = ‰M, (2.97)или, используя ранее введенные константу фазового равновесия Ku 

и мольную долю первой жидкой фазы β, получаем
ni = L(¾i(D +η⅛(1)Kiix1(D, i = 1JW. (2.98)

Выражая из уравнения (2.98) х?° и учитывая (2.83), после суммиро­вания получаемφfewΛ∑ltffl>÷g¾-β)⅞]-1°0∙ (2-99)
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Рис. 2.8. Блок-схема алгоритма расчета равновесия в системе жидкость — 
жидкость — пар с обратимой химической реакцией (индекс «н» 

соответствует начальному приближению)Уравнение (2.99) дает возможность рассчитывать при заданном зна­чении координаты реакции ε мольную долю первой жидкой фазы β.Таким образом, описание равновесия в двухфазной системе жид­кость —жидкость с обратимой химической реакцией включает: условие химического равновесия в одной из жидких фаз (2.84); уравнения ма­териального баланса (2.96), (2.98); условие фазового равновесия жид­кость — жидкость (2.89); стехиометрическое условие (2.99) (рис. 2.9).
84



Рис. 2.9. Блок-схема алгоритма расчета равновесия в системе жидкость — 
жидкость с обратимой химической реакцией

Система жидкость — парУравнения материального баланса для рассматриваемой системы имеют вид
Вводя константу фазового равновесия жидкость — пар Kvi, получаем

nt = nt0 + εΔv = L + V, (2.100)
ni= Lxi+Vyi,i = TJrf. (2.101)

ni=Lxi+(nt- L)Kvixi ,i=l,M. (2.102)Выразим из уравнения (2.102) xi и просуммируем по всем компонен-там системы:
M M П -I- РА/ •Φ⅛L) = ∑x,-l = ∑ °~д ,w ■ <2-103>i=ι i=ι L + (πt0 + ε∆v — L)Kvi
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Получаем соотношение для оценки количества жидкости в двухфаз­ной системе L. Итак, описание равновесия в двухфазной системе жид­кость — пар с химической реакцией включает: условие химического равновесия в жидкой либо паровой фазе (2.84); уравнения матери­ального баланса (2.100), (2.102); условие фазового равновесия жид­кость — пар (2.91); стехиометрическое условие (2.103) (рис. 2.10).

Рис. 2.10. Блок-схема алгоритма расчета равновесия в системе 
жидкость — пар с обратимой химической реакцией

2.3. Массопередача в многокомпонентных смесяхПеренос вещества в многокомпонентных смесях (трехкомпонент­ных и более) имеет ряд существенных особенностей по сравнению с массопереносом в двухкомпонентных. Если в бинарных смесях массо- перенос можно охарактеризовать с помощью бинарного коэффициента массопередачи Kqz(0x), то в трех- и более компонентных системах про­является взаимовлияние движущих сил присутствующих компонентов 
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(так называемые перекрестные эффекты), и перенос каждого из них уже определяется не только собственной движущей силой, но и движу­щими силами других веществ. Примером могут служить явления ревер­сивной диффузии и диффузионный барьер. При реверсивной диффу­зии компонент переносится противоположно направлению переноса под действием собственной движущей силы, а в случае диффузионного барьера поток компонента равен нулю несмотря на существование соб­ственной движущей силы, отличной от нуля.Очевидно, что охарактеризовать взаимовлияния движущих сил невозможно в рамках скалярных коэффициентов массопередачи, и необходимо вводить матрицу коэффициентов массопередачи, диаго­нальные элементы которой определяют перенос компонента под дей­ствием собственной движущей силы, а внедиагональные элементы — перенос компонента под действием движущих сил других компонентов:41 K12 • • K1m

κ0y(,0x) -
*21 K22 ■ ' K2m

_Kmi Km1 ‘ ' Kmm

(2.104)
Для оценки матрицы [K0y] рассмотрим идеальную газовую смесь из M компонентов. Для нее справедлива система уравнений Стефана — Максвелла:

dyi ^уЛ-У1А 
dz k≠i CDjji

k=1

(2.105)
где yi — мольная доля i-ro вещества; z — координата, перпендикуляр­ная к поверхности раздела фаз; Ji — поток i-ro вещества; Dik — коэффи­циент молекулярной диффузии i-ro вещества.Согласно пленочной модели

Kik= CDik ∕δ, (2.106)где δ — толщина газовой пленки у поверхности раздела фаз. Введем новую координату η = х/б.Тогда⅛ = ∑ yijfc~7fcji- (2.107)
dt] k≠i KikВ матричной форме

dy / dr∖ = -[A]J. (2.108)Элементы матрицы [А]:¾ =⅛ i =-JX-(2.109) 
j*iM  k≠lj^-ik \ λ'V j*-iM  J
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Уравнение массопередачи в многокомпонентной смеси
J = -[K0y]dy∕dτ↑. (2.110)Сравнивая (2.108) и (2.110), получим[¼] = [A]-1∙ (2.111)Для определения матрицы коэффициентов массопередачи [JC0y ] используют метод, позволяющий рассчитать [K0y ] как функцию коэф­фициентов массопередачи Kij в бинарных смесях.Сущность этого метода состоит в том, что проводят эксперименты по разделению всех возможных бинарных смесей, образованных ком­понентами изучаемой многокомпонентной смеси. Данные — профили концентраций по высоте колонны — обрабатывают и определяют зави­симости бинарных коэффициентов массопередачи от концентрации легколетучего компонента Kij — f(yi), i ≠j, i,j — 1, 2,..., п. Например, для трехкомпонентной смеси коэффициентов массопередачи будет три — JC12, JC23, K13- Затем находят [JC0y ] из соотношения (2.111).Элементы матрицы [A] aii, aij вычисляют по формулам (2.109), в которых Kij, Kin, Kik являются функциями содержания легколетучего компонента yi.Для трехкомпонентной системы элементы матрицы [JC0y ]£ц =JC13EyiJC23 + (l-yι)JC12]∕S,

K12 = yι¾3 ‰ ~K12)/S, (2 112)
K21 = У2K13(,K23 — K12) / S,

K22 = ^2зЕУ2^13 +d-y2‰]/S,где S = y1K23 + y2JC13 + УзК12.Здесь KiJ есть JCy(yf), причемyi — содержание i-ro компонента в трех­компонентной смеси.
2.4. Лабораторная работа по изучению кинетики ректификации 

бинарных смесей в насадочной колонне

Цель работы. Освоение экспериментальных методов определения коэффициентов массопередачи в бинарных смесях ацетон — вода, эта­нол — вода, ацетон — этанол и нахождение зависимости бинарного коэффициента массопередачи от состава смеси.
Описание установкиСм. параграф 1.8.

Пуск и выключение установкиСм. параграф 1.8.
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Методика исследованияПервоначально запускают ректификационную колонну по разделе­нию заданной бинарной смеси. По достижении установившегося состо­яния отбираются пробы пара по высоте колонны. Проводится анализ состава проб на хроматографе либо рефрактометре. По основному уравнению массопередачи при измеренных расходах фаз рассчитыва­ются значения бинарного коэффициента массопередачи для участков колонны, где производился отбор проб. Строятся зависимости коэффи­циента массопередачи от высоты колонны и состава.
Порядок проведения эксперимента и хроматографического 

анализа1. Включить установку. Вывести на заданный режим.2. Произвести отбор проб по высоте колонны. Для этого открыть зажим на холодильниках, слить первые 2—3 мл конденсата, чтобы кон­денсат предыдущего опыта не искажал результатов данного экспери­мента.3. Отобрать в пробирку по 5—6 мл пробы на хроматографический анализ. Следить за постоянством расхода флегмы по ротаметру 9. В слу­чае необходимости регулировать расход греющего пара по манометру 2 (см. рис. 1.12).4. Проанализировать пробы на хроматографе.5. Обработать хроматограммы и получить профили концентра­ций по высоте колонны. При расчете концентрации этилового спирта в смеси этанол — вода можно пользоваться табл. 2.4.
Таблица 2.4

Зависимость коэффициента преломления пв от содержания этилового спирта в смеси 
спирт — веда при различных температурах

Спирт, % (мае.) 15 °C 17,5 oC 20 oC Δλ∣ΔΓ0 1,33345 1,33320 1,33297 0,95 1,3675 1,3642 1,3616 1Д10 1,4020 1,3992 1,3962 1,215 1,4395 1,4363 1,4326 1,520 1,4779 1,4739 1,4695 1,725 1,5145 1,5100 1,5044 2,230 1,5470 1,5415 1,5349 2,635 1,5730 1,5668 1,5594 2,940 1,5949 1,5877 1,5800 3,145 1,6135 1,6056 1,5973 3,350 1,6290 1,6204 1,6117 3,555 1,6408 1,6323 1,6233 3,660 1,6505 1,6420 1,6328 3,7
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Окончание табл. 2.4
Спирт, % (мае.) 15 °C 17,5 oC 20 oC Δλ∣ΔZ65 1,6586 1,6496 1,6402 3,770 1,6645 1,6553 1,6455 3,975 1,6678 1,6584 1,6482 3,980 1,6690 1,6588 1,6489 4,085 1,6678 1,6572 1,6471 4,090 1,6626 1,6521 1,6419 4,195 1,6518 1,6411 1,6310 4,0100 1,6330 1,6230 1,6130 4,06. Рассчитать коэффициенты массопередачи в бинарных смесях и получить зависимости K0y = f(h~).

Хроматографический анализ состава пробАнализ состава проб производится на лабораторном хроматографе ЛХМ-72 методом газоадсорбционной хроматографии. В качестве детек­тора используется датчик теплопроводности. Адсорбционная колонка длиной 2 м заполнена адсорбентом «Полисорб-1». Газ-носитель — гелий. Пробы вводятся с помощью шприца. На вторичном приборе КСП-4 регистрируется хроматограмма.Хроматограмма обрабатывается следующим способом. Определя­ются площади пиков всех компонентов Si (i = 1, 2 для бинарных сме­сей, i = 1, 2, 3 для трехкомпонентных). Концентрация компонента
м

C1= SiKi ∕∑siκi, i=l где ki — поправочный коэффициент, учитывающий теплопроводность компонента (fcanPTnH = 0,680; kanπa = 0,550; fc4TaHO_ = 0,640).x αJJlclUri ∙7 j nU∕J,a j ' JlcLriOJl j '

Работа с хроматографом1. Открыть вентиль на баллоне с гелием.2. Вращая ручку редуктора по часовой стрелке, установить давление 5 ата.3. Включить тумблеры на внешней панели хроматографа:а) термостат колонок (tκ = 110 °C);б) термостат детектора (Сд = 110 °C);в) испаритель в положение 1 (t11 = 145 °C);г) тумблер «Род работы» поставить в положение ДТП, установить ток 90 мА.4. Включить тумблер на вторичном приборе «Прибор» (КСП-4).После часового прогрева начать работу.Давление на верхнем манометре должно быть 1,8—2 атм, на ниж­нем 0,6—0,8 атм. Анализируемые пробы из бюкса вводят с помощью шприца в левое отверстие под дверцей термостата.
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Работа со шприцем1. Совместить «О» на внешнем и «О» на внутреннем барабанах шприца.2. Набрать пробу в шприц. Постучав пальцем по шприцу, добиться, чтобы пузырек воздуха поднялся вверх.3. Вращением барабана совместить «О» на внешнем барабане со вто­рым делением на внутреннем (деления смотреть слева от вертикальной черты).4. Движением поршня сбросить излишек пробы в шприце.5. Вернуть внешний барабан в первоначальное положение «О».6. Осторожно ввести иглу в отверстие для ввода проб, быстро нажать на поршень и вынуть иглу.Перед каждым очередным анализом тщательно промывать шприц анализируемой смесью.
Расчет коэффициентов массопередачи бинарной смесиВ результате анализа проб получаем профиль изменения концентра­ции легколетучего компонента по высоте колонны. По профилю рас­считывают коэффициент массопередачи в бинарной смеси как функ­цию концентрации.Уравнение массопередачи по высоте зоны контакта dh имеет вид

dG = K0yF(y*-y)dh, (2.113)где dG — количество вещества, перешедшего из одной фазы в другую, кмоль/ч; K0y — коэффициент массопередачи; F — площадь сечения колонны, м2; у, у*  — содержание пара, текущее и равновесное.Учитывая, что dG — Gdy, и полагая K0y постоянным на участке h, после интегрирования уравнения (2.113) получаем
Koy =

G_yF 
Fh JУн dy 

у*-у'Если равновесная кривая в пределах концентраций (ук -ун) — пря­мая линия, то движущая сила процесса выражается как средняя лога­рифмическая между начальной и конечной разностями концентраций:АУк-АУн1п(Аук/Аун)’ где ДУк =Ук “Ук =У*(х к)-Ук,АУн =Ун-Ун =У*(х н)-Ун-Тогда получаем, что
K0y =G/FhAycp.По уравнению (2.114) рассчитывают K0y для всех участков колонны. Причем для i-ro участка структура потоков пара и жидкости имеет вид
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где xf+1, xi — мольные доли легкого компонента в жидкости, поступа­ющей и покидающей i-й участок соответственно; yi-1, yi — содержание пара, поступающего и покидающего соответственно i-й участок.Количество вещества G, передаваемого из фазы в фазу, на i-м участке колонны равно: G = V(yi-1-yi),где V — поток вещества в колонне, кмоль/ч.Получив зависимости K0y = f(K) и зная профиль содержаний по высоте у -f(Ji), рассчитывают зависимость коэффициента массопе- редачи от содержания (табл. 2.4).
2.5. Лабораторная работа по определению коэффициентов 

массопередачи в тройной смеси

Цель работы. Освоение методики расчета коэффициентов массопе­редачи в многокомпонентной смеси.Описание, пуск и выключение установки см. параграф 2.4.
Методика исследованияПроводится эксперимент по ректификации тройной смеси ацетон — этанол — вода, а также соответствующих бинарных смесей: ацетон — вода, этанол — вода, ацетон — этанол. Получают профили изменения концентраций компонентов по высоте колонны; на основе данных по разделению бинарных смесей определяют коэффициенты массопе­редачи в бинарных смесях Ka3, Kas, Кэв.По уравнению (2.57) вычисляют матрицу [Kθy] и решают систему уравнений, описывающую процесс ректификации в насадочной колонне. Получают профили изменения концентраций компонентов тройной смеси ацетон — этанол — вода по высоте колонны; сравни­вают их с экспериментальными и делают выводы.

Порядок выполнения эксперимента1. В соответствии с методикой работы 2.4 провести эксперимент по ректификации трех бинарных смесей: ацетон — вода, этанол — вода и ацетон — этанол, а также тройной смеси ацетон — этанол — вода.2. Получить три зависимости бинарных коэффициентов массопере­дачи от состава Kij(y).
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3. Используя описание процесса ректификации тройной смеси в насадочной колонне по модели идеального вытеснения:
Vdy / dh = F[K0y](y*-y~),

Vdx Zdh = F[K0y] (у* -у),

рассчитать профили изменения концентраций компонентов по колонне для установившегося режима работы. Здесь M — число компонентов в смеси; h — текущая высота колонны, м; у, х — векторы концентра­ций в паре и жидкости соответственно, мол. доли; V, L — потоки пара и жидкости, кмоль/час; F — площадь сечения аппарата, м2.На каждом шаге интегрирования рассчитать матрицу коэффици­ентов массопередачи [K0y], соответствующую составу смеси в данном сечении колонны, по методу, изложенному в разд. 2.3.4. Сравнить рассчитанные и экспериментально полученные про­фили концентраций по высоте насадочной колонны.
Анализ и обработка результатов эксперимента1. Рассчитать профили концентраций в насадочной колонне при ректификации тройной смеси на основе численного интегрирования дифференциальных уравнений по методу Рунге — Кутта.2. Построить расчетные и экспериментальные профили концентра­ций и сравнить результаты. В качестве примера в табл. 2.5 приведены экспериментально полученные распределения концентраций при рек­тификации двух бинарных смесей.

Таблица 2.5
Экспериментальные данные распределения содержания (в масс, долях) количеств бинарных 

смесей по высоте колонны при ректификацииСмесь ацетон — вода Смесь ацетон — этанолРежим 1 Ротаметр 31 дел. Режим 2 Ротаметр 53 дел. Режим 1 Ротаметр 41 дел. Режим 2 Ротаметр 27 дел.Ацетон Вода Ацетон Вода Ацетон Этанол Ацетон Этанол0,1000 0,9000 0,0000 1,0000 0,0350 0,9650 0,0580 0,94200,2200 0,7800 0,0200 0,9800 0,0510 0,9490 0,0680 0,93200,5500 0,4500 0,1750 0,8250 0,0470 0,9530 0,0850 0,91500,5900 0,4100 0,1900 0,8100 0,0530 0,9470 0,1050 0,89500,7500 0,2500 0,7500 0,2500 0,0680 0,9320 0,1380 0,86200,7900 0,2100 0,8300 0,1700 0,0850 0,9150 0,1930 0,80700,8500 0,1500 0,8600 0,1400 0,1540 0,8460 0,2590 0,7410
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Окончание табл. 2.5Смесь ацетон — вода Смесь ацетон — этанолРежим 1 Ротаметр 31 дел. Режим 2 Ротаметр 53 дел. Режим 1 Ротаметр 41 дел. Режим 2 Ротаметр 27 дел.0,9000 0,1000 0,9100 0,0900 0,2060 0,7940 0,3610 0,63900,9250 0,0750 0,9400 0,0600 0,2040 0,7960 0,3800 0,62000,9400 0,0600 0,9600 0,0400 0,2030 0,7950 0,5380 0,46200,9500 0,0500 0,9700 0,0300 0,2370 0,7630 0,5370 0,46300,9700 0,0300 0,9700 0,0300 0,3900 0,6100 0,5760 0,42400,9750 0,0250 0,9750 0,0250 0,4520 0,5430 0,7010 0,2990
2.6. Лабораторная работа по экспериментальному исследованию 

фазового равновесия в системе пар — жидкость

Цель работы. Экспериментальное исследование фазовых равнове- сий в многокомпонентных смесях.
Описание установкиУстановка изображена на рис. 2.11.

Рис. 2.11. Установка для исследования фазового равновесия в системе 
пар — жидкость:

1 — кран для отбора жидкой фазы; 2 — колба с исходной смесью; 3 — термометр; 
4 — обратный холодильник; 5 — конденсатор паров; 6 — сборник конденсата;7 — кран для отбора конденсата; 8 — плитка
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Методика исследованияПосле включения установки добиваются установления равновесия в парожидкостной системе. Затем отбирают пробы фаз и анализируют их состав. Для оценки точности эксперимента пробы жидкости и пара отбирают несколько раз. Одновременно фиксируют температуру рав­новесной системы. Полученные составы сравнивают с литературными данными и делают выводы.
Порядок выполнения эксперимента1. Залить исходную смесь в установку (50—150 мл).2. Включить подачу охлаждающей воды в холодильники.3. Включить подогрев исходной смеси.4. После закипания смеси (около 20 мин) дать время для установле­ния равновесия в системе (около 15 мин).5. Отобрать в бюксы пробы жидкости и пара (конденсата). Повто­рить отбор проб 2—3 раза с интервалом 2—5 мин для оценки точности эксперимента.6. Изменить состав исходной загрузки. Для этого: а) выключить подогрев установки; б) дождаться конца кипения; в) добавить порцию одного из компонентов смеси.7. Включить подогрев установки, дождаться начала кипения и уста­новления равновесия.8. Отобрать в бюксы пробу жидкости и пара (конденсата).9. Отключить установку, выключив подогрев смеси и подачу воды.Ю.Провести анализ состава проб на хроматографе (см. параграф 2.4).

Анализ и обработка результатов экспериментаСм. параграф 2.4.
2.7. Лабораторная работа по расчету на ЭВМ равновесия в тройной 

смеси по модели Вильсона

Цель работы. Научиться использовать термодинамические модели для предсказания равновесий в многокомпонентных смесях.
Описание установкиСм. параграф 2.6.

Методика исследованияВыполняют эксперимент по определению равновесных составов в тройной смеси.Далее на основе модели Вильсона рассчитывают составы равно­весного пара и температуры кипения в тройной смеси ацетон — эта­нол — вода. Сравнивают рассчитанные значения с соответствующими экспериментальными величинами, полученными для тройной смеси в соответствии с методикой параграфа 2.6, и делают выводы.
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Порядок выполнения эксперимента1. На экспериментальной установке, описанной в параграфе 2.6, измерить равновесные составы паровой и жидкой фаз, а также темпе­ратуры кипения для трех-четырех различных составов исходной смеси.2. По алгоритму расчета равновесия жидкость — пар с использова­нием модели Вильсона (см. п. 2.2.2) составить программу и провести расчет равновесных составов пара и температур кипения в тройной смеси ацетон — этанол — вода.3. Сравнить экспериментальные и расчетные данные и сделать выводы.
Анализ и обработка результатов экспериментаОпределение составов равновесных паровой и жидкой фаз прово­дить на хроматографе в соответствии с методикой параграфа 2.4.При расчете равновесных составов по модели Вильсона принять следующие значения параметров модели ∆λff = λl∙f∙ - λii (кал/моль) для изучаемой тройной смеси ацетон (а) — этанол (э) — вода (в):∆λa3 = -226,89; ∆λ3a = 704,87; ∆λβa =1722,10;∆λajj = 180,31; ∆λ315 = 99,76; ∆λlj3 =1074,66.Коэффициенты в эмпирическом уравнении для давления паров Pf(O)(T) чистых компонентов следующие:ацетонC1 = +0,3461207 ■ IO2, C2 = -0,4873446 • 104, C3 = -0,3249502 ∙ IO-8, C4 = -3,42200;этанолC1 = 0,5070924 ∙ 102, C2 = -0,6784604 ■ 1Q4, C3 = -0,1042392 ■ IO-8, C4 = -5,360000;водаC1 = +0,3079802 ∙ IO2, C2 = -0,5966069 • 104, C3 = +0,1030134 • КН, C4 = -2,500000.Мольные объемы компонентов: V3 = 49,6 cm3∕γ, vb = 18,7 cm3∕γ, va = = 104,0 cm3∕γ.



Глава 3 
ИССЛЕДОВАНИЕ И РАСЧЕТ ПАРАМЕТРОВ 

ПРОЦЕССА АБСОРБЦИИ
3.1. Общая характеристика и основные уравнения процесса 

абсорбции

Абсорбция — процесс поглощения газов жидкостями (абсорбент), исполь­зующийся для разделения газовых смесей или получения растворов.Процесс абсорбции в промышленности проводят в аппаратах колон­ного типа. Принципиальная схема противоточного процесса с указа­нием основных потоков газа и жидкости приведена на рис. 3.1.

Рис. 3.1. Схема процесса абсорбции (GhL — соответственно потоки 
газовой и жидкой фаз)Основными уравнениями процесса абсорбции являются уравнения материальных балансов, уравнения фазового равновесия и кинетики массопередачи.Уравнения материального баланса имеют вид

Ldx = -Gdy,где L, G — потоки жидкой и газовой фаз, кг/м2 • ч; х,у — концентрации жидкой и газовой фаз, кг/кг.
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Равновесная зависимость, помеченная звездочкой, лежащая в основе процесса, определяется термодинамическими свойствами системы, составом, давлением и температурой фаз и в идеальном случае подчи­няется закону Генри: растворимость газа прямо пропорциональна его парциальному давлению, т. е.
P*  =K(T)X,где К — константа Генри; х — мольная доля газа в растворе.Уравнения для скорости процесса при идеальном вытеснении фаз:

Ldx / dz = K0x(x*  -x),-Gdy /dz = K0y(у*  -у),где K0x, K0y — коэффициенты массопередачи, отнесенные к движущей силе жидкой и газовой фаз, kγ∕[(m3 • ч)кг/кг]; х, у, х*,  у*  — концентра­ции компонента в жидкой и газовой фазах и равновесные концентра­ции, кг/кг.Гидродинамический режим в насадочной колонне определяется ско­ростью движения взаимодействующих фаз:пленочный режим ωr ∕<⅞thb <0,45,промежуточный режим0,45 < ωr / g⅛hb < 0,85,турбулентный режим 0,85 <ωr ∕<⅞πn, <1,0,режим эмульгирования1,0<сог/соинв <1,2.Переход от одного режима в другой вызывает изменение количества жидкости, удерживаемой в аппарате (удерживающей способности), степени продольного перемешивания, скорости массопередачи. При этом изменяются статические и динамические характеристики наса­дочного абсорбера.Скорость газа в точке инверсии (изменение режима) определяют из уравнения < A C т Л1/4 / А1/8⅛ <⅛hb-=5--μ⅛16 =0,022-1,75 £ Ш ,I sfc Уж J ∖gj <γ5κjгде соинв — линейная скорость газа в точке инверсии, м/с; а — удельная поверхность насадки, m2∕m3; Fc — свободное сечение (свободный объем насадки), m2∕m2 (m3∕m3); g — ускорение силы тяжести, м/с2; γr, γjκ — удельные веса газа и жидкости, кг/м3; цж — вязкость жидкости, Па • с.
98



Экспериментально переход из одного режима в другой можно оце­нить по изменению перепада давления в колонне при увеличении нагрузки по газу. Изменению режима соответствует излом на линиях зависимости перепада давления от скорости газа, отнесенной к пол­ному сечению аппарата.Перепад давления является технологическим параметром, одно­значно характеризующим гидродинамический режим процесса, и опре­деляется выражением Z ∖0,225 Z X0,045Yr I Ржч Уж ) ч Mr √
где (АР//)Г_Ж — перепад давления на единицу длины насадки газожид­костной системы, мм вод. ст/м; (AP∕Z)r — перепад давления на единицу длины насадки однофазной газовой системы, мм вод. ст/м.При этом

Г—1 I I Jr = 0,245 c°r 7г “ μr 9,8blθ~3, Fc3β = exp 3-^-----0,853k ®г,инв 0,175.
В зависимости от гидродинамики и наличия продольного перемеши­вания для описания процесса абсорбции используют несколько типо­вых идеализированных моделей — модель идеального вытеснения, модель полного перемешивания (идеального смешения), диффузион­ную модель, ячеечную модель и комбинированную модель.Для моделирования процесса абсорбции в насадочной колонне для целей управления наиболее приемлемой представляется ячеечная модель, которая позволяет учесть изменение степени продольного перемешивания по высоте насадки. При этом дискретная структура модели позволяет легко ввести дополнительные перекрестные и обрат­ные связи между ячейками, а блочная структура модели — использо­вать при решении аппарат блок-алгебры.Продольное перемешивание является одним из основных факторов, определяющих динамические свойства насадочных аппаратов. Степень его влияния зависит от гидродинамического режима, и в ячеечной модели оценивается числом ячеек полного перемешивания.

3.2. Математическое описание адсорбции в статике

3.2.1. Модель идеального вытеснения по жидкости и газуРасчетная схема модели приведена на рис. 3.2.
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Рис. 3.2. Схема модели идеального вытеснения (F, F' — площадь сечения 
потока жидкости, газа, м2; v, v, — линейная скорость жидкости, газа, м/ч; 
×∣, yi — текущие содержания /-го компонента в жидкости, газе, мол. доли;

L, G — объемный расход жидкости, газа, м3/ч)Математическое описание модели получено на основе уравнений материальных балансов с учетом гидродинамической структуры пото­ков в насадке.Основные допущения следующие.1. Принимается одна из следующих идеализированных моделей гидродинамики: идеального вытеснения или ячеечная.2. Коэффициент массопередачи постоянен по высоте колонны.Уравнения процесса, составленные для элемента колонны в соответ­ствии с рис. 3.2, имеют видХвых - - f ⅞X - exp(-K0τ'λ) = О,
m √ ∖ m J(шХвых УBX-) (^1Хвых Увых^ехрСКоуТ) — О, λ = mG∕L; τ' = V∕G,где V — объем элемента Fdl, м3. Граничные условия:

z = l,yi =yBax,z = 0,Xi =Xbx

(3.1)

(3.2)Аналитическое решение этой системы уравнений с граничными условиями дает следующие выражения для расчета профилей концен­траций газа и жидкости по высоте колонны:Увх - mxBx {exp(-K0y τ'λ) - exp [K0y τ'(l - λ) ]} 1 - exp(-K0yτ'λ) + exp [K0y τ'(l - λ) ]Увх С1 ~ exp(-K0y τ'λ) ] + тхвхехрКОут'(1 - λ) m[l - exp(-K0yτ'λ) + expK0y τ'(l - λ) ]
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На рис. 3.3 приведена диаграмма равновесной и рабочей линий для определения кинетики — локального КПД массопередачи — (ηctz, η0χ) при абсорбции.

Рис. 3.3. К определению локального КПД (η0y, η0x) при абсорбции: τ∣o у = Цо* = -⅛—⅛⅛; а — зависимость у* = f(x);
Уп-1-Уп *n-Xn+l
б — направления потоков фаз на п-м элементе

3.2.2. Различное сочетание типовых моделей по газу 
и жидкостиСхема для расчета по ячеечной модели приведена на рис. 3.4.

Уравнения процесса, составленные для n-й ячейки абсорбционной колонны, имеют вид ⅛ι - Lx∏ + K0yHQyn -y* n) = 0, (3

Gyn+ι -Gyn ~ K0yHQyn-y* n) = 0, у*  = f (xπ+ι),
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где H — высота ячейки полного перемешивания, м. Граничные условия:z = O,y = yo,z = l,x = xjv+1,Для линейной равновесной зависимости (у*  = τnxn + 1) профиль концентраций определяют из решения системы алгебраических урав­нений вида
Ayi 0 0 К ■■■ ~ByN -C
СУ1 -Ay2 0 К ~ByN 00 СУ2 ~Ауз к ••• ~ByN = 0 , (3.5)

0 0 0 СУп-1 -(A + B)yN 0где А = G + K0yH, В = K0yHmG∕L; C = G + В.В табл. 3.1 приведены уравнения связи для разных типовых мате­матических моделей по жидкости и газу, а также зависимости между локальными КПД по газу η0y, жидкости η0y и объемными коэффициен­тами массопередачи K0x, K0y.В зависимости от степени продольного перемешивания в аппарате объемный коэффициент массопередачи изменяет свое значение. Опре­деление коэффициента массопередачи по среднелогарифмической дви­жущей силе справедливо только в том случае, если имеет место режим идеального вытеснения, т. е. число ячеек п → ∞. В этом случае объемный коэффициент массопередачи определяют из следующего выражения: G(y≡x -Увых) = Koy (Увх У\(Увы\ 2,31g Увх У, Увых - Угде I — длина аппарата.Другим предельным случаем является режим полного перемешива­ния, когда п = 1. Здесь коэффициент массопередачи находят из соот­ношения κ LGd-а)0y αLH-HGmd-а)’где H — высота ячейки полного перемешивания; а — тангенс угла наклона статической характеристики увых =/(увх).Если 1 < п < ∞, то JC0y можно определить из статической характе­ристики ячеечной модели, которая получается при подстановке опе­ратора Лапласа р = 0 в выражение передаточной функции ячеечной модели (табл. 3.2). Тогда статическая характеристика выражается полиномом п-й степени относительно коэффициента массопередачи:
A(Ti)KSy + B(n)KSy1 +■■■ + E(∏)K0y + F(n) = 0. (3.6)
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Решение алгебраического уравнения п-го порядка дает нам п кор­ней, из которых n1 — число вещественных корней, п2 — число мни­мых корней. Мнимые корни не имеют физического смысла и поэтому не рассматриваются. Значения вещественных корней лежат в пределах
K-Oy min < K-Oy < K-Oy max >где K0y min соответствует режиму идеального вытеснения, a K0y max — режиму полного перемешивания.Определенному числу ячеек соответствует единственное значение коэффициента массопередачи.Решение уравнения (3.6) на ЭВМ позволяет получить зависимость объемного коэффициента массопередачи от числа ячеек при заданной степени разделения.

3.3. Математическое описание абсорбции в динамике

Основные допущенияПри математическом описании динамики процесса абсорбции, дополнительно к допущениям параграфа 3.2, принимают следующие:рассматриваются малые отклонения параметров от установивше­гося состояния системы;коэффициенты математических моделей не изменяются в переход­ном режиме.Динамическая модель процесса абсорбции включает в себя восемь передаточных функций (рис. 3.5).

Рис. 3.5. Схема динамических связей в процессе абсорбции

3.3.1. Модель идеального вытеснения фазУравнения материального баланса, составленные для элемента 
dz колонны, имеют вид
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τ8x „ r *4 , OXL- + K0y(y-y ) = ⅛κ-, 
∂z ∂τ

G⅛--K0y(y-y*)  = h⅛-, 
∂z j ∂τ

y*=fω,

(3.7)
где h — удерживающая способность насадки, кг/м3; τ — время, ч.Начальные и граничные условия:τ = 0, у = y0(z), х = ⅞(z),■ τ = O,y = yo(O,τ), (3.8)τ = Z,x = x0(Z,τ),где z, Z — текущее значение высоты насадочного слоя и общая высота; х0, Уо — начальные содержания жидкости, газа.Преобразованная по Лапласу (р — оператор Лапласа) система урав­нений (3.7) с граничными условиями (3.8) и линейной равновесной зависимостью имеет вид+ Nexp(-A)β3κ + αy(p) - (t1p + a1)x(p) = О,

■ M 1 (3’9)+Nexp(-A)βr + a2x(p) - (t2p + a2 )у (р) = О,I Sz где
K0yZ K0yτnZ hys,Z hτZ«1 = ——, a2 = — ----- , t1 = -≡-, t2 = -z-,1 L 2 G L2G

.τ (I-AZa2)A
N =---------------------- -------------Уо, А = a1 - a2, z = z / Z,m[exp(-A) (1 - А / a2) -1] j

1, А о ΔL o AGM =-------------------------------У о, βst = —, βr = •exp(-A)(l-A∕a2)-l^zo h L Нг GПередаточные функции W и коэффициенты усиления К модели идеального вытеснения для насадочного абсорбера при воздействиях по составам и потокам фаз на входе в колонну приведены в табл. 3.2.
Таблица 3.2

Передаточные функции насадочного абсорбера в модели идеального вытеснения

Wxx(p) =-----a2 - а1е~А

× I J7⅛jexp,∙ Т1(р)]
g(p)~g(p)e '∣fw

Др -А
Wyy(P)= a×a2-a1e А× ∕y⅛)eχp[ 72(p)]g(p)~g(p)e '∣fw

Т-е~А l-e-Jf(pi
Wγx(p') = K2a2 ——   -----— ------- z=a2-aie a g(p)-g(p)e^'^⅛> T-P-A l-e-√∕⅛)

W„(p) = K1a1 ——-— -----—------- 7=-a2-aιe a g(p) -
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Окончание табл. 3.2

{[T1(p)+A]Wgf(p) - K1[l -e→⅜(p)]} αi [g(p)-T2(p)+A][g(p)-T1(p)-A]
M2 Г1-еА(1-А)"Wxβ(p) =—— X
А a2 - a1e А wxl(p>-- ×А a2-a1e-ylχ {⅞W^(p) - [T2(p)-A] [1 - e~^∏⅛(p)]}[g(p) - T2 (р) + A] [g(p) - T1 (р) - А]

M2 a2A-a1(l-e-A) N2
W x(n^∖ а2(А-1 + е-А)

wydPJ А a2 - аге~А wylλP) А a2 - axe-A
JK1Wyx(p)-[T1(p) + A][1-е~^уу(р)]}^ „ {[T2(p) - A]Wyx(p) - K2[l -еАИ^,(р)]} ~

[g(p)-T2(p) + A] [g(p)-T1(p)-A] [g(p) - T2 (р) + A] [g(p) - T1 (р) - А]хе-2А хе-2А
где/(р) = [T1 (р) + T2(p)]2 -4K1K2; T1 (р) = t1p + a1; T2(p) = t2p + a2; K1 = = a1;
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¾ = = a2; g(p) = ⅛2(p) + T1(p) + √7⅛)]; g(p) = ∣[T2(p) + T1(p) + √∕⅛)]
Cj Z Z

3.3.2. Ячеечная модель по жидкости и газуВ данной модели динамических режимов процесса абсорбции наряду с неравномерностью скоростей движения потоков по высоте аппарата учитывается дополнительно наличие застойных зон в насадке и влия­ние их на характеристики процесса.При этом предполагается, что скорость обмена газа с основным потоком жидкости и застойными зонами одинакова, а объем застой­ных зон равен статической удерживающей способности насадки ∕ιcτ.Уравнения материального баланса, составленные для n-й ячейки с учетом застойных зон в насадке и преобразованные по Лапласу, имеют видW⅛+ι (P~)-x∏ (p)] + ⅛+ι -xn]ΔL + K0yH[yrι(p)-y* *(p)] = hfκHpxn(p),

G[yn-ι (р) - Уп (р) ] + [Уп-1 - Уп ¼G - K0y H[yn (р) - уп (р) ] -* C3∙10}
-K0y н1Уп (р) - Уп 3 ] = Mpyn (р),
K0yH[yn (P) - Уп 3 ] = h^Hpxn 3 (p)y∏ = /(xπ+1), где индекс п з — застойная зона п-й ячейки.Начальные и граничные условия:τ = 0, y = y0(z), x = x0(z), z = 0, y = y0(τ), 

z = Z, x = xn+1(τ).Передаточные функции ячеечной модели получены из системы урав­нений (3.10) в виде рекуррентных соотношений:



Wyy (p) = = ⅛ (-l)m ( αιt*2
Уo(p) [m=o ⅛ka1+t1p+lJ- Г. a91 + 2a2 + t2p - ------ -t3P+l ∖N-2mOtia2 1 (N-m)l a1+t1P + lJ m!(N-2m)!N-l∕2< 1 А' Σ ------ - ------

ι=κ=ι ^a1 +t1p+ly l + 2a2+t2p--^- t3p + l х N-K-ICl1a2
,, (N-1)!(Z-1)!Kl(N-K-Di(K-I)KZ-K)!

Wxx(p) =
⅞=1(P)
*ι(p) = у2∑ (-Dm

т=0

Ciia2 
aι + ⅛P+1

хт ×
Ctia2× 1+ 2a1 + t1p----—V ⅛P ÷ 1 oι2 + ⅛P+1

кI N-K I∑ I
\N-2m

(N-m)l 
ml(N-2τn)lN-I2

+ ∑ (-l)κK=I CljCl2 a2 + ⅛P +1 i=κ+1va2 +t2P+l1 ×
× l + 2a1+t1p- λN-K-ZCllCl2

a2 + t2P +1Jχ (N-Z)!(Z-1)!KI(N-K-Di(K-I)KZ-K)!где W(p) — передаточная функция; индексы уу и хх обозначают каналы воздействий; N — общее число ячеек полного перемешивания.Величины a1 = K0yH∕L и a2 = KcfyHm∕G — безразмерные, а t1 = hysH∕L, 
t1 = hrH∕G Ht3 = hcr∕K0ym — постоянные времени ячейки полного пере­мешивания для жидкости, газа и застойной зоны.Передаточные функции, описывающие связь между составами фаз на выходе колонны и изменениями нагрузок, выражаются через пере­даточные функции каналов концентраций табл. 3.3.

Таблица 3.3
Передаточные функции насадочного абсорбера на основе ячеечной модели

∙^iΨn-i - ¾Ψn-2 - ••• - ¾-1Ψ1 - Zn

Wyx(p)=κ^Wyy(p)× Ст×∑ f 1 Y 1+tιP + lJ IV^^Kp)
Wvy(P)=----------------- =------------------

yy P1Vn-I - P2Vn-2 - - - Fn-Wi ~ Fn

Wxy(p) = ^-Wxx(p-)× 1 Y 1>1la2 + t2P+lJ W%Γi(p')
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Окончание табл. 3.3

WM = Wxx{p)∑θjλj
>1

Wxl(p) = ~^Wxx(p) [βjv + ψ1βjv.1 +... ... + ψjv-lβl]1 N 1
rfleψ1--^-,ψ2--(Z1ψ1-Z2), ■■■> Ψw-~(ZιΨjv-ι-¾ψjv.2-...-Zjv-1ψ1-Zjv);I-V v∙R-Λ∙ T--A-siA- zιθι+⅞Л;--У;+1 ypPj-χ7+l xP t,l - £ , 02 - > ■■■>θjv = —(Z1θjv.1 - Z2θjv.2 -... - Zjv.1θ1 + Sjv);

L KivH2m
F0 =  ----------- -----------, F1=G + K0γH + hcHh -  ----- ⅛---------- + L,

hlHp + K0yHm + L y h1Hp +K0yHm

K2H2m K2H2m „ K2H2m
F2 -------------------- Po, P3 =~,------- ------------- Pf, -,Pn =~,------- 21------------ f0jv^1;

h1Hp + K0yHm + L h1Hp + K0yHm + L ° h1Hp + K0yHm + L u

V1=Fl∕G, V2 = ⅛(¾V1 -F2), V3 = ⅛(F1V2 -F2V1 -F3), ..., G G
Vn =^F1Vn.1 -F2Vn.2 -...-Fjv.1V-Fjv); G

R = G / (G + K0yH + hcHp); Q = K0yHm / (G + K0yH + hcHp)-,

z1 = l + K0yHm-K0yHQ + h1Hp),z2 =RQK0yH,z3 =R2QK0yH, ..., zn =Rn-1QK0yH-,

S1=K0yH/(G + K0yH + hcHp),S2 =RS1,S3 =R2S1, ...,Sn =Rn~1S1

3.4. Приближенные передаточные функции насадочного 

абсорбераПередаточные функции, полученные на основе моделей идеального вытеснения (см. табл. 3.2) и ячеечной модели (см. табл. 3.3), представ­ляют собой сложные выражения, использование которых в инженер­ных расчетах затруднительно. В связи с этим возникает необходимость в получении приближенных передаточных функций насадочного абсор­бера, которые позволяют проводить анализ нестационарных свойств насадочного абсорбера при изменении его конструктивных и техноло­гических параметров еще на стадии проектирования.Для построения приближенных функций используют метод аппрок­симации сложных функций дробями Паде. В табл. 3.4 приведены при­ближенные передаточные функции модели идеального вытеснения.
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Таблица 3.4
Приближенные передаточные функции насадочного абсорбера в модели идеального 

вытеснения

WxxCp) = κxx b⅛2±leχp(-ptι)T2(P) + 1 IVjy(P) = ICjy ^^÷Jexp(-pt2) 
j2<P√ + -l

T3(P)+ 1 WxyCp) = Kxy-i— jζzT3(p) + l
wxgCp)=~×2 CL1„ (t1p + a2)¾(p) - JC1 [1 - еА Wjcc (р)]T4(p)2 + T5(p) + 1

wxlCp)=^i× 2(Xι
K2WxyCp) - Ct2p + Qi) [1 -е-А1Ухг(р)]T4(p)2+T5(p)+1

Z1 и, 2JC1 Wyy Ср) - ⅛p + a2) [1—еА Wjy (р) ] T4(P)2+ T5(p)+1
N 

w*w = 2⅛x 
Ct2P + ai)WyxCp)-K2[l-eAWyyCp)] T4(p)2 + T5(p) + 1

τr a τx Ае~А 1-е-А .. 1-е-А
ГДе Kχχ — , Kyy ~ δ3 Kyx ~ C⅛ а 3 Kxy — OCj ,

a2-aιe cl2-cl1c~λ а2-и1е~Л j a2-CL^e~A

_ a1Kxxeal _ 1Γ (a2+a1)⅛+⅛)^∣ (a2+a1)⅛ + t2).1-Kxxeal 2|_ A J А(1-е-А)
--1Γt +t , (¾+a1)(t1 + t2)^∣ .

“1- 2[1 2 A J1 f- 2a2(a2+a1)(t1 + t2) 1. . (a2 +ct1)2(t1 +t2)2 xxL (a2-a1)A A A2 JT4 = t1t2 / 2c⅛ T5 = (2a1t2 + a1t1 - a2t2) / 2a^Методика расчета динамических характеристик насадочной абсорб­ционной колонны следующая.Исходными данными для расчета являются геометрические размеры насадочной колонны и величины нагрузок по газу и жидкости. По этим данным определяют величины динамической и статической удержи­вающей способности по жидкой фазе. Затем определяют число ячеек и объемный коэффициент массопередачи. Для вычисленных значений α1, a2, t1, t3 и N в таблицах инерционностей отыскивают соответству­ющие значения и по ним определяют коэффициенты передаточных функций.Пример расчета передаточной функции насадочного абсорбера, применя­емого для поглощения формальдегида в производстве формалина на Щекин­ском химическом комбинате.
Исходные данные: диаметр колонны Dk = 1600 мм; высота насадочного слоя Z = 400 мм; насадка — керамические кольца Рашига 25 × 25 × 2 мм; нагрузка по жидкости L = 2820 kγ∕(m2 • ч); нагрузка по газу G = 20 kγ∕(m2 ■ ч).
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Коэффициенты математической модели: 
N = 9, H = 0,5м, ⅛t = 23,1 кг/м3, КГ ⅛τ =16,8kγ∕m3, Koy =3100 j M3/[ч-(кг/кг)]

520
Коэффициенты передаточной функции:

K0yH 3100∙0,5 n rr K0yHm 3100-0,5-0,319 rt α-l = —-— =------------= 0,55: α2 = — ----- =-------------------- = 0,95,
L 2820 G 520

hxH 23,1-0,5 t1 = -⅛- = —’---- = 0,00451 / ч;
L 2820t3 = -----= 0,00171 / ч.

K0ym 3100-0,319Инерционности S нулевого, первого и второго порядков:S0x =0,2032, Slx =0,0241, S2x=0,00001.Передаточная функция насадочного абсорбера имеет видWxx(P) = 0,2032l + 0,119p + 0,014p2
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3.5. Эмпирические зависимости параметров математических 

моделейВеличины, входящие в математическое описание насадочного абсорбера, могут быть найдены расчетным путем по эмпирическим зависимостям либо с помощью экспериментальных данных, получен­ных непосредственно на моделируемом объекте.Сопоставление данных различных авторов, проводивших исследо­вания в насадочных колоннах, позволяет рекомендовать следующие зависимости.1. Удерживающая способность:, , fμu3fcYz2 ,,3 1,2 * l 2 J, 0,00038I Pg2 J 3600∙103 dгде d, d3 — диаметр насадки, эквивалентный диаметр насадки, мм; g — ускорение силы тяжести, м/с2; к — объем элементов насадки, м3; L — плотность орошения.2. Число ячеек:12 2- =-----------(l-e~pe), Pe = l,425(Ga)0>333(Pe)0>777, (3.11)
п Pe Pe2где Ga = d3gp2∕μ2, Re = dLp∕μ.



Выражение (3.11) дает удовлетворительные результаты при числе ячеек > 10, что не всегда соответствует реальным условиям ведения процесса. Поэтому для практических расчетов следует использовать методику, изложенную в работе В. В. Кафарова и др. (Химическая про­мышленность. 1970. № 11).3. Коэффициент массопередачи для всех гидродинамических режи­мов определяют по уравнениям:для легкорастворимых газов(K0yα)⅜ θ Q315Af ωr⅛PrY,8f3600μrgYz3 
aDr 4с <. ⅞Prg √ L Рг^г JZ ∖0,045Рж

Л,где а — удельная поверхность насадки, m2∕m3; Dr — коэффициент диф­фузии в газе, cm2∕c; ωr — скорость газа в полном сечении колонны, м/с; d3c — эквивалентный диаметр стандартной насадки 25 × 25 × 3 мм; μικ, μr — вязкость жидкости, газа; рж, рг — плотность жидкости, газа, кг/м3; для труднорастворимых газов

5. Уравнение для перепада давления ΔP при различных гидродина­мических режимах:

(K0ya)⅛ =0 23 ⅛, 
a¾ 4с4 (<ож4Рж

1 l× 1 + С] —1Ig

^сРжХ J0,405 Z ∖0,225 Pr\РжУ

0.8 Z„^„„ \2/33600μacg) χч Рж^ж JX 0,045 ^ Рц Рж JC1 =exp[3(ωr/(¾ihb)-0,853]-0,175,где Dx — коэффициент диффузии в жидкости, cm2∕c.4. Уравнение скорости газа в точке инверсии:Ig β⅛HB-⅛--Рж16I SPc рж
Z τ xl/4 Z Х1/8 = 0,022-1,75 -
∖gJ VPxJ

при 1+C1 τ \ 0,405 Z \ 0,225 z ∖0,045Ржк Pr >-I — I 
gJ I Рж J

апЛ Z АПЛ z7xθ,945z \ °,525 Z λθ,105
δp∣ =I-I ι+c2∣-1 — | — |
Z z Г-ж ∖ P*  zr ∖ G) \Рж/ ∖ Pr J
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C2 = exp з——г— ч ®инв -0,853 +1,39
при ,∖1,8∕ >/ >0,2— I I Pr I Мж I 

C J ∖, Рж √ ∖ Mr J <0,5,где (ΔP∕Z)r =λω2pr ∕2gFc2⅛;λ = 400 / Re0-85 при 80 < Re < 400, λ = 16,5 / Re0>2πpπ Re > 400.Гидродинамические режимы.......................C1 C2Точка инверсии фаз.........................................8,4 10,0Точка подвисания............................................. 5,1 6,6Точка торможения............................................1,8 2,6Перепад давления в режиме эмульгирования: 
АРэ ~ 2^hhb + Hp∏,где H — высота слоя насадки; рп — плотность пены;/ τ >0,325 Z ∖0,18 z >0,0362

Рэ ~Рг _ θ 431 — I I Pj, I I Мж 1
Рж - Pr ∖ C J > рж J > μτ J

3.6. Лабораторная работа по исследованию гидродинамических 

режимов в насадочном абсорбере

Цель работы. Определение перепадов давления для разных режи­мов работы насадочной колонны в системе воздух — вода, снятие динамических характеристик для получения передаточных функций по каналам гидродинамики.
Описание установкиУстановка (рис. 3.6) состоит из абсорбционной колонны VII, изго­товленной из органического стекла. Колонна собрана из трех царг длиной по 0,5 м и диаметром d — 150 мм. В качестве насадки исполь­зуются керамические кольца Рашига. Жидкость в колонну поступает из напорного бака IX с переливом, обеспечивающего постоянный напор в системе, через фильтр X, регулирующий клапан 9 и ротаметр VIII. Отработанный раствор через U-образную трубу, служащую гидрав­лическим затвором, поступает в приемную емкость III.
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Рис. З.б. Схема обвязки насадочного абсорбера:I — насос для подачи раствора; И, Ill — емкости для раствора; IV—баллон с газом; V — реометр для измерения расхода газа; VI — диафрагма для измерения расхода воздуха; VII — насадочный абсорбер; VIIl — электрический ротаметр;IX — напорный бак; X — фильтр;
1 — вентиль байпаса насоса; 2,4 — вентили слива из емкостей V и VI;

3 — вентиль слива в канализацию; 5,13 — вентили перелива в приемные емкости; б, 11 — сливные вентили; 7—вентиль регулирования расхода газа;
8 — вентиль на байпасе подачи раствора; 9 — клапан регулирования расхода раствора; 10,12 — вентили перелива из напорного бака; 14 — вентиль подачи воды; 15 — вентиль подачи раствора от насоса
Газовая смесь в колонну подается по трубопроводу через изме­

рительную диафрагму VI и регулирующий вентиль 7. Газовая смесь 
состоит из воздуха, который поступает от газодувки, установленной 
в специальном помещении, и исследуемого абсорбируемого газа, кото­
рый подается из баллона IV через редуктор и реометр V, служащий для 
контроля за количеством расхода.

Контроль за необходимыми параметрами осуществляется следую­
щими средствами. Расход жидкости измеряется при помощи электри­
ческого ротаметра и вторичного прибора. Для измерения расхода газа 
служит комплект из диафрагмы, дифференциального манометра и вто­
ричного прибора. Для контроля за перепадом давления на колонне 
служат дифференциальный манометр и вторичный прибор. Измерение 
концентрации газовой смеси осуществляется с помощью газоанализа­
торов.
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Пуск и выключение установки
а. При работе в разомкнутом цикле без циркуляции раствора.Пуск:1. Перед пуском все вентили должны быть закрыты.2. Открыть вентили 10, 4, 3, 5.3. Постепенно открывая вентиль 14, подать воду в напорный бак III до появления воды в переливной линии через вентиль 10.4. Включить газодувку и установить необходимый расход воздуха при помощи вентиля 7.5. При помощи клапана 9 и ручного задатчика установить необхо­димый расход воды.Выключение:1. Закрыть клапан 9 и вентиль 14.2. Отключить газодувку и закрыть вентиль 7.б. При работе в замкнутом цикле с циркуляцией раствора.Пуск:1. Перед пуском все вентили должны быть закрыты.2. Заполнить емкость VI абсорбентом.3. Открыть вентили 1, 2,12.4. Включить насос. Открывая вентиль 15 и прикрывая вентиль на байпасе 1, заполнить напорный бачок IX до появления раствора в переливной линии через вентиль 12.5. Включить газодувку и установить необходимый расход воздуха при помощи вентиля 7.6. Открыть баллон и при помощи редуктора установить необходи­мый расход газа.7. Открыть вентиль 5 и при помощи клапана 9 и ручного задатчика установить необходимый расход раствора.Выключение:1. Закрыть баллон с газом.2. Отключить насос и закрыть вентили 15 и 2.3. Отключить газодувку и закрыть вентиль 7.Аварийное выключение оборудования1. Переход в режим «захлебывания». При появлении уровня жидко­сти вверху насадки необходимо при помощи вентиля 7 резко снизить расход газа.2. Переполнение напорного бака IX. При появлении жидкости из «воздушника» напорного бака необходимо прикрыть вентиль 14 или 

15 в зависимости от работы системы по варианту а или б.3. Переполнение приемной емкости II или III. Отключить установку, в первую очередь закрыв вентили 14,15 и клапан 9.

Методика исследованияЭкспериментальная часть работы выполняется на опытной уста­новке, схема и описание которой приведены выше.
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Для определения перепада давления в насадке в колонне устанав­ливается режим, соответствующий выбранным значениям расходов жидкой и газовой фазы; перепад давления фиксируется на вторичном приборе.Следует обратить внимание на то, что установление гидродинами­ческого режима в аппарате происходит в течение некоторого времени, после которого перепад давления в колонне остается постоянным.В связи с трудностью точной установки требуемого расхода воздуха эксперименты лучше проводить следующим образом: сначала устанав­ливают определенный расход воздуха, а затем изменяют расход воды L.Удерживающую способность насадки определяют методом отсечки орошения в условиях противотока газовой фазы. Одновременно с отсечкой поступающей жидкости начинается замер жидкости, выхо­дящей из аппарата. Точное выполнение эксперимента во многом зави­сит от синхронного выполнения указанных операций.Для снятия динамических характеристик в колонне устанавливается определенный гидродинамический режим, соответствующий выбран­ным нагрузкам. Затем путем быстрого изменения положения вентиля 1 на газовой линии или изменения давления на клапане водяной линии 3 вносится ступенчатое возмущение. По мере увеличения интенсивно­сти процесса следует уменьшать величину возмущения, подаваемого на объект.Одновременно с возмущением на диаграммной ленте вторичного прибора делается отметка для определения времени транспортного запаздывания в объекте. Скорость движения диаграммной ленты во время снятия переходной характеристики должна быть максималь­ной (1200 мм/ч).В эксперименте фиксируются следующие параметры.1. Значения расходов жидкой и газовой фазы в % шкалы приборов до и после возмущения.2. Значения перепада давления на насадке в % шкалы прибора до возмущения и после установления нового установившегося состоя­ния объекта.3. Величина возмущения в % шкалы прибора.Данные для расчета и диапазон изменения нагрузок задаются руко­водителем работы.
Порядок выполнения эксперимента1. Изучить принцип действия и схему установки, порядок включе­ния и выключения, возможные аварийные режимы.2. Подготовить установку к работе:а) включить и прогреть приборы;б) осуществить под руководством преподавателя пробные запуски и остановки абсорбера.3. Установить заданный режим работы абсорбера.
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4. Определить расчетным путем границы возможных гидродинами­ческих режимов в насадочной колонне в заданном диапазоне измене­ния нагрузок.5. Определить расчетным путем значения перепада давления для насадки и построить зависимость перепада давления от скорости газа ωr при различных плотностях орошения L.6. Экспериментально определить значения перепада давления AP на насадке в данном диапазоне изменения нагрузок.7. Экспериментально определить удерживающую способность 
h насадки в заданном диапазоне изменения нагрузок.8. Экспериментально определить динамические характеристики насадочного абсорбера в заданном диапазоне изменения нагрузок при скачкообразном нанесении возмущений по каналам перепад дав­ления — расход газа (АР—G) и перепад давления — расход жидкости (AP-L).

Анализ и обработка результатов эксперимента1. Результаты расчетов и экспериментов представить в виде таблиц и графиков.2. В таблицу заносить значения всех фиксируемых параметров в каждом опыте. По этим данным построить зависимости перепада дав­ления и удерживающей способности от скорости газа при различных плотностях орошения.3. Полученные динамические характеристики с диаграммной ленты перестроить на миллиметровую бумагу и провести их аппроксимацию графоаналитическим или графическим методом с целью получения передаточных функций абсорбера по каналам гидродинамики (L, G).
Форма отчетностиОтчет на работу должен содержать:1. Принципиальную схему и краткое описание лабораторной уста­новки;2. Выводы основных уравнений;3. Описание методики эксперимента и экспериментальные данные;4. Расчеты параметров по экспериментальным данным;5. Сравнение экспериментальных данных с расчетными;6. Обобщение результатов исследования.

Техника безопасности1. При работе на установке предварительно ознакомиться с устрой­ством установки, с порядком выключения и включения ее в работу и с возможными случаями аварийных режимов.2. При работе с газом из баллона соблюдать все правила, предус­мотренные при работе с газами под давлением, а баллон необходимо держать в специальной стойке, установленной вдали от отопительных приборов и защищенной от попадания прямых солнечных лучей.
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3. При использовании химически активного абсорбента соблюдать меры предосторожности, чтобы абсорбент не попал на тело и одежду.4. При работе с приборами внутри приборного щита обесточить щит.
3.7. Лабораторная работа по определению статических 

и динамических характеристик насадочного абсорбера 

по каналам массопередачи

Цель работы. Определение передаточных функций в системе аммиак — вода по каналам массопередачи.
Пуск и выключение установкиСм. параграф 3.6.

Методика исследованияДля обеспечения заданной степени разделения необходимо полу­чить статические и динамические характеристики объекта по каналам массопередачи. Изменение гидродинамической обстановки в аппарате вызывает изменение характеристик процесса, т. е. изменяется коэффи­циент усиления и инерционности процесса. Поэтому необходимо опре­делять характеристики процесса в разных гидродинамических режи­мах.В качестве управляющего воздействия в насадочной абсорбционной колонне выбирается расход жидкости, а основными возмущениями — возмущения по составу и расходу газа, поступающего в аппарат.Исследование проводится на системе аммиак — вода. Измерение концентрации аммиака на входе и выходе газа из колонны произво­дится с помощью автоматических газоанализаторов с записью изме­нения концентрации аммиака в выходящем газе на автоматическом потенциометре.Принцип действия газоанализаторов заключается в измерении интенсивности инфракрасного поглощения, пропорционального кон­центрации аммиака в воздухе.Приборы имеют следующие пределы измерения концентрации: О—15 % (об.) на входе и 0—5 % на выходе газа. Поскольку показания приборов зависят от влажности анализируемого газа, необходимо перед каждым экспериментом корректировать положение нуля прибора.Определение динамических характеристик процесса производится при ступенчатом возмущении.
Порядок выполнения эксперимента1. Изучить принцип действия и схему установки, порядок включе­ния и выключения, возможные аварийные режимы.2. Подготовить установку к работе:
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а) включить и прогреть приборы;б) осуществить под руководством преподавателя пробные запуски и остановки абсорбера.3. Дать время для установления гидродинамического режима, соот­ветствующего выбранным нагрузкам.4. Определить статические и динамические характеристики наса­дочной абсорбционной колонны путем возмущающих воздействий — изменения состава газа, поступающего на абсорбцию.5. C помощью редуктора, установленного на баллоне с газом, подобрать необходимую величину возмущения (концентрации амми­ака во входящем газе) так, чтобы изменение концентрации аммиака на выходе из колонны составляло не менее 0,5 %.6. Нанести возмущение путем быстрого изменения положения редуктора 7 на выбранное значение. Одновременно с нанесением воз­мущения на диаграммной ленте сделать отметку. Скорость движения ленты 1200 мм/ч. Во время исследования переходного процесса под­держивать концентрацию аммиака во входящем газе на постоянном уровне.7. Определить статические и динамические характеристики путем управляющего воздействия (изменение плотности орошения). Для этого следует установить некоторые значения концентрации аммиака в выходящем газе.8. Нанести возмущение путем быстрого изменения положения вен­тиля расхода воды 14 или с помощью редуктора, изменяющего давле­ние воздуха на клапане 9. Величину возмущения выбирают из условия, что изменение концентрации на выходе из колонны должно составлять не менее 0,5 %.9. При проведении эксперимента фиксировать величины нагрузок на аппарат по газу и жидкости, начальные и конечные концентрации аммиака на входе и выходе из колонны и величину возмущений.
Анализ и обработка результатов эксперимента1. Результаты работы представить в виде таблиц и графиков.2. В таблицу заносить значения всех фиксируемых параметров в каждом опыте. По этим данным построить статические характери­стики абсорбера: зависимость качества абсорбции от значения концен­трации газа на входе [увых = /(увх)] и зависимость качества абсорбции от расхода абсорбента увых = /(L) для различных гидродинамических режимов.3. Полученные динамические характеристики с диаграммной ленты перестроить на миллиметровую бумагу и аппроксимировать их графо­аналитическим или графическим методом с целью получения переда­точных функций абсорбера по каналам массопередачи.

Форма отчетностиТа же, что и в параграфе 3.6.
118



3.8. Лабораторная работа по определению степени продольного 

перемешивания

Цель работы. Используя импульсный метод, определить коэффи­циент продольного перемешивания, число ячеек для ячеечной модели и объемный коэффициент массопередачи.
Пуск и выключение установкиСм. параграф 3.6.

Методика исследованияЯвление продольного перемешивания оказывает существенное вли­яние на статические и динамические характеристики процесса мас­сопередачи. В зависимости от степени продольного перемешивания аппарат описывается моделью полного перемешивания или промежу­точной моделью.Экспериментальное определение степени продольного перемешива­ния в движущихся фазах основано на изучении кривых распределения по времени пребывания вещества в аппарате. C этой целью во входя­щий поток вводится индикатор и фиксируется изменение концентра­ции индикатора на выходе аппарата.Так как степень продольного перемешивания газовой фазы в наса­дочной колонне значительно меньше, чем в жидкости, и практически описывается моделью идеального вытеснения, основное внимание в данной работе уделяется определению степени продольного переме­шивания в жидкой фазе.Изменение гидродинамики в аппарате вызывает изменение степени продольного перемешивания, причем с увеличением нагрузки по жид­кости профиль скоростей движения элементов жидкости по колонне выравнивается.В качестве индикатора в данной работе используется раствор пова­ренной соли. Введение раствора соли в колонну изменяет электропро­водность жидкости. Концентрация соли в выходящем потоке измеря­ется датчиком солемера котловой воды.Принцип действия данного прибора состоит в следующем: при изменении концентрации соли в жидкости (электропроводности рас­твора), протекающей с определенной скоростью через датчик, изменя­ется сопротивление одного из плеч измерительного моста. Величина разбаланса моста усиливается в измерительном блоке и фиксируется вторичным прибором.
Порядок выполнения эксперимента1. Изучить принцип действия и схему установки, порядок включе­ния и выключения, возможные аварийные режимы.2. Подготовить установку к работе:а) включить и прогреть приборы;
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б) под руководством преподавателя осуществить пробные запуски и остановки абсорбера.3. В колонне установить гидродинамический режим, соответствую­щий выбранным значениям нагрузок.4. C помощью медицинского шприца в потоке входящей жидкости (место ввода индикатора находится рядом с оросителем) быстро ввести определенное количество раствора поваренной соли. В момент подачи импульса на диаграммной ленте вторичного прибора нанести отметку для определения времени прохождения импульса через колонну. Ско­рость движения диаграммной ленты 1200 мм/ч.5. Получить кривые распределения по времени пребывания элемен­тов жидкости в аппарате в разных гидродинамических режимах.6. Вычислить степень продольного перемешивания (Е = ul∕Pe).7. Определить число ячеек N для ячеечной модели.8. Вычислить объемный коэффициент массопередачи [уравнение (3.6)].
Анализ и обработка результатов эксперимента1. Результаты расчетов и экспериментов представить в виде таблиц и графиков.2. Занести в таблицу значения всех фиксируемых и рассчитываемых параметров в каждом опыте. По этим данным построить зависимости степени продольного перемешивания, числа ячеек, числа Пекле, объ­емного коэффициента массопередачи от скоростей потоков фаз в раз­ных гидродинамических режимах.3. Определить по кривым распределения степень продольного пере­мешивания и число Пекле.4. Найти коэффициент массопередачи решением уравнения (3.6).

Форма отчетностиТа же, что и в параграфе 3.6.



Глава 4
ИССЛЕДОВАНИЕ ГИДРОДИНАМИКИ 

И МОДЕЛИРОВАНИЕ ПРОЦЕССА ЭКСТРАКЦИИ 
В ПУЛЬСАЦИОННОМ АППАРАТЕ

4.1. Математическое моделирование гидродинамики экстракцииЭкстракцией называется массообменный процесс, в ходе которого целевое вещество передается из одной жидкой фазы (рафината) в дру­гую жидкую фазу (экстрагент). Конструктивно экстракция проводится в аппаратах различного типа (смесительно-отстойные, роторно-дис­ковые, колонные, с подводом и без подвода внешней энергии и т. д.), но одними из наиболее распространенных являются экстракторы колонного типа, которые в дальнейшем и будут рассматриваться.Продукты разделения в колонном экстракторе отбираются сверху и снизу аппарата. Фазы рафината и экстрагента (в зависимости от объ­емного соотношения одна из них является сплошной, а другая — дис­персной) движутся противотоком. В ходе движения часто возникает нежелательный обратный заброс частиц потока фаз, обычно называ­емый «продольное перемешивание». В результате продольного пере­мешивания при движении каждой из фаз происходит выравнивание концентраций по высоте колонного экстрактора и снижение раздели­тельной способности аппарата. В связи с этим становится важным учет продольного перемешивания в ходе экстракции в модели структуры потоков в рамках общей математической модели процесса экстракции.Основной вклад в продольное перемешивание вносит турбулентная составляющая. Механизм турбулентного перемешивания имеет стоха­стическую природу, поэтому при описании структуры потока целесо­образно применить вероятностную схему.Мысленно выделим из стохастического ансамбля одну частицу и рас­смотрим ее возможное поведение, полагая, что остальные элементы ансамбля ведут себя аналогично. Для простоты рассмотрим одномер­ную задачу. Представим вероятностную схему блуждания частицы, предполагая, что она может перемещаться в прямом и обратном направлении. Разобьем систему на ячейки (рис. 4.1), размер которых соответствует средней длине свободного пробега частиц I в стохасти­ческом движении.
121



Рис. 4.1. Вероятностная схема переходов частиц между ячейками 
(р — вероятность перехода из у-й в (/ + 1 )-ю ячейку; q — вероятность 

перехода из у-й в (/ -1 )-ю ячейкуПусть ∆τ — среднее время пребывания частицы в ячейке. Тогда точки на шкале времени τ = k∆τ (к = 1, 2, 3) можно рассматривать как моменты перехода частицы из одной ячейки в другую. Предполо­жим, что за каждый переход частица перемещается в соседнюю ячейку либо в прямом, либо в обратном направлении. Вероятность перехода из у-й в (у + 1)-ю ячейку равна р, вероятность обратного перехода изу-й в (у - 1)-ю ячейку равна q. Поскольку прямой и обратный переходы представляют собой взаимоисключающие альтернативы, тор + q = 1. Поскольку также на случайное турбулентное поле скоростей наклады­вается направленное поле скоростей вынужденного движения потока, то р > q. Обозначим через f(x, τ) вероятность того, что блуждающая частица из точки х = 0 в момент τ = 0 в результате п переходов ока­жется в момент τn — n∆τ в ячейке с координатой х. Переход из ячейки в ячейку эквивалентен перемещению на среднюю длину пробега 
I. Если через т обозначить число переходов в прямом направлении, а через к — в обратном, то общее число переходов п = т + к, а коор­дината х должна быть определена как х = l(m-k). Нетрудно пред­ставить, что вероятности прямого и обратного переходов будут р ≈ 
≈ т/п πq- к/п — (п- rri)∕n при условии, что п достаточно велико.Рассмотрим теперь, какова вероятность события, при котором частица в некоторый момент τ + ∆τ окажется в ячейке с координа­той Xj. Очевидно, что эта вероятность должна зависеть от вероятностей событий, при которых в предыдущий момент времени частица ока­жется в соседних ячейках, а также от вероятностей перехода частицы из соседней в рассматриваемую. Указанную взаимосвязь событий можно представить следующим соотношением:/(x, τ + ∆τ) = p∕(x -1, τ) + qf(x +1, х). (4.1)Из обеих частей равенства (4.1) вычтем/(x, τ) и с учетом того, что р + q = 1, получим
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f(x, τ + ∆τ) - f(x, τ) = p[f(x -l,τ)- f(x, τ)] + q[f(x + l,τ)- f(x, τ)]. (4.2)Далее, полагая, что функция/(x, τ) дифференцируема по х, τ, пользу­ясь ее разложением в ряд Тейлора и ограничиваясь первыми членами, получим с учетом малости I:/(x, τ + ∆τ) - /(x, τ) ≈ (∂f / Sτ)∆τ,/(х -1, τ) - /(x, τ) ≈ ¾-T) + ⅛⅜-D2, (4.3)
дх 2 Sx2/(x+T,τ)√(x,τ)≈⅛-‰2.

j j дх 2 дх2После подстановки (4.3) в (4.2) находим
∂f , .T∂f I(T)2S2/ ,...
-T-=-(.P. √9. (4.4)
дх ∆τ дх 2 ∆τ дх2Член (р - q)l ∕∆τ имеет смысл средней скорости направленного дви­жения, так как

. .1 (m-kfl х _ ,.(p-q)- =----- ------= - = u. (4.5)∆τ n∆τ τЧлен ^(Z)2∕∆τ = D имеет смысл коэффициента турбулентного пере­мешивания. Если учесть, что I — средняя длина пробега частицы, а отношение I / ∆τ = v есть эквивалент средней скорости стохастиче­ского движения частиц, то коэффициент будет по структуре аналогичен коэффициенту диффузии, который определяется как
D = vl /2. (4.6)Уравнение (4.4), записанное относительно вероятностной характе­ристики/(х, τ), известно в кинетической теории диффузии как уравне­ние Фоккера — Планка. Оно применено без учета физической природы частиц. Это могут быть мономолекулы, их ассоциаты или достаточно крупные частицы диспергированной фазы, находящиеся в стохастиче­ском движении.В рассуждениях вероятностная функция/(x, τ) отнесена к одной блуждающей частице. При переходе к характеристике ансамбля частиц указанная функция отождествляется со статистической функцией мече­ных частиц, выражаемой через их концентрацию. Поэтому приведенное к концентрации трассера уравнение Фоккера — Планка принимает вид aC(x,τ) = SC(x,τ) S2C(x,τ)

∂τ дх дх2Оно известно как уравнение диффузионной модели и в равной мере применимо для описания как сплошной, так и диспергированной фазы в экстракторе при условии определяющего влияния турбулентности на продольное перемешивание.
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Обратим внимание на то, что при выводе уравнения (4.4) мы при­няли, что I является величиной бесконечно малой. В принципе I — ко­нечная величина, характеризующая средний масштаб турбулентности.В секционных аппаратах этот масштаб может достигать размера расстояний между тарелками. В таком случае участок, соизмеримый со средней длиной пробега частицы, может рассматриваться как зона идеального смешения, а модель приобретает форму системы ячеек с сосредоточенными параметрами, связанных между собой прямыми и обратными потоками.Ячеечная модель с обратными потоками или, как ее еще назы­вают, рециркуляционная модель (рис. 4.2), может рассматриваться как конечно-разностная схема диффузионной модели, которая в пределе стремится к диффузионной при условии, что число ячеек п —> ∞. Вели­чину/ = 1/L называют относительной долей обратного потока. Система уравнений, приведенная к безразмерной форме, для однофазной ячееч­ной модели с обратными потоками имеет видC0-γC1+∕C2=-^, 
п dτ

frl-ft÷W÷‰=⅛ (48)γ<√1-γc,=i⅛-,
п dτ 

γ = (L + l)∕L = l + f,τ = V∕L,где V — объем фазы, м3; L — объемный расход, м3/ч; п — число ячеек; C0 — концентрация вещества на входе в аппарат.

Рис. 4.2. Структура гидродинамических потоков в рециркуляционной 
модели (L — прямой поток через ячейку; / — рециркулирующий поток)Связь между параметрами диффузионной и рециркуляционной моделей устанавливается из следующих соображений. На основании разложения, аналогичного (4.3), имеем
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d2C ~ cj+i ~2cj +cj-ι f4 cn
dz2 ~ I2

^≈c>1~3-1. (4.10)
dz 21Подставив (4.9) и (4.10) в (4.7), находим⅛ = +A(Cj∙+1-2Cj+Cj-1). (4.11)

и dτ 2 UlПоскольку I - Н/п, где H — высота аппарата,
Т__Н__1
й пй пи, соответственно, D Dn n

Ul йН Pe ’где UH / D — число Пекле Ре.Преобразуем (4.11):GHb- -c->-GHb+c*ι,⅛ (412) 
и сопоставим со средним уравнением из системы (4.8), которое преоб­разуем к виду

τdCiY(C7∙-1 -Cj)~ f(Cj +C7∙+1) = -—Д (4.13)
j j j j п dτПриравнивание соответствующих составляющих уравнений (4.12) и (4.13) приводит к равенству

f=-~-. (4.14)Pe 2Соотношение (4.14) используют для расчета величины обратного потока по значению Ре, которое в свою очередь определяют с помощью методов, предназначенных для диффузионной модели. Величина обрат­ного потока однозначно определяется через значение Pe только тогда, когда фиксировано число ячеек. В ряде случаев, как, например, для насадочных аппаратов, число ячеек заранее не определено, и требуется дополнительная информация для одновременного нахождения пи/. Если же речь идет о формальной конечно-разностной аппроксимации характеристик диффузионной модели, то для обеспечения приемле­мой точности достаточно принять п ≥ 10 при условии, что п/Ре > 1/2. Если Pe > 20, характеристики диффузионной модели приближаются к модели идеального вытеснения.К достоинствам ячеечной модели с обратными потоками (помимо ее гибкости) следует отнести удобство алгоритмизации расчетов на ЭВМ, обусловленное дискретностью ее структуры.
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При описании процесса экстракции в колонном аппарате использу­ется двухфазная ячеечная модель с обратными потоками с учетом мас- сообмена между фазами. Условия квантования на ячейки принимаются одинаковыми для обеих фаз. Различия в интенсивности продольного перемешивания в фазах учитываются через величины долей обратных потоков (рис. 4.3).

Рис. 4.3. Структура потоков в двухфазной модели с массообменомРассмотрим материальный баланс по потокам фаз с учетом массо- передачи. Для этого рассмотрим j-ю ячейку в обеих фазах (рафината 
G и экстрагента L).Межфазный поток из фазы рафината в фазу экстрагента

Jμj = ^Δ¾[Cf -ψ(Cf)], (4.15)где Kfi — объемный коэффициент массопередачи (ч-1), приведенный к движущей силе для фазы G; Az = Н/п — высота участка идеального смешения, м, эквивалентная шагу квантования системы; Fcb — свобод­ное сечение в колонне, м2; ψ(C∫) — функциональная зависимость для изотермы равновесия.Материальный баланс потоков для фазы рафината имеет видG(l+∕c)Cf+1 -GfeCf +GfeCfjl -G(l + ∕c)Cf -
-KfiΔzFai[Cf -ψ(Cf )] = 0, (4.16)для фазы экстрагента соответственно имеемL(l+A)CJl1 + L∕lC∫+1 -LflCf -L(l+∕b)Cf ++^AzF^ECf -ψ(Cf)] = 0, (4.17) 
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где GhL — нагрузки по фазам рафината и экстрагента соответ­ственно, m3∕4j∕g nfL — доли обратных потоков в фазах.Введем обозначения:
G / KfiFcb = ВЕП — высота единицы переноса в фазе G;

Az H
--------=-------------= Xg — число единиц переноса, приходящихся

1 Iz- ___ « —tj на ступень (ячейку) смешения;φ = G / L — отношение нагрузок фазы рафината к фазе экстракта.Рассмотрев аналогично (4.16) и (4.17) материальный баланс пото­ков на обеих границах аппарата, с учетом введенных обозначений получаем полное описание системы.Для 1-й ячейкиλ6ψ(C1i) - (1+∕g + Xg)C1g + (1 + ∕g)C2g == P11(Cg5Cl5Cg) = O,C0 -(1 + ∕l)C1l -XG9v(Cf) + XG9Cf + + C2lA =‰(C1g, Cf, C2g) = 0.Для j-й ячейки
fβCf-1 + λσψ(Cf ) - (1 + 2∕g + λi)Cf + (1 + ∕g)Cjg+1 =

= Plj(Cf-1,Cf,Cf,Cf+1)=O,

(1 + fiXj-i -λcφψ(Cf )-(l + 2A)Cf + λφCf + ACf+1 == P2j∙(Cjg, CjA1 , Cf, Cf+1) = 0. (4.18)Для п-й ячейкиACnS1 + XgV(Cl)-(1 + /g + Xg)Cg +cg+1 == P1π(Cg1,Cg,Cl,CπS1) = 0,(1 + A)Cg 1 -(1 + fL)Ck -λcφψ(.C^+Xg9Cg == P2π(CπA1,Cg,Cl) = 0.Вектор-столбец P(C) = [C1g, C1l, ..., Cf, Cf,..., Cg, Cl ] определяет совокупность величин, характеризующих профиль концен­траций по высоте экстрактора в обеих фазах.Полное математическое описание задает перечень параметров, под­лежащих расчетному определению. Это — характеристика изотермы равновесия ψ(Ci), коэффициенты XG,fG,fL и число ячеек п. Расчет ука­занных параметров в зависимости от гидродинамического режима экс­трактора осуществляется на основании экспериментальных данных, полученных непосредственно на аппарате.
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Рассмотрим методики и технику эксперимента для получения пол­ного набора этих данных.
4.2. Методы экспериментального определения и расчета 

параметров ячеечной модели с обратными потокамиИзложение методик целесообразно начать с оценки динамики дис­пергированной фазы, поскольку поведение этой фазы определяет не только продольное перемешивание, но и удерживающую способ­ность hR и поверхность межфазного контакта. Исследование дисперги­рованной фазы представляет наибольшие трудности, особенно на уста­новках промышленного масштаба. Поэтому при разработке методик следует ориентироваться на инструментальные способы анализа с использованием промышленной измерительной аппаратуры.Продольное перемешивание в диспергированной фазе характеризу­ется тем, что ступенчатое возмущение ΔLsx при подаче фазы в колонну «размывается» на ходу движения капель так, что на выходе фронта воз­мущения из рабочей части колонны наблюдается рассеяние по времени пребывания ALbbix (рис. 4.4).

Рис. 4.4. Функция отклика при ступенчатом возмущении по расходу 
диспергированной фазыКроме того, скорость перемещения фронта зависит от скорости движения капель диспергированной фазы внутри сплошной. Следова­тельно, смещение по оси времени характеристики ALbbdc относительно возмущения ALbx является мерой времени пребывания диспергирован­ной фазы в аппарате.Заметим, что непосредственное измерение ALbbix в аппарате затруд­нительно. Целесообразнее измерять косвенные параметры: уровень раздела фаз или перепад давления в колонне, которые однозначно свя­заны с ALkx и ALkkix.DΛ IjnLA
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Измерение уровня раздела фаз Hp ф (рис. 4.5) не представляет суще­ственных технических трудностей, однако обычно этот параметр в про­мышленных условиях является управляемым и, кроме того, он весьма чувствителен к разбалансу расходов подачи и отвода сплошной фазы. Поэтому измерение характеристик относительно диспергированной фазы при противотоке сплошной фазы может сопровождаться значи­тельными погрешностями.

Рис. 4.5. Схема измерения перепада давления:(Gbx, Gbhx — расходы фазы рафината на входе и выходе из экстрактора; Lctok — расход фазы экстрагента на выходе из экстрактора; ΔLbx — возмущение по расходу фазы L; ALbhx — выходной отклик на возмущение по расходу фазы 
L; P1, P2 — давления в верхней и нижней частях экстрактора соответственно;ħp ф — уровень раздела фаз)Большой помехоустойчивостью при нагрузках относительно сплош­ной фазы обладает метод, основанный на измерении перепада давления 

δP — P2-P1 (см. рис. 4.5). Сущность метода заключается в следующем. Представим ALbbix = ΔLbxF(t), где F(τ) — функция, характеризующая рассеяние по времени пребывания в диспергированной фазе. Интеграл в правой части уравненияΔVfl(τ) = Δ⅛J[l-F(τ)]dτ (4.19)о _характеризует приращение объема диспергированной фазы АУД в колонне за время переходного режима после возмущения.Отношение АУД/ Vcb=AH(T) (4.20)соответствует приращению удерживающей способности по времени. C учетом того, что импульсные трубки дифференциального манометра обычно заполнены сплошной фазой, перепад давления выразим через среднюю плотность смеси в рабочей части колонны. Тогда имеем
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δP = P2-P1=γcpH-γcH = f⅛±⅛-γc‰ =∖ vCB √= [γc (1 - ħ) + γ дЛ. - γc ]H = -(γc - γfl )hH = -ApghH, (4.21)где ∆p — разница плотностей фаз; g — ускорение свободного падения; 
H — высота рабочей части аппарата, м; γc, уд — плотности сплошной и дисперсной фаз; γcp — средняя плотность фаз.Динамика приращения перепада давления в колонне при ступенча­том возмущении по расходу диспергированной фазы подчиняется зави­симости Δ[δP(τ)] = - gApALBX Г[1 - F(τ)] dτ. (4.22)fcx ОВ формуле (4.22) значение измеряемой величины — перепада дав­ления — связано интегральным соотношением с искомой функцией отклика F(τ). Поэтому данный метод получил название интегрального метода измерения, в отличие от дифференциального, основанного на замерах капель диспергированной фазы.Рассмотренный метод не предполагает введения трассера в аппарат. Простота реализации позволяет рекомендовать его для использования в промышленных аппаратах в условиях действующих производств. Недостаток метода заключается лишь в том, что в процессах, интен­сифицированных подводом внешней энергии (пульсацией, вибрацией, работой перемешивающих устройств), вместе с полезным низкочастот­ным сигналом регистрируются высокочастотные помехи. Поэтому воз­никает необходимость включения в схему измерительных устройств высокочастотных фильтров.Рассмотрим один из вариантов фильтрации помех, осуществляемый гидравлическим способом. Данный способ отличается простотой реа­лизации.Измеряемый перепад давления, соответствующий функции отклика F(τ), представляет собой полезный сигнал на фоне случайных помех, частотный спектр которых зависит от интенсификации процесса (т. е. от наличия ударных волн в жидкости, образуемых за счет воздействия пульсации, вибрации и т. д.). Фильтрация помех принципиально сво­дится к сглаживанию высокочастотных составляющих сигнала, соот­ветствующих помехам, при пропускании через фильтр низкочастотных составляющих, образующих полезный сигнал.Наиболее простым способом фильтрации является использование пневматического варианта ЯС-цепочки (апериодического звена пер­вого порядка) на выходе дифференциального манометра, измеряю­щего перепад давления. Однако фильтр такого типа обладает пологой частотной характеристикой (рис. 4.6), что ухудшает свойства измери­тельного канала, поскольку при фильтрации помех существенно иска­жается полезный сигнал. Наиболее перспективным представляется
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гидравлический аналог ЯЬ-цепочки (сопротивления и индуктивности). Схема такого аналога представлена на рис. 4.7.

Рис. 4.6. Зависимость частотной характеристики гидравлического 
фильтра A(ω) от угловой частоты случайных составляющих помехи ω:

1 — RL-цепочка; 2 — ЯС-цепочка

Рис. 4.7. Схема гидравлического частотного фильтра [ft — высота 
жидкости в фильтре; Ри(т) — давление на входе в фильтр; Pφ{τ) — 

давление на выходе из фильтра]Частотная характеристика такого фильтра имеет вид
A(ω) = L α(ω) .β(ω)a(ω) = , β(ω) = l--ω23Pcg

(4.23)
(4.24)

Sгде S — площадь сечения сосуда; R — гидравлическое сопротивле­ние дросселя; рс — плотность жидкости в фильтре (обычно сплошная фаза); h — высота заполнения фильтра; ω — угловая частота случайных составляющих помехи.Из формулы (4.23) следует, что подбором высоты h можно полно­стью подавить помехи с основной несущей частотой ω* 3 если выполня­ется условие ħ = g∕(ω*) 2. (4.25)
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Последовательное включение нескольких гидравлических фильтров обеспечивает практически полное подавление помех без существенного искажения полезного сигнала, если гидравлическое сопротивление достаточно мало. Практически оно должно равняться сопротивлению подводящих импульсных трубок. Схема последовательного включения фильтров приведена на рис. 4.8.

Рис. 4.8. Схема измерения перепада давления с частотными фильтрами 
(P1, P2 — давление вверху и внизу фильтра соответственно; ДМПК — 

дифманометр)Рассмотрим способы определения параметров модели по функции отклика Δ[δP(τ)]. Покажем, что координата по оси времени, соответ­ствующая точке пересечения касательной к функции отклика Δ[δP(τ)] в точке τ = 0 и асимптоты к этой же кривой при τ —> ∞ (рис. 4.9), равна среднему времени пребывания τ д.Δ[δP(τ)]

Рис. 4.9. Функция отклика по перепаду давленияПо определению,tgα = 4- {Δ[δP(τ) ] U0 = -^Р^. (4.26)dτ FcbИз геометрических соображений⅞=Δ[δp(∞)] = J[1-f(τ)]dτ. (4.27)tg<x оВместе с тем по определению первого начального момента
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(4.28)Mf = ∫ τc(τ)dτ = ∫ τdF(τ) = ∫ [1 - F(τ)]dτ. ОООТаким образом, ⅞=M1τ,и появляется возможность определения средней скорости движения диспергированной фазы: пд -H / Тд,а далее — и удерживающей способности:Ьд — Тд1> / Vcb .
(4.29)
(4.30)Зная ha, можно определить скорость движения сплошной фазы:

uc=GH/(I-Zia)Vcb. (4.31)Значения действительных скоростей фаз иа и ис с учетом занятой ими доли свободного сечения необходимы для определения правиль­ных значений числа Pe в фазах и соответствующих значений обратных потоков∕g и/ь.Параметры тд и ha являются функциями гидродинамических режи­мов экстракторов. Эти функции нелинейны, поэтому для обеспечения достаточной точности эксперимента ступенчатые возмущения ΔLbx не должны превышать 10 % от предельных нагрузок по диспергирован­ной фазе.В приращениях равенство (4.30) принимает вид∆∕ιfl = τflΔL∕ Vcb.Зафиксировав интенсивность пульсаций (вибраций) и ступен­чато наращивая нагрузку по диспергированной фазе при постоянной нагрузке по сплошной, по данным измерений в разных режимах строим график hR = Φ(L), представленный на рис. 4.10.

Рис. 4.10. Зависимость удерживающей способности />д от нагрузки L
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Нелинейное возрастание ha с ростом нагрузки L обусловлено ростом влияния стесненности движения капель на среднюю скорость диспер­гированной фазы.При G1 = 0 при малой нагрузке зависимость Ь.д = Ф (Lfl) обычно близка к линейной, поскольку при малых значениях удерживающей способности движение капель более свободное. Для данного режима отношение
H HMj1

(τfl)1 VcbAZi1 (4.32)имеет смысл характеристической скорости u0. Эта скорость зависит от физических свойств жидкостей, гидравлического сопротивления рабочих органов (тарелок, насадки) и энергии, подводимой в резуль­тате пульсации, вибрации, работы мешалок, от чего зависит степень дробления капель. Таким образом, для заданной рабочей системы жидкостей и0 должна зависеть от фактора интенсивности (пульсации, вибрации и т. д.).Определение нагрузки режима захлебывания с помощью рас­смотренного метода можно осуществить экспериментально. Режиму захлебывания может соответствовать неограниченный рост функции отклика Δ[δP(τ)] при возмущении по AL у границы захлебывания. В этом случае нарушение режима наступает в рабочей зоне аппарата, где происходит усиленная коалесценция диспергированной фазы. Однако при интенсивной пульсации (вибрации) коалесценция в рабо­чем объеме затруднена, поэтому захлебывание выражается в том, что избыток диспергированной фазы, получаемый при возмущении ALbx, коалесцирует до входа в рабочую зону аппарата, где происходит актив­ное дробление капель. В данном случае (при интенсивных пульсациях) перепад Δ[δP(τ)] = 0, т. е. перестает реагировать на возмущение ALbx.В процессе проектирования и при поиске оптимальных режимов с помощью математической модели возникает необходимость взаи­мосвязанной вариации гидродинамических параметров в экстракторе.Для решения задачи оптимизации требуется выразить связи между режимными параметрами.При фиксированном энергетическом уровне воздействия на поток (интенсивности пульсации, перемешивания) и заданных нагрузках векторы средних скоростей фаз, движущихся противотоком, связаны соотношением 
u0(i-hfs)m =-^-+ 

^CB

G

α-⅛, (4.33)где (1 - hp)m — множитель, учитывающий влияние стесненного режима на скорость движения капель внутри сплошной фазы; т — коэффици­ент, отражающий конструктивные особенности тарелок, насадок и т. п. относительно стесненности движения капель.Равенство (4.33) можно преобразовать к виду
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(4.34)g_ L _ (I ha')mha ⅛^cb i+φ⅛ / (i-⅛)где φ = G∕L — отношение нагрузок по фазам (сплошной и дисперги­рованной).Значение коэффициента т может быть определено при обработке массива информации, представленного на рис. 4.10; так, для пульсаци­онных насадочных колонн т ≈ 1.По формуле (4.34) строится зависимость, вид которой представлен на рис. 4.11. Приведенный график рассчитан для варианта т = 1.

Рис. 4.11. Зависимость для расчета удерживающей способности 
/>д с различными /:

1—0; 2 — 0,25; 3 — 0,4; 4 — 0,5; 5 — 0,6; 6 — 0,8; 7— 1,0; 8 — 1,5; 9 — 2,0Для различных значений φ (0—2) дано семейство кривых, опреде­ляющих нагрузки захлебывания в системе безразмерных координат. Точки захлебывания соответствуют максимумам на кривых. Рабочая область находится слева от границы захлебывания. При этом номи­нальные режимы соответствуют приблизительно Kh = 0,8K3axjl. При заданном гидродинамическом режиме и нагрузках по фазам номо­грамма позволяет рассчитывать диаметр аппарата.Пусть задана требуемая производительность L по экстракту и выбрано предварительное значение <р, которое затем будет коррек­тироваться по условиям оптимизации процесса. Для фиксированного значения φ находим значение Ka = 0,8K3axjl и соответственно вели­чину удерживающей способности hR. Задание режима интенсивности пульсации (вибрации) предопределяет для выбранного типа аппарата значение характеристической скорости u0, которое устанавливают экс­периментально для рабочей системы жидкостей. Тогда в соответствии с определением (4.34) имеем
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Fai=L∕u0Kφ, (4.35)
dκ=^Fcs∕πε, (4.36)где dκ — диаметр колонны; ε — доля свободного сечения в аппарате.Одновременно определяемое значение F*  используют для расчета скоростей фаз при заданных условиях по нагрузкам G и L, интенсивно­сти пульсации J = Av (где А — амплитуда пульсации; v — частота, с-1).Далее следует установить характеристики продольного перемешива­ния в зависимости от гидродинамических режимов. Для определения коэффициентов продольного перемешивания или обратных потоков требуется рассчитать моменты функции распределения по времени пребывания в соответствии с формулой

Mk = ∫ τkC(τ)dτ, (4.37)огде C(τ) — кривая отклика; τ — текущее время пребывания индика­тора; к — порядок момента.При оценке рассеяния по перепаду давления δP(τ) формулу (4.37) нужно привести к выражению через F-кривую. Тогда она примет вид
Mk = к] τfc-1 [1 - F(τ)]dτ, (4.38)

OO 0где F(τ) = ∫ F(τ)dτ.оДалее следует учесть, что экспериментальную кривую необходимо строить в безразмерной шкалеy(τ) = Δ[δP(τ)]∕Δ[δP(∞)]. (4.39)На основании (4.27)Δ[δP(∞)] = -τzξgΔpΔLlix / Fcb . (4.40)Отсюда следует, что y(τ) = ∫h≠¾τ. (4.41)о ⅞Тогда, подставив [1-F(τ)] = τfldy∕dτ в (4.38), найдем выражение для второго начального момента:
00 00 dvM% = 2∫ τ[l-F(τ)]dτ = 2τfl ∫ τ-^-dτ = о о dτ= 2тд [τy(τ)∣θ - ∫ y(τ)dτ] = 2тд ∫ [y(∞) - у (τ) ]dτ. (4.42)о о

OOИнтеграл ∫[y(∞)-y(τ)]dτ на рис. 4.12 соответствует общей заштри­хованной площади S0 над функцией отклика. Далее учтем, что безраз-
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мерная дисперсия выражается через второй начальный момент по фор­муле

Рис. 4.12. К определению моментов функции распределения частиц 
потока по времени пребывания

(4.43)

Представим заштрихованную площадь над функцией отклика как сумму двух площадей S0 = S1 + S2, причем
S1 =y(,∞)τa∕2 = τa∕2, (4.44)так κaκy(∞) → 1.Тогда на основании (4.43) имеемσ^2⅞(S1+S2)^jg2^S2 (445)(тд) Тд S1Таким образом, отношение площадей S2∕S1 служит мерой рассеяния капель диспергированной фазы по времени пребывания в аппарате.Аналогично выводу (4.42) можно получить формулу для третьего начального момента: мз = 6⅞ ∫ [J(∞) - У (О lτdτ∙ (4.46)оДля расчета третьего центрального момента следует воспользо­ваться формулой связи: μ!=⅛-3σ∣-l. (4.47)(τ)dПри обработке приведенной к безразмерному виду y(t) функции отклика по перепаду давления Δ[δP(τ)] следует воспользоваться проце­дурой интегрирования по методу трапеций. Тогда расчетные формулы для второго и третьего моментов принимают вид
M½ ≈ тд[1 + 2П£°xj]∆τ, (4.48)

>1
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n→∞Γxi+] +xi (τ,∙+ι +τi)^∣M^≈6τfl∆τ<! ∑ —------- - —--------— к (4.49)I >ι L 2 2 Jгде xji = 1 - у; ∆τ — шаг квантования по шкале времени; j — индекс отсчета.Величины начальных моментов в M⅛ и М% используются для опреде­ления коэффициентов продольного перемешивания. Для диффузионной модели с замкнутыми торцевыми границами, которые соответствуют граничным условиям реальных аппаратов, зависимость дисперсии рас­сеяния по времени пребывания в аппарате от числа Pe имеет вид
На практике решается обратная задача: по величине дисперсии отыскивается значение числа Ре. Формула (4.50) не позволяет это сде­лать в явном виде, поэтому пользуются графиком, представленным на рис. 4.13.

Рис. 4.13. Зависимость дисперсии рассеяния по времени пребывания 
в аппарате от числа Pe для диффузионной моделиДалее при заданной высоте аппарата и по найденному значению действительной средней скорости движения диспергированной фазы тд (4.29) рассчитывают значение коэффициента продольного переме­шивания в диспергированной фазе:

Ea=UaH /Ре. (4.51)Если число секций в аппарате, принимаемых за участки идеального перемешивания, фиксировано, то при оценке рассеяния по времени пребывания в аппарате ограничиваются лишь учетом второго момента. В этом случае величина обратного потока в рециркуляционной модели 
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может быть приближенно найдена из условия (4.14). Более точно зна­чения обратных потоков находят с использованием рекуррентной фор­мулы для ячеечной модели с обратными потоками:мл ( 1 V=2M2θ =f⅜ = 2 l--rττ Σ C2+2γVcπ-2-χ∖ (4.52)(τ)2 < ∏2τnlJx=oгде C%+2 — число сочетаний из х + 2 по 2.Для удобства расчета вторых начальных моментов ячеечной модели с обратными потоками в практической работе с использованием фор­мулы (4.52) построены зависимости (рис. 4.14).

Рис. 4.14. Зависимости для расчета вторых начальных моментов ячеечной 
модели с обратными потокамиТретий начальный момент связан с параметрами ячеечной модели с обратными потоками следующим соотношением:М3 = 6 1 —⅛T Σ yxfcn-2-χ^C2x+2 + L πy χ=o+⅛‰m~⅜-2⅛] ∏∙iγ х=о (4.53)По формуле (4.48) построены зависимости (рис. 4.15).Когда выбор числа ячеек не соответствует числу секций аппарата (например, в насадочных колоннах), для определения числа ячеек и доли обратного потока целесообразно воспользоваться учетом вто­рого и третьего начальных моментов одновременно. Для этого в коор­динатах «обратный поток — число ячеек» (f - п) строят с помощью зависимостей две совокупности значений этих параметров, из кото­рых одна соответствует найденному в эксперименте значению второго
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момента, а другая — значению третьего момента (рис. 4.16). Точка пересечения однозначно определяет величины п*  nf*.  При этом адек­ватность модели и объекта выполняется с точностью до трех моментов.
м1

4,0+
3,0
2,0
1,0

5,0+
п = 3

п = 4п = 5
п = 6
п = 7
п = 891011п = 12и = 13
п = 14и = 15п = 16

Рис. 4.15. Зависимости для расчета третьих начальных моментов для 
ячеечной модели с обратными потоками

Рис. 4.16. К определению доли обратного потока и числа ячеек 
по экспериментальным значениям второго (7) и третьего (2) начальных 

моментов
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Отсутствие пересечения кривых свидетельствует о значительном влиянии поперечной неравномерности. При этом модель будет адек­ватна лишь с точностью до двух моментов.В данном случае число ячеек выбирают только из соображений при­емлемой аппроксимации. Желательно брать п > 10. Параметр/в таком случае будет отражать совокупный эффект турбулентного перемеши­вания и поперечной неравномерности. Для оценки рассеяния по вре­мени пребывания в аппарате такая аппроксимация оказывается доста­точной. Однако структурная адекватность модели и оригинала при этом будет нарушаться, что существенно скажется на точности расчета только при нелинейных изотермах равновесия. Особенно чувствителен расчет по отношению к указанному фактору для экстракции многоком­понентных систем.Оценку продольного перемешивания в сплошной фазе экстракто­ров осуществляют традиционными методами с помощью индикаторов, вводимых в поток. Чаще других используется импульсный метод. При этом на выходе объекта получают С-кривую, определение моментов по которой производится в соответствии с формулой (4.37). Обработку по методу трапеций осуществляют для С-кривой по формуле
Mτk = ∑

J-O

n (г л. Г τfc+l — τ,c+l
Д b j+ι+ cj τj+ι τj

2 к+1 >о 2
(4.54)

При оценке уровня продольного перемешивания по рассеянию С-кривой фиксируется совокупный эффект, обусловленный как турбу­лентным перемешиванием, так и всеми видами поперечной неравно­мерности. Между тем, как отмечалось, упорядоченность гидродинами­ческого режима обусловлена главным образом турбулентным фактором. Для того чтобы оценить степень вклада турбулентной составляющей в продольное перемешивание, желательно располагать методом, позво­ляющим автономно определять значение этой составляющей.Такой метод основан на стационарном способе ввода трассера в поток в точке, отдаленной от торцевых границ аппарата. Стохастиче­ская природа турбулентной составляющей находит отражение в диффу­зионном механизме переноса. Для стационарных условий имеем
n d2C dC n 

1⅛ττ~uτr=0> dzi dz
(4.55)где Dt — коэффициент турбулентного перемешивания.Граничное условие для верхней торцевой границы аппарата имеет вид

uCrx = uC0 - Dt —BA U Ijdz
(4.56)

Z=OПоскольку согласно схеме организации эксперимента (рис. 4.17) трассер вводят в промежуточное сечение и Cbx = 0, получаем
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Рис. 4.17. Схема ввода трассера (а) и профиль концентрации трассера 
по высоте аппарата (6) для стационарного методаИнтегрирование (4.55) дает выражение

Dt-- иС = λ1 = const. (4.58)
azСопоставление (4.58) и (4.57) показывает, что λ1 = 0. После разде­ления переменных и интегрирования имеем
7≤≡⅛, C dΛ*-∙z 1 z

(4.59)
(4.60)Cz=Qexp --^(l-z) .

L∕τПо зависимости (4.60) в полулогарифмических координатах можно по тангенсу угла наклона определить отношение u∕Dτ (рис. 4.18).

Рис. 4.18. К определению коэффициента турбулентного перемешивания 
по профилю концентрации в полулогарифмических координатахСкорость сплошной фазы и при противотоке диспергированной фазы может быть определена с учетом найденного значения удержива­ющей способности по (4.31), а при отсутствии противотока — по пока­заниям приборов.
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Сопоставление коэффициентов продольного перемешивания, определенных импульсным методом и методом стационарного ввода трассера, отражает уровень поперечной неравномерности в аппарате (рис. 4.19). По мере увеличения интенсивности пульсации (J = Av) вли­яние поперечной неравномерности уменьшается: (4.61)∏∏.h -¾ -Dt

Рис. 4.19. Соотношение общего D1 и турбулентного Dt коэффициентов 
продольного перемешивания в зависимости от интенсивности 

пульсации J = Av насадочной колонныи при значительных интенсивностях продольное перемешивание цели­ком определяется турбулентным фактором. Задача оптимального про­ектирования сводится к тому, чтобы подавить поперечную неравно­мерность при возможно более низких значениях J. При этом минимум должен оказаться существенно ниже и в области малых интенсивно­стей. C увеличением диаметра аппарата за счет увеличения попереч­ной неравномерности наблюдается обратная тенденция: сдвиг мини­мального значения D2 вверх и вправо по интенсивности. Улучшение масштабируемости аппаратов (переноса результатов исследования на аппараты больших размеров) за счет увеличения интенсивности 
J следует считать слишком дорогой ценой. Поэтому необходимо искать конструктивные варианты, обеспечивающие подавление неравномер­ности большой единичной мощности при ограниченной интенсивно­сти турбулизирующих поток факторов (пульсации, вибрации и т. п.).

4.3. Математическое описание равновесия в системах 

жидкость — жидкостьЭкспериментальные данные по фазовому равновесию в гетероген­ных системах принято представлять графически в виде фазовых диа­грамм. Эта форма представления равновесия ориентирована на при­ближенные графоаналитические методы расчета. При расчете процесса экстракции на ЭВМ условия равновесия должны быть представлены либо в виде числового массива экспериментальных данных, либо в виде 
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уравнений, адекватно описывающих равновесное состояние системы в рабочем интервале изменения концентраций. Аналитическая форма представления равновесной зависимости является предпочтитель­ной по сравнению с табличным заданием, так как хорошо согласуется с математическим описанием гидродинамики экстракторов и кине­тики массопередачи в них.В настоящее время построение модели равновесия в системах жид­кость — жидкость на строгой теоретической основе затруднительно из-за неразработанности теории растворов. Известные способы описа­ния равновесия можно разделить на две группы: формальные методы описания, основанные на установлении простых эмпирических соот­ношений между составами равновесных фаз, и полуэмпирические модели, базирующиеся на термодинамическом описании равновесия гетерогенной системы, которое при постоянных температуре и давле­нии имеет вид μ∣=μj1, (4.62)где μ, — химический потенциал i-ro компонента в фазах I и II.Раскрывая (4.62) с использованием соотношений Льюиса, получаем
Pi1 +Я Tin CIyI = μe∏ +ftTlnCj1γl1, (4.63)где р-1 — химический потенциал i-ro компонента в стандартном состо­янии; Ci — содержание i-го компонента; γi — коэффициент активно­сти i-го компонента; R — универсальная газовая постоянная; T— тем­пература.Равенство (4.63) легко приводится к виду С? = ехр

RT

vιι vιι⅛cp=⅛cp
i I i√J Yi

(4.64)где Ki — константа распределения i-го компонента.Если экспериментальная равновесная зависимость близка к линей­ной, что обычно бывает в области очень низких концентраций, то можно пренебречь отношением коэффициентов активности и про­водить расчет через константу распределения:
Cl = DiCp, Di=KiγP∕γl, (4.65)где Di — коэффициент распределения, который считается постоянным в рабочем интервале изменения концентраций.Использование линейного соотношения (4.65) чрезвычайно упро­щает расчет процесса экстракции и позволяет проводить его для диф­фузионной и ячеечной модели с обратными потоками без ЭВМ.Однако системы с линейными равновесными зависимостями редко встречаются в практике экстракционного разделения, при котором используют резко различающиеся по свойствам растворители и где 
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могут происходить образование гидратов или сольватов экстраги­руемого вещества, ассоциация, диссоциация компонентов и дру­гие химические взаимодействия. Перечисленные явления приводят к существенному отклонению состояния растворов от идеальности и соответственно к нелинейности равновесной зависимости.Отклонение от идеальности может быть учтено путем задания в уравнении (4.64) функциональной зависимости коэффициентов активности от состава растворов. Этот способ описания фазового рав­новесия широко используется при расчетах парожидкостного равнове­сия. В последние годы появились исследования, в которых те или иные формы зависимости коэффициента активности от состава используют для описания экстракционного равновесия в многокомпонентных системах. Равновесные соотношения такого типа весьма громоздки, что существенно затрудняет расчет процесса экстракции.Другая возможность описания нелинейных равновесных зависимо­стей заключается в использовании формальных соотношений между составами фаз — например, сплайн-интерполяции и полиномиальной аппроксимации. В частности, при описании распределения одного ком­понента между двумя несмешивающимися растворителями используют полиномиальные уравнения различных степеней:CJ =b0+ b1C? + ⅛(Cl∏)2 +... + ⅛l(CP)", (4.66)где b0, b1, ..., bn — коэффициенты, определяемые из эксперименталь­ных данных.Показатель степени п должен быть заранее найден из эксперимен­тальной равновесной зависимости и может быть включен в число опре­деляемых параметров.Например, зависимость видаC∕=b1CP+b2(CP)", (4.67)полученная на основании закона Нернста и закона действия масс, используется для описания распределения жирных кислот между водой и органическим растворителем при наличии ассоциации молекул кис­лоты.Для определения коэффициентов в уравнениях (4.66) и (4.67) используют метод наименьших квадратов.
4.4. Математическое описание кинетики массопередачи 

в пульсационных экстракторахМеханизм массопередачи в системах жидкость — жидкость весьма сложен и недостаточно изучен. В связи с этим для определения пара­метров, характеризующих скорость массопередачи, приходится исполь­
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зовать чисто эмпирические соотношения или приближенные модели, существенно упрощающие реальную картину.В литературе встречается большое число эмпирических корреляций для расчета коэффициентов массопередачи. Однако попытки авторов распространить эти корреляции на возможно более широкий интервал размеров аппарата, гидродинамических условий и физических свойств системы показали, что все корреляции имеют весьма ограниченную область применения и их нельзя экстраполировать. Более общий харак­тер имеют уравнения, полученные на основе упрощенного модельного представления механизма массопередачи.Анализ процессов массопередачи на основе представления о меж­фазной турбулентности позволяет в явной форме через фактор гидро­динамического состояния поверхности раздела фаз выразить влияние подвода дополнительной энергии на скорость процесса массопередачи. Этот подход может быть использован для исследования влияния вели­чины подводимой энергии (перемешивание, вращение дисков, вибра­ция, пульсация и т. д.) на кинетику массопередачи и выбор оптималь­ного значения подаваемой энергии.Не останавливаясь на рассмотрении теорий массопередачи, кото­рые подробно изложены в учебнике В. В. Кафарова, отметим, что имеет самостоятельное значение следствие из двухпленочной теории массо­передачи, которое носит название принципа аддитивности сопротив­лений. Использование этого принципа дает возможность разложить общее сопротивление массопередачи на сопротивления в фазах и раз­дельно изучить массоотдачу в каждой из фаз. Для равновесной зави­симости вида C1 = mCa формулы аддитивности сопротивлений имеют вид
I I I

Kol~Kl+tπKg,где KoG, Kol — общие коэффициенты массопередачи, отнесенные к фазам GnL соответственно, с-1; т — тангенс угла наклона равно­весной зависимости; Kg и Kl — частные коэффициенты массоотдачи по фазам GhL, с-1.Применение формулы аддитивности сопротивлений позволяет выделить в ряде случаев фазу, сопротивление которой является лими­тирующим, что значительно упрощает рассмотрение процессов массо­передачи.Многочисленные экспериментальные исследования применимости принципа аддитивности свидетельствуют о том, что допущение двух­пленочной теории о равновесии на поверхности раздела фаз и вытека­ющие из него соотношения (4.68) обычно корректны, за исключением

или I I т
kog~kg + kl (4.68)

(4.69)
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случаев, когда необходимо учитывать сопротивление поверхности раз­дела фаз. Такая потребность возникает при изменении температуры на поверхности раздела фаз, при различии теплот испарения компо­нента в жидких фазах, при адсорбции небольших количеств поверх­ностно-активных веществ, спонтанной межфазной турбулентности, химической реакции на границе раздела фаз и т. п. Это дополнитель­ное сопротивление может быть учтено в формуле аддитивности (4.68) дополнительным слагаемым, однако методы экспериментального опре­деления поверхностного сопротивления еще не разработаны.При описании массопередачи в процессе экстракции, когда одна жидкая фаза является сплошной, а вторая распределена в ней в виде капель, следует учитывать, что переносы вещества в каждой фазе суще­ственно различаются. Это объясняется различием гидродинамических условий переноса массы внутри капли и в сплошной фазе. Одна из при­чин турбулизации сплошной фазы — движение частиц дисперсной фазы. Единственным источником конвекции внутри капли дисперсной фазы является трение между поверхностью капли и сплошной фазой, возникающее в результате относительного движения фаз. В условиях стесненного движения капель дисперсной фазы в пульсационных аппа­ратах на гидродинамические условия помимо указанных факторов вли­яют также соударения капель дисперсной фазы между собой и с элемен­тами внутренней конструкции аппарата, приводящие в конечном счете к коалесценции и редиспергированию капель, а также вращательное и возвратно-поступательное движение системы в целом. В настоящее время строго описать все указанные взаимодействия в объеме фаз, а также явления на границе раздела не представляется возможным. Наиболее изучен простейший случай массопередачи между единичной каплей и окружающей жидкостью. Для него получены уравнения рас­чета частных коэффициентов массоотдачи по сплошной и дисперсной фазе при допущении, что сопротивление процессу массопередачи ока­зывает лишь одна из фаз.Вид выражения для расчета коэффициента массоотдачи зависит от принятого допущения о механизме переноса веществ. Если капли рассматриваются как твердые шарообразные частицы, перенос веще­ства в которых происходит только за счет молекулярной диффузии, то коэффициент массоотдачи по дисперсной фазе можно рассчитать по уравнению
Кд=2яОд/зак, (4.70)где Da — коэффициент молекулярной диффузии в дисперсной фазе, м2/с; dκ — диаметр капли, м.В зависимости от размера капли применяется та или иная модель.Модель Ньюмена — Гробера (4.70) применима только для капель очень малого размера (dκ ≤ 10^t м) и определяет нижний предел скоро­сти массопередачи.
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Для шарообразных капель с внутренней циркуляцией получено выражение Kfl=17,9⅞∕3⅛. (4.71)Экспериментальная проверка показала, что уравнение (4.71) спра­ведливо при 5 ■ 10^4 < dκ < 3 ∙ IO-3 м.Для расчета коэффициента массоотдачи в очень больших каплях, диаметром 3 ■ IO-3—1,5 ■ IO-2 м, применима модель Хэндлоса — Бэрона, описывающая другой предельный случай, когда движение жидкости в капле полностью турбулентно, причем происходит по концентриче­ским окружностям. При выводе уравнения принято допущение о том, что в течение одного цикла происходит полное перемешивание жид­кости в радиальном направлении между соседними линиями тока. Модель Хэндлоса — Бэрона учитывает зависимость скорости циркуля­ции жидкости в капле от скорости ее движения, поэтому окончательное выражение для коэффициента массоотдачи также включает скорость движения капли: Хд =0,00375vo/(l + μfl ∕μc), (4.72)где v0 — скорость осаждения или подъема одиночной капли; цд, μc — кинематическая вязкость дисперсной и сплошной фаз.Эта модель соответствует верхнему пределу скорости массопередачи в дисперсной фазе.В интервале размеров капель 3 ∙ 10~3 < dκ < 8 ∙ IO-3 м, когда суще­ственными становятся эффекты осцилляции капель и отклонения от сферической формы и капля не является полностью турбулентной, не справедлива ни одна из перечисленных моделей. В этом случае нужно использовать метод Кольдербенка и Корчинского с заменой коэффициента молекулярной диффузии на коэффициент турбулент­ной диффузии. Для ориентировочного определения коэффициента тур­булентной диффузии можно использовать соотношение, полученное в результате сравнения модели твердых шарообразных капель с моде­лью Хэндлоса — Бэрона:
D'a = 0,00057РедПд, (4.73)где Од — эффективный коэффициент диффузии; Ред — модифицирован­ное число Пекле: P⅛ =dκvo /[Ofl(l + μfl ∕μc)]∙ (4.74)Скорость массопередачи в сплошной фазе также зависит от струк­туры потоков в капле. Если капли ведут себя как твердые шары, то для расчета коэффициента массоотдачи по сплошной фазе можно исполь­зовать корреляцию Штайнбергера и Трейбала:
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Shc = ^½ = Sh' + 0,347(ReSc°'5)0∙62, Sh' = 2 + 0,569(GrcScc)0>25 при GrcScc <108, Sh' = 2 + 0,0254(GrcScc)ιz3Sc°,244 при GrcScc < 108, (4.75)
где Re = vodκpc / μc; Scc = μc / pcDc; Grc = gd3∆p(pc / μc )2;pc — плотность сплошной фазы; ∆p = рс - рд; Dc — коэффициент диффу­зии в сплошной фазе, m2∕c; Sh — число Шервуда; Sc — число Шмидта; Gr — число Грасгофа.Для расчета коэффициента массоотдачи по сплошной фазе в слу­чае обтекания капель с внутренней циркуляцией можно использовать модель Хигби, которая в простейшем варианте, когда время контакта фаз принимается равным времени подъема капли на расстояние, рав­ное ее диаметру, дает следующее выражение для расчета коэффициента массоотдачи:

Kc =l,13Pec,5 = l,13(Dcvo ∕dκ)0j5. (4.76)Модель Хигби применима в том случае, когда время контакта доста­точно мало, а градиент концентрации капли велик. В противном случае необходимо учитывать конвективную диффузию вблизи поверхности капли.Для капель с внутренней циркуляцией можно использовать также эмпирическую корреляцию Элцинга и Банчеро: 
Shc =5,52 ∖3,47Ис+Цд 2μc+3μfly ⅛σpc 0,056 Pec,5 (4.77)где σ — поверхностное натяжение на границе раздела фаз; dκ — диа­метр капли; μ — вязкость.Это выражение можно использовать при 3600 < Pec < 22 500. Для осциллирующих капель большого диаметра значение Shc увеличива­ется примерно на 45 %.После расчета коэффициентов массоотдачи по приведенным выше формулам коэффициент массопередачи находят по формуле аддитив­ности. Коэффициент т в формуле аддитивности, характеризующий равновесную зависимость, есть тангенс угла наклона для линейной зависимости или среднее значение производной dψ(Ci)∕dCi на рабочем участке кривой равновесия.Необходимые для расчета по формулам (4.70)—(4.77) значения диа­метра капель dκ и скорости движения капель следует определять экспе­риментально на системе рабочих жидкостей в лабораторном аппарате при заданной интенсивности пульсации или рассчитывать прибли­женно по эмпирическим формулам, приведенным ниже.
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Расчет среднего объемно-поверхностного диаметра капель в пульса­ционных насадочных колоннах с насадкой в виде колец Рашига можно проводить по формуле Z \0,5 σ
где I — интенсивность пульсации.Аналогичная формула для колонн с насадкой КРИМЗ имеет вид z \0,6 ⅛=0,135ε — /-10,

IpJгде ε — доля свободного сечения насадки.В отсутствие экспериментальных данных скорость осаждения или всплывания капель дисперсной фазы можно рассчитать по соотноше­нию Кли и Трейбала, которое в размерном виде в системе СГС имеет вид

⅛=7,25∙1CH

Vo _ 0,481Δp0∙58⅜7 p°>45μ°'11

⅛c σ -1,4 (4.78)
(4.79)

πpH⅛<dκp,
v0 = 6,25∙10-3Δp0=28μ°,1σ0>18∕p°∙55 πpπdκ >dκp,

(4.80)
(4.81)где dκp — критический размер капель, выше которого скорость всплы­вания или осаждения капли перестает зависеть от ее диаметра:dκp = 7,25(σ∕g∆ppo∙15)o∙5,где р = p2σ3 / gμ4∆p.
(4.82)
(4.83)

4.5. Алгоритм расчета колонных экстракторовАлгоритм расчета колонного аппарата приводит к численному реше­нию системы математических уравнений для процесса экстракции, содержащей блоки описания структуры потоков, равновесия между фазами и кинетики массопередачи.Результатом расчета является концентрационный профиль для задан­ных соотношений нагрузок по фазам и высоте рабочей части аппарата. Вариация методом сканирования этих двух факторов при определен­ном режиме колебаний позволяет подобрать оптимальные габариты экстрактора и соотношение нагрузок по фазам для обеспечения тре­буемой степени извлечения целевого компонента (разделения целевых компонентов) при заданных концентрациях в исходном растворе.Общая структура ячеечной модели с обратными потоками с учетом массопередачи приведена на рис. 4.3.
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Для этой модели приняты следующие допущения: 1) экстрагент и фаза рафината взаимно нерастворимы; 2) объемный коэффициент массопередачи (JCg) постоянен по высоте колонны; 3) объемные ско­рости экстрагента (L) и рафината (G) постоянны по высоте колонны; 4) объемы ячеек идеального смешения одинаковы; 5) обратное пере­мешивание в пределах каждой фазы выражается постоянными долями обратных потоков (fG иД).Система математических уравнений, составленная для структуры, приведенной на рис. 4.3 в форме, удобной для алгоритмизации расче­тов, имеет вид(l+∕c)Cf -(1 + ∕g)C1g -Xg(C1g -Cg ) = P11(C),∕iC2i -(1 +∕i)C1i +C0i +Xgφ(Cg-C1⅞) = P21(C), F(C⅛)-¾(Cg) = Φ1(C).
(l+Λ)Cf+1 -(1 + 2∕g)Cjg +∕gCg1 - λσ(Cf -C^ = Plj(,C∖ 
f1Cj+1 -(l+2fi)Cf +(1 +A)Cf-1 +λcφ(Cf -Cg ) = P27(C), (4.84)F(C⅛)-¾(Cg) = Φ7(C).

Cbgx -(1 + ∕g)Cg +∕gCg 1 -Xg(Cg -Cgj) = Pln(C), -(1+A)C⅛ + (1+A)cn-1 + xGq>(cG -c⅛)=P2n(C), 
F(⅛)-He(C⅛) = Φπ(C),

где j = 1, ..., п — номер ячейки; C⅛ ≡C⅛c — концентрация целевого вещества в экстрагенте на входе в аппарат; Cg+1 ≡ Cgx — концентрация целевого вещества в исходном растворе на входе в аппарат; φ — соот­ношение нагрузок по фазам рафината и экстрагента; Xg = H∕πBEΠg — параметр, характеризующий число единиц переноса на одну ячейку по фазе G; Р, Ф — функции рассогласования уравнений материального баланса и равновесия соответственно.Параметр Xg связан с величинами , Fcb и с высотой ячейки смеше­ния (см. выше). Величины и Fcb вычисляют при предварительном расчете. Высота ячейки смешения для секционированных и тарель­чатых колонн может быть принята равной высоте секции — рассто­янию между тарелками. Для насадочных аппаратов высота ячейки смешения зависит от режима колебаний и определяется эксперимен­тально на пилотной установке. На практике найдено, что в диапазоне интенсивности колебаний 800—1800 мм/мин, который соответствует рабочим режимам колебаний, высота ячейки смешения составляет 8—15 см. Слагаемое Xg(С£ -C^) в системе (4.84) отражает кинетику массопередачи и содержит равновесную концентрацию рафината. Эту концентрацию определяют из уравнений равновесия, входящих в систему математического описания, например (4.66), (4.67).
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Равновесные характеристики экстракционной системы пред­ставлены в алгоритме в наиболее общей форме неявных функций. Это связано с особенностями термодинамического описания систем с большими отклонениями от идеальности. В частном случае полино­миальной аппроксимации изотерм равновесия имеем
H(C⅛)≡Cθ. (4.85)В алгоритме предусмотрена возможность расчета с переменным набором коэффициентов в уравнении изотермы (4.66) при разных гидродинамических режимах.

4.6. Решение системы уравнений, моделирующих процесс 

экстракцииРасчет концентрационного профиля по высоте колонны проводится на основании метода Ньютона — Рафсона для систем нелинейных урав­нений в сочетании с методом матричной прогонки. Метод Ньютона — Рафсона включает линеаризацию системы математического описания, содержащую нелинейные равновесные зависимости.В общем виде процедура сводится к итерационному расчету вектора концентрации ⅞+1 из системы вида⅛ (Л+1 - rk) + pW = ∙P(rfc+1) → ε*  (Ф),
J* k = ∂P(rk)/∂ri,

(4.86)
(4.87)причем P(rk+1) = ε*(Φ)  при (⅞+1) = г * = rk[I + σ*(Φ)],  где г * — вектор реше­ния при заданной погрешности σ*(Φ),  связанной с погрешностью ε*(Φ).В результате линеаризации исходной системы (4.84) получается система, содержащая матрицу Якоби, которая имеет трехдиагональную блочную структуру:

где

(4.88)
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-δjfβ о _ -(l+δf)∕σ о 
о -α+δf)A∫ Dj~[ о -δf∕i (4.89)

Vi =

Bi =

1+(1 + 6J)/G+XG-λσφ О l+(l + δj)∕b 
дФ 

∂C⅛

-λ(} λeφ 
∂Φ 

∂Cf

Cf Cf

(4.90)

(4.91)

О

g4 [бпри; = !, J0∏phj = 1,...,n, gξ, j [lπpπ2≤j≤n; j ∣1∏ph2≤j≤n-l; j 0 при j = п, lπpπl≤j≤n-l, (4.92)
где δ4, δj, δ^ — символы Кронекера, учитывающие граничные условия.Недиагональные подматрицы Aj и Dj содержат лишь доли обратных потоков по фазам, а диагональные блоки Bj состоят из переменных эле­ментов (производные от равновесных характеристик) и постоянных элементов в рамках принятых допущений (характеристики структуры потоков fG,fL кинетики массопередачи Xg и режима противотока φ).Все свободные члены системы (4.84), которые не входят в вектор решения и имеют смысл начальных условий (C⅛, C^+1), переносят в пра­вую часть (4.84). Вектор правой части содержит невязки (рассогласова­ния) уравнений равновесия вида

С}Е-Ф, (4.93)
где i — индекс фазы; Ф — рассогласование уравнений равновесия; 
С^Е — концентрация компонента;; E — equilibrium — равновесный.Вектор концентраций на каждом шаге итераций рассчитывают с помощью метода матричной прогонки. В прямом ходе прогонки трехдиагональная блочная матрица Якоби сводится к двухдиагональ­ной верхней или нижней в зависимости от порядка следования ячеек (от п-й ячейки к 1-й или от 1-й к п-й) с использованием следующего матричного рекуррентного преобразования (здесь порядок следования ячеек от 1-й к п-й):

дФ
SCi
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C1 = B1, 
Cj=Bj-Dj(Cj-1γ-'Aj-1, 

E1=E1, 
Ej=Ej-Dj(,Cj,1^Aj,1.

(4.94)
Вектор решения рассчитывают при обратном ходе прогонки по сле­дующему матричному соотношению [последовательность счета обратна рекурренции в преобразовании (4.94)]:Vn=(Cn)-1Ena (4.95)

Vj =(C7)-1EEj -A⅛(Cj∙+1)-1].В качестве начального приближения для переменных матрицы Якоби используют производные от равновесной зависимости при нуле­вых аргументах (SΦ / ∂C j при C j = 0 и ∂Φ / SCf при Cf = 0).Блок-схема алгоритма расчета приведена на рис. 4.20.

Рис. 4.20. Блок-схема алгоритма расчета профиля концентраций 
по высоте аппарата
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4.7. Лабораторная работа по исследованию гидродинамики 

в экстракторе

Цель работы. Исследовать течение сплошной фазы и определить коэффициенты продольного перемешивания методом импульсного введения индикатора. Построить математическую модель по сплошной фазе, определить ее параметры и объяснить полученные результаты.
Описание установкиВ качестве объекта используется пульсационный экстрактор, схема которого представлена на рис. 4.21. Экстрактор состоит из колонны 3, собранной из стеклянных царг с внутренним диаметром 148 мм. Царги соединены между собой с помощью дюралюминиевых фланцев, стя­нутых шпильками. Колонна заполнена насадкой КРИМЗ. Расстояние между элементами насадки составляет 50 мм. Пространство между элементами насадки КРИМЗ заполнено частично (в один слой) полыми полиэтиленовыми шариками диаметром 15 мм в количестве 50 штук. Высота насадочной части колонны 1600 мм.

Рис. 4.21. Схема пульсационной экстракционной установки:
1 — воздушный вентиль; 2 — отстойник; 3 — экстрактор; 4,9 — ротаметры РС-5 для измерения расхода фаз; 5 — емкости для хранения легкой фазы;

6 — насос; 7 — исполнительный механизм; 8 — сильфон для создания пульсаций жидких фаз в экстракторе
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В торцах фланцев просверлены отверстия для пробоотборников, через которые производится отбор сплошной фазы. В эксперименте сплошной фазой является вода.В верхней части колонны закреплен отстойник 2, представляющий собой плоскую коробку из нержавеющей стали с поперечным сече­нием 5800 мм2 и высотой 350 мм. К днищу колонны через подводящий патрубок присоединен полиэтиленовый сильфон 8 диаметром 120 мм, приводимый в колебательное движение с помощью пневматического механизма 7, питаемого сжатым воздухом под давлением 0,2—0,3 МПа.Частота пульсаций сильфона плавно изменяется с помощью гене­ратора пульсаций, собранного на пневмоэлементах системы УСЭППА и подающего периодический сигнал на исполнительный механизм 7. Амплитуда пульсаций регулируется расходом питающего воздуха.Расход по сплошной (водной) и дисперсной фазам контролируется с помощью ротаметров РС-5 — позиции 4 и 9 на рис. 4.21 (табл. 4.1). Легкая фаза находится в емкостях 5 и подается центробежным насо­сом 6.
Таблица 4.1

Калибровка ротаметров на подаче и сливе воды*

Показания 
шкалы 
ротаме­
тра, %

Расход 
воды при 
подаче, 

л/ч

Расход 
воды при 

сливе, 
л/ч

Показания 
шкалы 
ротаме­
тра, %

Расход 
воды при 
подаче, 

л/ч

Расход 
воды при 

сливе, 
л/ч10 115 92 65 — 32020 162 134 70 396 —30 210 — 80 444 —40 256 216 85 — 40050 304 — 100 535 48060 350 —* Концентрация раствора трассера (KCl) — 50 г/л. Производительность пневмо­клапана — 54 л/чДля изучения гидродинамики сплошной фазы используется импульс­ный ввод индикатора (трассера). Индикатором служит раствор соли KCl. Tpaccep вводится через пневмоклапан в верхнюю часть колонны. Концентрация определяется измерителем электропроводности МИЭЖ на выходе из экстрактора. Электрический сигнал, снимаемый с при­бора, фиксируется с помощью цифрового вольтметра.

Пуск и выключение установки1. Включить питание измерительных приборов. (Питание пневма­тических приборов осуществляется сжатым воздухом под давлением 0,14 МПа.) Для этого открыть воздушный вентиль 1, расположенный на линии подачи сжатого воздуха за установкой.
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Внимание! Включение и пуск установки и приборов выполняется только в присутствии преподавателя.2. Подать в экстрактор сплошную (водную) фазу, по ротаметру уста­новить требуемый расход и обеспечить ровный сток сплошной фазы из экстрактора.3. Можно приступить к выполнению работы.При аварийных ситуациях (возможности разрыва сильфона или переполнения колонны жидкостью) необходимо:1) перекрыть вентиль подачи воды;2) в случае разрыва сильфона быстро слить жидкость из колонны.При возникновении пожароопасных ситуаций следует:а) выключить главный рубильник на щите лаборатории;б) выполнить требования п. 1 и 2;в) воспользоваться огнетушителем или песком для тушения возник­шего очага пожара (находится под общим электрическим щитом).
Методика исследования коэффициента продольного 

перемешивания в сплошной фазеОпределение коэффициентов продольного перемешивания произво­дится на одной нагрузке для нескольких режимов пульсаций.1. Установить заданную нагрузку по сплошной фазе (подача диспер­гированной фазы в колонну не производится).2. Импульсно ввести индикатор в колонну (ввод осуществляется нажатием кнопки ввода трассера, расположенной на стойке кон­трольно-измерительных приборов).3. Снять кривую отклика системы (С-кривую) по цифровому вольт­метру.4. Обработать полученные С-кривые на ЭВМ.5. Рассчитать значения коэффициента продольного перемешива­ния.6. Представить зависимость коэффициента продольного перемеши­вания от интенсивности пульсаций (графически).
Техника безопасности1. Не оставлять установку в рабочем состоянии без надзора.2. Не выполнять работы с использованием открытого пламени.



Глава 5 
ИССЛЕДОВАНИЕ КИНЕТИКИ И РАСЧЕТ 

ПАРАМЕТРОВ МАССОВОЙ КРИСТАЛЛИЗАЦИИ
5.1. Теоретические основы кристаллизации из растворов

Кристаллизацией называется процесс выделения твердой фазы в виде кристаллов из растворов и расплавов.В химической технологии процессы кристаллизации широко использу­ются для получения в чистом виде различных веществ. Осуществляемое в промышленном масштабе одновременное получение большого числа кристаллов носит название массовой кристаллизации.Кристаллизация относится к разряду сложных физикохимических процессов детерминированных и стохастической природы. Основной движущей силой кристаллизации из растворов является пересыщение раствора ΔC = C - С*  (С — концентрация раствора, С*  — его равно­весная концентрация). Пересыщение может создаваться различными способами: осаждением, испарением раствора, с помощью химической реакции и т. д. Процесс кристаллизации может проводиться как перио­дическим, так и непрерывным способом.Массовую кристаллизацию обычно проводят из водных растворов, понижая растворимость кристаллизуемого вещества путем изменения температуры раствора или удаления части растворителя.
5.1.1. Равновесие между твердой и жидкой фазамиРаствор, находящийся в равновесии с твердой фазой при данной темпе­ратуре, называется насыщенным. В насыщенных растворах между кри­сталлами и жидкой фазой устанавливается подвижное равновесие (коли­чество ионов либо молекул, переходящих в жидкую фазу с поверхности кристаллов, равно количеству вновь встраиваемых в кристаллы ионов либо молекул за одинаковый интервал времени). Однако при определен­ных условиях концентрация растворенного вещества может быть больше соответствующей равновесной концентрации при данной температуре.
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Такие растворы называются пересыщенными. Они нестабильны и легко переходят в состояние насыщения с выделением части твердой фазы.На основе диаграмм состояния растворов можно выяснить поведе­ние раствора при его кристаллизации и получить данные для выбора наиболее рационального способа проведения процесса кристаллиза­ции. На рис. 5.1 изображены диаграммы состояний трех бинарных систем. В каждой системе ниже линии 1—1 (линии растворимости) находится область ненасыщенных растворов (область В). Пунктирная линия 2—2 условно делит область пересыщенных растворов на две части. Между линиями 1—1 и 2—2 расположена относительно устой­чивая, или метастабильная, область Б и над линией 2—2 — неустойчи­вая, или лабильная, область А.Пересыщенные растворы с концентрациями, соответствую­щими лабильной области, быстро кристаллизуются, в метастабиль- ной же области эти растворы то или иное время остаются без измене­ния.Границы метастабильной области зависят от большого числа факто­ров: температуры раствора, скорости его охлаждения или испарения, перемешивания и т. д. Из соединений с резко возрастающей кривой растворимости (рис. 5.1, а) при относительно большом снижении тем­пературы насыщенного раствора от T2 до T1 состояние раствора сна­чала отвечает метастабильной области (участок от C0 до Cx), а затем — области пересыщенных растворов, где происходит выделение твердой фазы. При этом раствор снова становится насыщенным, и его концен­трация значительно уменьшается (от C0 до C0).

Рис. 5.1. Диаграммы растворимость S — температура T для бинарных 
систем: 

а — KNO3; б — KCl; в — NaClКристаллизацию таких растворов, близких к насыщению, целесо­образно вести путем их охлаждения, осуществляя быстрый переход в благоприятную для кристаллизации метастабильную область.Для веществ, растворимость которых медленно возрастает с ростом температуры (рис. 5.1, б), переход в область пересыщения (от C0 до Cx) 
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происходит лишь при значительном снижении температуры. При этом количество выпавшей из раствора твердой фазы невелико. На рисунке видно, что состояние пересыщения может быть достигнуто и при посто­янной температуре путем удаления части растворителя. Для таких рас­творов вопрос о выборе оптимального способа кристаллизации реша­ется технико-экономическим расчетом.Наконец, на рис. 5.1, в рассмотрен случай, когда растворимость кри­сталлизуемого вещества почти не изменяется при изменении темпера­туры. Для таких веществ целесообразно проводить кристаллизацию путем выпаривания.
5.1.2. Кинетика процесса кристаллизацииСкорость кристаллизации определяется рядом факторов, среди которых степень пересыщения раствора, температура, интенсивность перемешивания, наличие поверхностей, примесей и др. Указанные факторы влияют на механизм протекания процесса. Сложность учета влияния различных факторов заключается в том, что процесс возник­новения кристаллических зародышей и рост из них кристаллов проте­кают одновременно.Образование зародышей в пересыщенных растворах происходит само­произвольно. Зародыши возникают часто в результате процесса ассоци­ации при столкновении молекул в растворе. Ассоциаты находятся в под­вижном равновесии с раствором, и видимой кристаллизации не проис­ходит. Этот период называют индукционным.В зависимости от природы растворенного вещества и растворителя, степени пересыщения и наличия примесей продолжительность индук­ционного периода может сильно различаться. Ее можно сократить путем внесения в пересыщенный раствор кристалликов растворенного вещества — затравки. Начало массовой кристаллизации соответствует моменту нарушения устойчивого подвижного равновесия в растворе.Скорость образования зародышей можно увеличить путем пониже­ния температуры, роста скорости перемешивания, внешних механиче­ских воздействий (встряхивание, трение). Большое влияние на образо­вание зародышей оказывают шероховатость стенок кристаллизатора, материал мешалки.Соотношения, количественно описывающие скорость образования зародышей, носят, как правило, эмпирический характер и отражают тот или иной механизм процесса.При гомогенном зародышеобразовании скорость I процесса пропор­циональна величине пересыщения AC раствора.В системах с малым пересыщением большое значение имеет вто­ричное зародышеобразование. Оно происходит вследствие столкнове­ния кристаллов друг с другом либо с поверхностями стенок аппарата, мешалки, а его скорость также сильно зависит от пересыщения.
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Рост кристаллов происходит на сформировавшихся и достигших кри­тической величины зародышах. Кристаллы обладают большой поверх­ностной энергией, за счет которой происходит встраивание в кристал­лическую решетку новых ионов либо молекул растворенного вещества.
Скорость кристаллизации dMsp∕dt определяется как изменение массы кристаллической фазы Msp в единице объема в единицу времени.Как видно на рис. 5.2, скорость кристаллизации не является посто­янной, а меняется во времени в зависимости от условий кристаллиза­ции. Сначала скорость равна нулю (период индукции), затем достигает максимума и снова уменьшается.

Рис. 5.2. Зависимость скорости кристаллизации от времени:
1 — при больших степенях пересыщения; 2 — при малых степенях пересыщенияПри больших степенях пересыщения раствора (кривая 1 на рис. 5.2) наблюдается резкий максимум скорости процесса. При малых степенях пересыщения или при наличии тормозящих кристаллизацию примесей на кривой скорости кристаллизации наблюдается пологий максимум (см. рис. 5.2, кривая 2).Повышение температуры способствует росту скорости кристаллиза­ции, поскольку уменьшается вязкость среды и облегчается диффузия. Однако рост температуры сильнее сказывается на числе зародышей, что приводит к образованию мелких кристаллов.Процесс роста кристаллов, в результате которого растворенное вещество выделяется на поверхности растущего кристалла, обычно протекает в два этапа.Первый этап — перенос растворенного вещества к поверхности кри­сталла — записывается в виде уравнения массоотдачи:dm∕dt = βFs(C-Cr), (5.1)где т — масса кристалла; β — коэффициент массоотдачи; Fs — поверх­ность кристалла; С, Cr — концентрация кристаллизующегося вещества в основной массе раствора и у поверхности (границы) кристалла.Второй этап — встраивание в кристаллическую решетку — опреде­ляется соотношением dm∕dt = βκpFs(Cr-C*) n, (5.2) 
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где βκp — коэффициент кристаллизации, зависящий от температуры; 
С*  — равновесная концентрация насыщенного раствора, п — эмпири­ческий показатель степени.Из уравнений (5.1), (5.2) можно определить Cr, а затем, подставив Cr в уравнение (5.1), определить скорость роста кристалла. Если п = 1, то 

dm/dt = p°Bx]= f^ct~c )n (5.3)l∕β + l∕βκpгде p°b — плотность чистой кристаллической фазы; η — объемная ско­рость роста кристалла.Если скорость процесса встраивания в кристаллическую решетку [уравнение (5.2)] значительно превышает скорость переноса вещества к поверхности кристалла, то лимитирующей рост кристалла стадией является диффузия растворенного вещества к поверхности кристалла, и процесс роста кристаллов может быть описан с помощью уравнения (5.1).Если процесс роста кристаллов лимитируется стадией встраивания в кристаллическую решетку (кинетикой), то он описывается уравне­нием (5.2). При этом п лежит в интервале от 1 до 2, а коэффициент кристаллизации βκp определяется соотношениемβκp =αLbexp(E∕KT), (5.4)где L — характеристический размер кристалла; E — энергия активации роста кристалла; а и b — эмпирические константы.Рассмотрим два механизма роста кристаллов.Коэффициент массоотдачи β в аппаратах с мешалками определяют по формуле β = (ED4 ∕vL2)ιz6, (5.5)где D — коэффициент диффузии; v — кинематическая вязкость; E — удельная мощность перемешивания, E = kpjJV3d5 (к — константа; рж — плотность раствора; N — число оборотов мешалки; d — диаметр мешалки).Учитывая соотношение (5.5), найдем скорость роста кристаллов η для диффузионного механизма:η(r) = ^-(kpacN3d5D4)iz6FsΔC, (5.6)Ptbгде г — объем кристалла.По второму кинетическому механизму рост кристаллов определя­ется скоростью встраивания ионов либо молекул в кристаллическую решетку. Скорость роста η в этом случае выражается формулойη(r) = (l∕p⅛)βκp¾(C-C*)",  (5.7)где βκp и п — эмпирические параметры скорости роста кристаллов.
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5.1.3. Математическая модель периодического кристаллизатора 
смешенияИспользуем понятие плотности функции распределения кристаллов по размерам (объемам) /(r); f(f)dr означает число частиц в единице объема, размеры (объемы) которых находятся в интервале (г, r + dr). Плотность дисперсной фазы непрерывно распределена на отрезке [r3, Я], где r3 — объем зародыша; R — наибольший объем кристалла. При­чем справедливо соотношение f(f) → 0 при г → R. Разобьем отрезок [r3, R] на N частей. Обозначим через η(r) объемную скорость роста кристаллов объема г. Выделим в аппарате объем τ. Рассмотрим группу частиц с размерами (г, г + dr). Эта группа частиц имеет массу pθir∕(r)dr, где p°j — плотность кристалла. Запишем закон сохранения массы для частиц с размерами (г, г + dr) в объеме τ:∫ 4- p⅛r∕ (r)drdτ = ∫ p⅛r[∕(r)η(r) - /(r + ∆r)η(r + ∆r)]dτ. (5.8)τ τПравая часть (5.8) выражает изменение массы частиц, происходя­щее за счет фазового перехода.Запишем закон сохранения массы для раствора (сплошной фазы), в котором происходит процесс кристаллизации:я _ r∫-Cdτ = -∫[m∑p°5(r)η(r)∆r]dτ. (5.9)τ t*t τ ГзПравая часть (5.9) выражает убыль массы раствора в единицу вре­мени за счет фазового перехода [С — концентрация раствора (г/см3); 

т — отношение молекулярных масс безводной соли к кристаллоги­драту; t — время].Запишем закон сохранения энергии для раствора, считая, что тем­пературы раствора и дисперсной фазы равны, и пренебрегая зависимо­стью теплоемкостей с от температуры:л ят к∫ [Piс + ∑ Р?вf(.r)rdrcτβ ] — dτ = ∫ ∆ħ∑ p°Bf(r)η(r)∆rdτ - ∫ Qdτ. (5.10) τ r3 Ot τ r3 τЗдесь первое слагаемое в правой части означает изменение темпера­туры раствора в единицу времени за счет фазового перехода, второе характеризует изменение температуры за счет отвода тепла от системы Q; с, ctb — теплоемкости раствора и кристалла соответственно; ∆h — теплота кристаллизации; T — температура.В уравнениях (5.8)—(5.10) перейдем к пределу при N —> ∞, ∆r —> 0. Учитывая также, что τ — любой объем, получим математическую модель смешения, записанную в дифференциальной форме, для кри­сталлизатора периодического действия:
dC r— = -m∑p‰∕(r)η(r)rdr, (5.11)dt Гз
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⅛(r) + ∣√(r)η = O, /(r)η(r3) = l, (5.12)
∂t dr[pc + Ер?в/(гНгСтв]^ = ∆ħ ∫ p°bf(r)ηdr = Q. (5.13)r3 dt r3Уравнение (5.12) принято называть в литературе уравнением баланса числа частиц (1 — скорость зародышеобразования).

5.2. Определение параметров скорости роста кристалловКак уже отмечалось, скорость роста кристалла происходит по двум механизмам.I механизм — рост кристалла происходит в диффузионной области. Изменение массы кристалла в единицу времени описывается соотно­шением (5.1).II механизм — рост кристалла происходит в кинетической области. Тогда скорость роста определяется соотношением (5.2).Подстановка соотношений (5.6) и (5.7) в уравнение (5.11) преоб­разует его к виду:I механизм
= -mkf /(r)S(r)drfpn3^p4 "I [C-C*(t,T)],  (5.14)

dt 4 vL2 )II механизм
de r^ = -mβκp[C-C*(t,T)p∫  /(r)S(r)dr. (5.15)

Зная экспериментальные значения dC∕dt,f(r, f), T(f), из уравнений (5.14) и (5.15) можно определить параметры к, βκp, п, а затем произ­вести дискриминацию моделей, т. е. выбрать тот механизм, который лучше соответствует экспериментальным данным.
5.3. Определение параметров скорости зародышеобразованияПроинтегрируем уравнение (5.12) от r3 до R, получим: d r-≡- ∫ f (r)dr + /(r)η |r=R -f (r)η ∣r^ = 0. (5.16)Так как Iim /(r) = 0, /(r3)η(r3) = I, (5.17)

r→Rуравнение (5.16) преобразуется к виду
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dμ0∕dt = I, (5.18)
Rгде μ0 = ∫ f(f)dr — момент плотности функции распределения, означа- ъющий общее число кристаллов в единице объема.Рассмотрим три вида механизмов образования зародышей.I — гомогенное зародышеобразование, скорость которого зависит только от пересыщения: I = M1, (5.19)II — вторичное зародышеобразование, скорость которого зависит от частоты столкновений:

I = k2ΔCnι, (5.20)III — вторичное зародышеобразование, скорость которого зависит от истирания кристаллов сплошной фазой:l = k3επ3μ0, (5.21)где ε = kpN3d5 — энергия перемешивания (N — число оборотов мешалки, d — диаметр мешалки).Подстановка соотношений (5.19)—(5.21) в уравнение (5.18) преоб­разует его к виду:I механизм dμ0∕dt = k1ΔCnι, (5.22)II механизм dμ0∕dt = k2μS2, (5.23)III механизм dμ0 ∕dt = k3εn3μ0. (5.24)Зная экспериментальные значения dμ0∕dτ, μ0(t), C(t), ε(t), T(t), из уравнений (5.22)—(5.24) можно определить параметры k1, n1; к2, 
п2; пз> a затем провести дискриминацию моделей.

5.4. Лабораторная работа по определению параметров роста 

кристаллов и зародышеобразования

Цель работы. 1. Составить алгоритм и программу поиска кинетиче­ских параметров математической модели. 2. Определить кинетические параметры скорости роста и зародышеобразования кристаллов для раз­ных механизмов роста и зародышеобразования кристаллов. 3. Прове­сти дискриминацию моделей.
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Описание установкиСхема установки для исследования кинетики процесса массовой кристаллизации из растворов представлена на рис. 5.3. Кристаллиза­ция протекает в стеклянной ячейке 14 с мешалкой 13. Число оборотов мешалки можно регулировать при помощи автотрансформатора 11. Для определения мощности перемешивания имеются вольтметр 18 и амперметр 19. Температура раствора в ячейке измеряется термоме­тром 26, на входе и выходе из ячейки — термометрами 15 и 12, а тем­пература теплоносителя в термостате 2 — термометром 7. Контактный термометр 9 служит для задания температуры термостатирования. Тем­пература охлаждающей воды на входе в термостат измеряется термоме­тром 6. Приводом мешалки служит электромотор 17, приводом насо­са 2 — электромотор 10. Вода в термостате нагревается нагревателем 3. Кран 4 служит для подачи охлаждающей воды в термостат. Расход воды на охлаждение кристаллизатора регулируется краном 4 и определяется расходомером 5 (ротаметром).

Рис. 5.3. Схема установки для исследования кинетики кристаллизации 
из растворов:2 — насос, 2 — термостат; 3 — термоэлемент; 4 — вентиль, 5 — ротаметр;6, 7,12,15,16 — термометры; 8 — регулятор скорости нагрева; 9 — контактный термометр; IO117 — электромоторы; 11 — автотрансформатор, 13 — мешалка;

14 — стеклянная ячейка; 18 — вольтметр; 19 — амперметр
Методика исследованияДля определения кинетических параметров скорости роста кристал­лов и зародышеобразования и выяснения их механизмов необходимо исследовать влияние мощности перемешивания и пересыщения на про­
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цесс кристаллизации. Рассмотрим процесс кристаллизации из раствора при двух режимах перемешивания: при напряжении 75 В (I режим) и при 65 В (II режим). Начальная температура раствора в ячейке 82 0C3 а начальная концентрация раствора — 20 г K2S04∕100 г H2O.Для обоих режимов определяются концентрация и температура рас­твора в ходе процесса кристаллизации. Темп охлаждения для получения кристаллического продукта приводится ниже (в следующем разделе). По данным табл. 5.1 о растворимости и по значениям концентраций и температур строятся кривые пересыщения. Строится зависимость изменения концентрации во времени, из которой через тангенс угла наклона определяется зависимость dC(t)∕dt.
Таблица 5.1

Растворимость сульфата калия при различных температурах

t, 0C C5, г/100 г H2O Z30C C5, г/100 г H2O0 7,35 50 16,5610 9,22 60 18,1720 11,1 70 19,7530 12,97 80 21,440 14,76 90 22,4В ходе эксперимента отбираются порции дисперсной фазы, кото­рые высушиваются, а затем с помощью фотонасадки, вмонтирован­ной в микроскоп, фотографируются. По фотографиям определяетсяЛгранулометрический состав/(г), нулевой момент μ0 = ∫ /(r) dr, первый момент плотности функции распределения кристаллов по размерам ∫ rf(r) dr. Определение гранулометрического состава студентам выпол- ънять не следует из-за больших затрат времени. Данные представлены в табл. 5.2 и 5.3 для режимов I и II соответственно.
Порядок выполнения эксперимента1. Сполоснуть ячейку дистиллированной водой и залить 500 мл дис­тиллированной воды.2. На аналитических весах взвесить 100 г K2SO4 и растворить в 500 мл воды.3. Подключить установку к сети:а) включить нагреватель 3 термостата (см. рис. 5.3), поставив на максимальное деление H4;б) включить мотор 10 насоса 1;в) установить температуру термостатирования (82 °C) на автомати­ческом термометре 9.Мощность перемешивания устанавливается по показаниям вольт­метра 18 и амперметра 19 (первый режим — 75 В, второй режим — 65 В; рис. 5.4).
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Рис. 5.4. Зависимость числа оборотов мешалки от напряжения4. Раствор в ячейке нагреть до 80 °C, следя за показаниями термо­метра 16.5. Выдержать раствор при 80 0C в течение 15 мин.6. Отобрать первую пробу в бюкс № 1 (для проверки исходной кон­центрации).7. Охладить раствор. Для этого:а) с момента охлаждения раствора включить секундомер и записы­вать показания термометра 16 в таблицу через каждые 2 мин;б) открыть кран 4, обеспечивающий подачу охлаждающей воды в термостат;в) отрегулировать расход с помощью ротаметра 5;г) поставить ручку нагревателя 3 в положение H0, тем самым отклю­чив нагрев воды в термостате.8. Зафиксировать время начала помутнения раствора и темпера­туру раствора в момент помутнения.
Режим первыйПоказания вольтметра V - 75 В, расход охлаждающей воды G — = 80 л/ч, нагрев до 82 °C. Исходная концентрация 20,42 г/100 г H2O.Отбор проб по схеме:Бюкс 1 2 3 4 5 6

Т, oC 80 42 37 32 28 26
Режим второйПоказания вольтметра V - 65 В, G — 80 л/ч, нагрев до 82 °C.Отбор проб по схемеБюкс 1 2 3 4 5 6

Т, oC 80 66 59 54 51 409. По достижении в ячейке 25 0C прекратить подачу воды в рубашку кристаллизатора с помощью крана 4.
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а) отключить термостат (ручки 8,10);б) снять пробку ячейки и быстро слить из нее раствор в колбу с рас­твором, находящуюся под вакуумом. Для этого необходимо соединить колбу с вакуумным насосом и включить его (на схеме не показан).
Отбор проб1. Взять пустой бюкс.2. Вставить в бюкс фильтр Шотта.3. Соединить фильтр Шотта с колбой Бунзена, находящейся внизу и соединенной с вакуумным насосом.4. Включить вакуумный насос.5. Осторожно ввести фильтр Шотта в ячейку, в верхнюю ее часть чуть ниже границы раздела раствора с воздухом.6. Зажать второе отверстие в сифоне (отверстие с резиновым кон­цом).7. Набрать 5 мл раствора в бюкс.

Определение концентрации раствора весовым способом1. Взвесить пустой бюкс (пусть его масса m6).2. Взвесить бюкс с раствором (масса m6p).3. Высушить кристаллы. Для этого включить сушильный шкаф и поставить в него бюкс с раствором.4. Охладить и взвесить бюкс с кристаллами (масса m6κ)._ _ ( г крист5. Определить концентрацию раствора Xl н О γ, m6κ-m6 ^6p-¾'Значения концентраций насыщения Cs при разных температурах представлены в табл. 5.1.Диаметр мешалки d = 6,5 см.Значения характеристических размеров основания кристаллов 
L2 и L3 определяют из фотографий и берут как средние величины. Например, просмотрено т кристаллов на фотографии;^⅛+⅛,+∙∙∙ + ⅛ + ∙∙∙ + ⅛n. (5.26)

тПричем истинное значение L2 определяют следующим образом:L2 =L2 (мм)/Р, см, (5.27)где P — масштабный множитель, равный 436,4.Кривые μ0(t) строятся по приведенным ниже данным зависимости нулевого момента распределения кристаллов от температуры:Режим I
п = 150 об/мин
t, oC.... 42 37 32 28 26μ0(i)∙∙∙∙ 43 150 51 000 58 290 67 070 76 930

(5.25)
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Режим II
п = 200 об/мин
t, 0C.... 60 59 54 51μ0(t).... 13 160 20 274 32155 14 023

Примечание:

Dκ2sθ4 =0,867 ∙10-9m2 /с,Vk2SO4 =0,913 IO-6M2/с.
Анализ и обработка результатов экспериментаКристаллы сульфата калия имеют форму призмы, высота которой 

I1 превышает размер ребра основания призмы. Так как I2 много больше других ребер, то можно сделать вывод, что подвод вещества и встраи­вание в решетку кристалла происходят в основном в области основа­ния призмы. Тогда в качестве характерного размера выбирается длина ребра основания призмы, равная L:

L = y∣I⅛ + I⅛, (5.28)где L2, L3 — проекции основания призмы, определяемые по фотогра­фиям кристаллов.Площадь поверхности оснований призмы S определяется следую­щим образом: S = 2(⅛+⅛). (5.29)C учетом (5.25) и (5.28) и переводом концентрации из г/см3 в (г крист/100 г H2O) уравнения (5.14), (5.15) преобразуются к виду:I механизм роста кристаллов (диффузионный)— = fcμ02(L2 +12)5∕6 f pιπ3d5°4 "∣ (X-Xi), (5.30)at ∖ v /где X, Xi — концентрация раствора и равновесная концентрация соот­ветственно (г крист/100 г H2O);II механизм роста кристаллов (кинетический)лу / у _ V*  V1^ = -βκlOO∙2μo(I2+I2) —— . (5.31)
at 100 )Искомыми кинетическими параметрами являются к, рк, п. Для их определения необходимо знать величины ΔX = X(t) -Xi(t), μ0(t), 

dX∕dt.Определим из эксперимента значения X(t), T(t), АХ, Xi(T) — по кри­вой растворимости μ0(t). Построим график зависимости X(t), опреде­лим числовые значения производных dX∕dt.Прологарифмируем уравнения (5.30), (5.31), получим
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lgf-^1 = Igk + lg[μ0 ∙2(⅞ +1⅞)5/61 Pijv3p4d5 I (X-Xi)], (5.32)
∖ dt J к v √igf-⅛=⅛β+∏ig⅛^+ig[i00μ0∙2(⅛+⅛)], (5.33)l dt j IOOгде N — число оборотов мешалки (см. рис. 5.4); d — диаметр мешал­ки, см; V — кинематическая вязкость, cm2∕c; D — коэффициент диффу­зии, м2/с.Из уравнений (5.32), (5.33) из всего множества экспериментов опре­делим параметры к, βκ, п по методу наименьших квадратов.Предпочтение отдадим той модели, при подстановке которой в урав­нения (5.30), (5.31) получается меньшее расхождение с эксперимен­тальной производной.Механизмы образования зародышей (уравнения (5.22)—(5.24)) преобразуются к виду:I механизм d⅛ = fc∕x Х 1 , (5.34)

dt \ 100 )II механизм ⅛- = M2> (5.35)
atIII механизм ⅛⅛ = k4(pN3d5)n3μ0, (5.36)где k4 = k3k, к — см. уравнение (5.21).Искомыми кинетическими параметрами являются k1, π1, k2, n2, k4, п3. Следовательно, для определения данных параметров из уравнений (5.34)—(5.36) необходимо знать величины dμ0(t)∕dt, T(t),X(t),X*(t).Определим из эксперимента значения μ0(t), построив график зависи­мости μ0(t) = /(t). Определим числовые значения производных dμ0(t)/ 

dt. Прологарифмируем уравнения (5.34)—(5.36), получимlg⅛- = Igfci + ∏ιlgf ⅛-l (5-37)
dt 100 JIg ⅛θ =Igfc2+n2lgμo, (5.38)

atlg⅛0 = Igfc4 + ∏3lg(p1∏2d5) +lgμ0. (5.39)
Из соотношений (5.37)—(5.39) из всего множества экспериментов определим параметры k1, n1, k2, n2, k4, n3. Предпочтение отдадим той модели, при решении которой по уравнениям (5.34)—(5.36) получа­ется наименьшее расхождение с экспериментальной кривой μ0 =f(t).



Глава б
ИССЛЕДОВАНИЕ И РАСЧЕТ ПАРАМЕТРОВ 

ПРОЦЕССА СУШКИПроцесс удаления влаги из твердых и пастообразных материалов путем ее испарения широко используется в химической технологии. Высушиваемым материалам при этом удается придать необходимые свойства (например, уменьшить слеживаемость удобрений или улуч­шить растворимость красителей), удешевить их транспортировку, а также уменьшить коррозию аппаратуры и трубопроводов при хране­нии или последующей обработке этих материалов.В химических производствах, как правило, применяют искусствен­ную сушку материалов в специальных сушильных установках, так как естественная сушка на открытом воздухе — слишком длительный процесс.
Сушка — сложный диффузионный процесс, скорость которого опреде­ляется скоростью диффузии влаги из глубины высушиваемого матери­ала. Поскольку этот процесс сопровождается подводом тепла, он явля­ется по существу тепломассообменным.По способу подвода тепла к высушиваемому материалу различают следующие виды сушки:1) конвективная — путем непосредственного соприкосновения высушиваемого материала с сушильным агентом;2) контактная — путем передачи тепла от теплоносителя к матери­алу через разделяющую их стенку;3) радиационная — путем передачи тепла инфракрасными лучами;4) диэлектрическая — путем нагревания в поле токов высокой частоты;5) сублимационная — сушка в замороженном состоянии при глубо­ком вакууме.

6.1. Математическая модель сушкиОснову математической модели сушки, как и любого тепломассо­обменного процесса, составляют материальные и тепловые балансы сушки, равновесие и кинетика сушки.
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6.1.1. Равновесие при сушкеЕсли материал находится в контакте с влажным воздухом, то прин­ципиально возможны два процесса: 1) сушка (десорбция влаги из мате­риала) при парциальном давлении пара над поверхностью материала Рм, превышающем его парциальное давление в воздухе или газе Pn, т. е. при Pm > Pn; 2) увлажнение (сорбция влаги материалом) при Pm < Pn.В процессе сушки величина Pm уменьшается и приближается к пределу Pm = Pn. При этом наступает состояние динамического равновесия, кото­рому соответствует предельная влажность материала, называемая рав­
новесной влажностью материала ир.Равновесная влажность материала зависит от парциального дав­ления водяного пара над материалом Pm или пропорциональной ему относительной влажности воздуха φ = Pπ∕Ph, определяемой экспери­ментально (Рн — давление насыщенного водяного пара при данной температуре).Зависимость up - f(φ) устанавливается при постоянной температуре и является изотермой. Кривая 1 на рис. 6.1 получена при исследовании испарения влаги из материала; она называется изотермой десорбции. Кривая 2, соответствующая увлажнению высушенного материала, назы­вается изотермой сорбции.

Рис. 6.1. Зависимость равновесной влажности материала 
от относительной влажности воздуха:

1 — изотерма десорбции; 2 — изотерма сорбции
6.1.2. Материальный и тепловой балансы

Материальный баланс сушкиДля составления баланса обозначим G1 — количество исходного влажного материала, поступающего на сушку, кг/ч; G2 — количество высушенного материала, кг/ч; u0, uκ — начальная и конечная влажно­сти материала, %; W — количество удаляемой при сушке влаги, кг/ч.
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Тогда материальный баланс запишется в виде: по всему материалу G1 =G2+W1по абсолютно сухому веществуIOO-U0 r 100-uκ
Cri -----------------------= Сто-----------------------100 100

(6.1)
(6.2)Обычно целью составления материального баланса является опреде­ление количества влаги W удаляемой при сушке:W = G1-G2. (6.3)Используя соотношение (6.2), уравнение (6.3) можно записать в виде W = G2 “°~Uk . (6.4)IOO-U0Если количество влаги W известно, то из уравнения (6.4) можно определить количество высушенного материала G2.

Тепловой баланс сушкиПусть на сушку поступает G1 исходного влажного материала, имею­щего температуру T1, oC. В сушилке из материала испаряется W влаги и удаляется G2 высушенного материала при температуре T2 с теплоем­костью см и теплоемкостью воды св, Дж/(кг • град).В сушилку подается L, кг/ч, абсолютно сухого воздуха. Перед калори­фером воздух имеет энтальпию I0, Дж/кг, сухого воздуха; после нагрева, т. е. на входе в сушилку, энтальпия воздуха повышается до I1 сухого воз­духа. В процессе сушки в результате передачи тепла материалу, погло­щения испаряющейся из материала влаги и потерь тепла в окружа­ющую среду энтальпия воздуха изменяется, и на выходе из сушилки энтальпия отработанного воздуха равна I2, Дж/кг, сухого воздуха. Количество тепла, подводимое в калорифер, обозначим через Qκ. Тогда с учетом потерь тепла сушилкой в окружающую среду Qn имеем
LIq + G2cmT1 + WcbT1 + Qk = Ll2 + G2cmT2 + Qn. (6.5)Из этого уравнения можно определить общий расход тепла на сушку Qk= Qk = UI2 - Ы+G2cmQT2 -T1)- WcbT1 + Qn. (6.6)Разделив обе части последнего уравнения на W, получим выражение для общего расхода тепла на 1 кг испарившейся влаги:Qκ = IQI2 -Aj)÷Qm ~cbT1 + qn, (6.7)
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где
= L_ π = G2Cm(T2-T1) ⅛
w’ W ’ 9π W^ (6.8)

6.1.3. Кинетика процесса сушкиКинетика процесса сушки химических продуктов характеризуется скоростью удаления влаги (воды или любого другого растворителя), т. е. изменением влагосодержания продукта во времени. Знание кине­тических зависимостей и их параметров необходимо при проектирова­нии аппаратов и управлении процессами сушки.Обычно при оценке кинетических констант пользуются кривыми сушки, получаемыми экспериментально, которые представляют собой зависимости влагосодержания и от времени τ или скорости сушки du∕ 
dx от τ.Однако в последнее время предлагается для расчетов аппаратов пользоваться так называемыми характеристическими кривыми сушки, которые представляют собой производные от кривых сушки в коорди­натах и — τ.Кривые сушки кристаллогидратов можно разделить на три участка с разными механизмами массопередачи. Так, типичная кривая сушки кристаллогидратов, представленная на рис. 6.2, может быть разбита на участок I с постоянной скоростью сушки и два участка (II и III) с умень­шающейся скоростью с различными механизмами удаления влаги.

Рис. 6.2. Кривая сушки кристаллогидратов:u0 — начальное влагосодержание материала; uκp — критическое влагосодержание материала; ur — граничное влагосодержание материала; τ — времяВ настоящее время существует несколько подходов к описанию механизма переноса влаги из материала в воздух, использующие или не использующие представления о движущемся внутри частицы фронте испарения: диффузионный, капиллярный, обобщенный.
Период постоянной скорости сушки (I)При рассмотрении периода обычно принимают, что на поверхно­сти частицы достигается состояние фазового равновесия, т. е. частица окружена пленкой влаги, воздух над ней находится в состоянии насы­
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щения и имеет, следовательно, температуру мокрого термометра. Тогда скорость процесса сушки определяется состоянием окружающей среды и условиями сушки, а полный поток влаги записывается через объем­ный коэффициент массоотдачи βx:
-du ∕dτ = j = const = βx (xr - х) = βx (х*  - х), (6.9)где хг — влажность воздуха, кг/кг, на границе частицы, принимаемая равновесной х*;  х — влажность воздуха в объеме сплошной фазы. Обе величины находят по психрометрическим данным.Из экспериментально полученных значений потока влаги (мин-1) при различных температурах можно найти величину βx как тангенс угла наклона кривой сушки в первом периоде по соотношениюβx=j∕(χ*-χ). (6.10)Парциальные давления насыщенных паров P при разных T находят из таблиц, а мольные доли т определяют как

ТП -Pt / Paτ∣Λ> m~ ⅞oφ∕⅛M> (6.11)где Ратм — атмосферное давление, 760 мм рт. cτ.; φ — относительная влажность воздуха, получаемая из температуры окружающей среды 
T0 и температуры мокрого термометра Тм.Тогда влажности х*  и х будут равныMb т*  Мвозд O--TnY

Mb т■^ВОЗД О’ - ^)
(6.12)
(6.13)

где Mb — молекулярная масса воды; Мв03д — молекулярная масса воз­духа.Так, если температура воздуха в аппарате 70 °C, а температура окру­жающего воздуха 17 oC при влажности 70 %, то имеем* 18 P7to/760 18 233,7/760 _ .х =-------------------- =------------ -------------= 0,274 кг / кг,291-P70/760 291-233,7/76018 P17φ∕760 18 14,53 0,7/760 _ .х =----------------------=---------- ---------------------= 0,00844 кг / кг.291-P17φ∕760 291-14,53-0,7/760Обработкой экспериментальных данных, полученных при различ­ных температурах, можно получить зависимость βx =f(T).Критическое время, соответствующее завершению первого периода сушки, находят по уравнению"⅛p (l⅛ Цср) / j∙ (6.14)
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Период падающей скорости сушки подразделяется в общем случае на два периода (II и III): II — диффузия влаги из пор к поверхности; III — удаление химически связанной влаги (кристаллизационной).
Второй период сушки (II)Он начинается при достижении критического влагосодержания 

uιcp, когда на поверхности материала образуются сухие островки. Если считать, что в этом периоде все сопротивление массопереносу сосре­доточено внутри материала и подводимая к поверхности влага момен­тально отводится, то механизм массопереноса можно описать уравне­нием нестационарной диффузии в сферических координатах:Suε^a∑ — ¾> ∂τ
f ∂2u 2 ди^Sp2 рSp (6.15)где и — влагосодержание в момент времени τ на расстоянии р от цен­тра частицы; ε — пористость частицы; Оэф — обобщенный усредненный коэффициент диффузии.Принимается, что все поры в частице и влага в них распределены равномерно.Начальными и граничными условиями являютсяτ = 0 0<p<Λ u = uκp;Гр = К u = ur, τ>0 р = 0 du∕dp = O,

(6.16)
причем τ = 0 соответствует времени начала второго периода, a ur харак­теризует влагосодержание на границе, равновесное с влагосодержа- нием окружающего воздуха.Решим уравнение (6.15) методом Фурье. Предварительно предста­вим его в виде ε Su _ S2U Оэф St Sp2 ’ (6.17)

τ = O,u = uκp,p = Ro,u = ur, p = 0, du /Sp = 0.Пустьy = u-uτπD = D3φ∕ε. Тогда имеем1 Sy _∂2y
D ∂τ Sp2 ’

(6.18)
(6.19)

т = 0, у = uκp-ur,p = K0,y = 0,p = 0, du∕ Sp = O. (6.20)В соответствии с методом Фурье решение уравнения представляется в виде произведения двух независимых функций, одна из которых зави­сит только от времени, а вторая — только от координаты, т. е.y(τ, р) = T(τ)R(p), (6.21)
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или
18Tr τ82R ι 2γ∂R Jd2R ι 2∂R 
D ∂τ др2 р др lk Sp2 р Sp (6.22)

Следовательно, перенося в левую часть члены, зависящие от вре­мени, а в правую часть — члены, зависящие от координаты, получаем, что каждая из частей должна быть равна константе:1 1 ST _ 1 p2fl ι 2 λ 
DT ∂τ RI4 Sp2 р др J (6.23)

Из последнего равенства имеем два уравнения. Рассмотрим каждое из них отдельно:
l⅛2‰=0.Sp2 р др

(6.24)
Сделаем замену переменной v = pR. Тогда

dv π dR d2v d2R d2R dR
^J~~r + P~T~> TT-TT+pTT+ T-’ dp dp dpz dpz dpz dp

d2v 1 dv v
dp2 pdp p2 2dv∕dp-v∕p v

-------------------------------------------- 1---------------------------------------------г λ —p+1 PP PИтак, получаем
d2v 
ττ+λv=°, dp2

V p=o
V

= 0, p=H0 = θ,

(6.25)
(6.26)
(6.27)

Рассмотрим возможные значения λ:a)λ>0,k2+λ = 0; k1 2 = ±>∕-λ = ±i>∕λ.Отсюда V = αcos Vλp + bsi∏Vλp.Из граничных условий следует: 
sinjλJ<Q = О,

(6.28)
(6.29)
(6.30)тогда собственные функции vπ и собственные значения λπ будут равны. pπn .v∏=sm D ’ λ∏ = ^0 < A2πn 1

4K0√ (6.31)
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£ r, Dn2π2 / 1 . nπp ,, oo,y=∑Cnexp-----— τ ∕p-1 * * * Уsm-(6.32)

i⅛ . 2πnp, lj⅛ 2π∏p , ro гс лп∫ Sin2 —-dp = — ∫ (1 - cos -}dp = —. (6.41)о ro 2 о ro 2Объединяя решение, получаем 
, ,2Rq ∞ (-l)n+1 , r. 2 2 ∕τ>2∖ ∙ πnP ГС /1ОЛУ = (⅛P -ur)-- ∑--------- exp(-Dn2π2τ∕Λg) sin—(6.42)πp n=i п R0Но и = у + uγ. Отсюда

и = ur +(ur — uκp)-—∑ ——exp(-Dn2π2τ∕i⅛) sin^^. (6.43)πp n=1 п RqЭкспериментально получают изменение среднего влагосодержания во времени, т. е.

n=l ∖ ^0 √/ ^O6) λ = 0,d2v∕dp2 =0,k2 =0, 
v = ap + b, b = 0, αKo=0=>α = 0. (6.33)в) λ < O, k2 = -λ, klj2 = ±λ∕[λj, V = ae^p + be~^p,р = 0, O = a + b=>a = -b, (6.34)p = B0, 0 = aeΛ-ae-⅛, =e~'^κ°, (6.35)√⅛=-√⅛o^λ = O. (6.36)Получили противоречие. Следовательно, а = -Ъ = 0.2) Решаем второе уравнение:1 dξ _ . dξ _ , пт т_ ( βn2π2 га отл — λn => — λnDTn, Tn-exp τ . (6.37)

DTn dτ dτ J⅛ JДля оценки коэффициентов Cn используем начальное условиеτ = 0, у = uκp-uτ. (6.38)
7(uκp-ur)psin≡dp f-n∏+ι2pn

Cn = -q-⅛-------------- --------= (⅛p -Ur)-------\ (6.39)7.9πnp, πnJ sιn2 dp о rO где ∫ psin^^dp = pf--cos^2. |«о +⅛. г cos^^dp = (-l)n+1-, (6.40) о R0 { т R0 )∣ m Q R0 πn.
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1 ru = -∫updp∙ κoТогда найдем величину й, используя соотношение (6.43):_ , .2R≈(-l)n . πnp ( Dn2π2τ'u = ur+(ur-uκp)—X------- sin—-ехр------—— ×π П=1 п R { R2 )χ 1 ? sin(πnp∕R) / πnp^ _ 
R0 πnp∕R I Л J, λ 2∞(-l)n . πnp ( Dπ2n2τ^ = ur+(ur-uκp)-∑------- sin—-ехр------—— Lπn=ι и R R2 )

(6.44)

(6.45)Иногда в качестве среднего влагосодержания принимают среднее влагосодержание по объему частицы, т. е.u=i∫∫∫udV. (6.46)V VТогда при переходе к сферическим координатам при условии 
V = 4∕3πR3 подстановка (6.43) в (6.46) дастu-⅛=(ur-uκp) 3 1 2R ∞ (-l)n4 πR3 π n=ι п

ехр Dn2π2τ'

2f ЯОГЯ ∙ 7tflP 2Я 12Z- 1v^1" ( θπ2n2τl ГА ∕I7Λ×∫ dθ∫dφ∫-sin—-ρ2dp = -(ur-uκp)∑------- ехр —— .(6.47)о о о P ^ π n=l n k ^ JУравнения (6.45) и (6.47) представляют собой знакопеременные быстросходящиеся ряды, в которых первый член много больше осталь­ных. Причем самая большая погрешность при использовании лишь первого члена ряда будет при τ = 0 и составит 18—21 %. Для нахож­дения D можно использовать любое из двух уравнений — (6.45) или (6.47) — в виде 2
U = uτ +(uγ -uκp)-sinexp(-Dπ2τ∕R2), (6.48)12i∑ = ur-(ur-uκp)-exp(-Dπ2τ∕R2), (6.49)где six = ∫ s^nx dx, х = πnp / R. о xИспользование уравнения (6.48) дает следующее выражение для коэффициента диффузии:

D =
f1 2 . 1 U-Ur R2 In-Six-In------i------—.⅛p - ⅛ y τ (6.50)
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Равновесное влагосодержание ur достигается при продолжитель­ности второго периода τ —> ∞. Однако при сушке кристаллогидратов наступает момент τr, когда начинает разлагаться сам кристаллогидрат. В этом случае считается, что влагосодержание, соответствующее вре­мени τr, равно содержанию кристаллизационной воды в чистом кри­сталлогидрате.
Третий период сушки (III — разложение кристаллогидрата)Период наступает при приближении к равновесному содержанию влаги, и с этого момента начинается химическая реакция разложения кристаллогидрата:

TMeX ■ Y ■ H2O- MeX ■ А ■ H2O + (У - A)H2O. (6.51)тПри увеличении температуры продолжительность первых двух периодов будет стремиться к нулю (τr → 0). При уменьшении же тем­пературы τr будет возрастать довольно быстро. Скорость сушки для этого периода можно записать как скорость химической брутто-реак- ции п-го порядка:
-du∕dτ = k(T)un. (6.52)Обработкой кинетического эксперимента по методу наименьших квадратов можно найти предэкспоненциальный множитель K0 и энер­гию активации Е, причем константа скорости реакции выражается известным соотношением Аррениуса

К = K0exp(-E / RT). (6.53)
6.2. Математическое моделирование реальных процессов сушкиЕсли процесс сушки проходит только в I периоде, т. е. скорость сушки постоянна, то структура потока не оказывает влияния на течение про­цесса, и обычно такие вещества сушат в режимах, близких к полному перемешиванию, обеспечивая активное взаимодействие с теплоноси­телем во всем объеме. При этом расчет аппаратов периодического дей­ствия и непрерывного действия с постоянным механизмом влагопере- носа не представляет особого труда.Однако в реальных сушилках непрерывного действия не всегда ясно, протекает ли процесс сушки с постоянной или с уменьшающейся скоро­стью. Лимитирующее сопротивление массопередаче может измениться за время пребывания частицы в сушилке, так что сушка может начаться при условии внешнего контроля, затем скажется влияние диффузии и наконец процесс перейдет во внутридиффузионную область. Положе­ние в сушилках непрерывного действия усложняется тем фактом, что в каждый момент времени различные частицы слоя могут подвергаться сушке в разных режимах.
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В связи с этим в настоящее время принято выполнять расчеты про­цесса сушки для кинетики общего вида и = u(x, Т), комбинируя урав­нение теплового баланса с уравнениемu = ∫ C(τ)u(τ, T)dτ, (6.54)огде й — среднее на выходе из аппарата влагосодержание частиц; C(τ) — функция распределения частиц по времени пребывания в аппарате (ФРВП).Так, расчет процесса сушки, протекающей во внутридиффузион- ной области, выполняется на основе уравнения (6.54) с применением модели полного перемешивания (или идеального смешения — МИС) и диффузионного механизма удаления влаги, а именно с использова­нием уравнения вида
u-uτ °? 6 1 Γτfπ2π2-9 ,Y∣∕τ^

---- = h∑VxP ⊂Hς-jf2+1 dЦг ⅛p о π n=ι ∏ τ∖42 √J∖^√ 55)
χ=f-l√D‰где VhS — объем и поверхность частицы; D — коэффициент диффу­зии, не зависящий от влагосодержания, но зависящий от температуры по уравнению типа уравнения Аррениуса.Данное уравнение успешно применяют при проектных расчетах процессов сушки, если имеется функция распределения частиц по вре­мени пребывания в аппарате C(τ) или есть описание структуры пото­ков и имеется кинетическая зависимость u(τ, Т) для средней темпера­туры по слою.Уравнение (6.54) принципиально работоспособно при кинетических и гидродинамических зависимостях любой сложности, но все приве­денные в литературе исследования используют в расчетах или сложную гидродинамику и простую кинетику (только один из периодов сушки), или наоборот (только полное перемешивание). Естественно, при слож­ных зависимостях необходимо применение ЭВМ и специальных мето­дов расчета.

6.2.1. Процесс сушки в псевдоожиженном слоеРасчет сушилки псевдоожиженного слоя основан на двух допуще­ниях: 1) температура слоя постоянна; 2) осушающий газ является одно­родным, т. е. газ в псевдоожиженном слое не разделяется на ожижаю­щий газ и фазу газовых пузырей. Хотя при определенных условиях эти допущения и являются справедливыми, во многих случаях необходима модель, отражающая реальную структуру псевдоожиженного слоя.Рассмотрим физическую картину процесса псевдоожижения.Осушающий газ подается в сушилку снизу, и твердые частицы нахо­
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дятся во взвешенном состоянии, подобном жидкому. При низких ско­ростях поток газа просто фильтруется через пустоты между частицами; в таком состоянии они составляют неподвижный слой. C увеличением скорости потока частицы будут двигаться относительно друг друга и совершать колебательные движения с малыми амплитудами; в таком состоянии частицы образуют так называемый расширенный слой. При более высокой скорости потока достигается состояние, когда почти все частицы составляют нечто вроде взвеси с текущим вверх потоком газа. В этой области трение между частицей и потоком компенсируется весом частицы. Такое состояние называется состоянием минимального 
псевдоожижения.При дальнейшем увеличении скорости потока начинают появляться неод­нородности в виде пузырей газа, проходящих через слой осушаемого вещества без взаимодействия с частицами. Такое состояние слоя обычно и называется псевдоожиженным.Прохождение газа через слой в виде пузыря представляет путь наимень­шего сопротивления. Причем скорость движения мелких пузырей меньше скорости движения крупных вследствие меньшей подъемной силы, дей­ствующей на пузырь. Следует отметить, что между газовыми пузырями и плотной фазой происходит газовый обмен. Зона вокруг пузыря, про­низываемая циркулирующими струями газа, называется облаком.Движение газа в псевдоожиженном слое может быть описано с помо­щью двухфазной модели, согласно которой слой представляется состо­ящим из двух фаз: фазы пузырей и плотной фазы (которая включает твердые частицы и ожижающий газ и сохраняется при минимальной скорости ожижения). При этом избыточный поток ожижающего газа по отношению к минимальному ожижающему потоку проходит через слой в виде пузырей (рис. 6.3). Для дальнейшего вывода модели сде­лаем следующие допущения:1) фаза пузырей, ожижающий газ и твердые частицы считаются непрерывными;2) фаза пузырей свободна от твердых частиц и размер пузырей оди­наков;3) пузыри газа обмениваются массой и энергией только с ожижаю­щим газом;4) ожижающий газ и твердые частицы полностью перемешаны;5) твердые частицы подаются и удаляются с постоянной скоростью;6) внутреннее сопротивление твердых частиц массо- и теплопере­даче пренебрежимо мало;7) частицы имеют одинаковый размер;8) температура и влагосодержание каждой частицы зависят от вре­мени ее пребывания в сушилке.
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Входной

Рис. 6.3. Схема структуры псевдоожиженного слоя в сушилке:
Hc — высота псевдоожиженного слоя; vbx — скорость газа в слое; Tbx — температура газа на входе; хвх — влагосодержание газа на входе; T0, 

X0 — температура и влагосодержание плотной фазы; Tπ, хп — температура и влагосодержание в фазе пузырей; z — вертикальная координата; Hon — объемный коэффициент теплопередачи между фазой пузырей и плотной фазой; k0π — коэффициент газового обмена между фазой пузырей и плотной фазой, отнесенный к единице объема пузырей; vmo — скорость газа при минимальном псевдоожижении; ħcτ — коэффициент теплоотдачи от воздуха к стенке; ∆z — высота выделенного элемента псевдоожиженного слоя; An — доля поперечного сечения аппарата, приходящаяся на фазу пузырей; vn — скорость фазы пузырейПри сделанных допущениях распределение времени пребывания частиц в сушилке определяется выражением
C(t) = e-f∕t ∕t. (6.56)Запишем теперь уравнения сохранения массы для каждой из фаз псевдоожиженного слоя в сушилке.Рассмотрим сначала фазу пузырей. Баланс влаги для выделенного элемента фазы высотой Az (см. рис. 6.3) приводит к уравнениюT⅛ = fco∏(⅞-*∏)  (6.57)

со следующим граничным условием:хп = Хвх при Z = O, (6.58)
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где vπ — скорость фазы пузырей, отнесенная ко всей площади псевдо­ожиженного слоя; δπ — доля псевдоожиженного слоя, занимаемая фазой пузырей.После интегрирования уравнения (6.57) получаем
xπ = xθ — (xθ — xBX)exp(—konδnz∕ vn). (6.59)Параметры, входящие в уравнение (6.59), оценивают из следующих соотношений. Объемная доля фазы пузырей определяется скоростью газа в слое vbx, скоростью газа при минимальном псевдоожижении vmo и скоростью движения единичного пузыря vlπ и выражается формулой⅛ (^BX ⅜⅛lθ)∕(^BX (6.60)где vlπ = O,711(gdπ)o>5, (6.61)

g — ускорение свободного падения;= _Ь_ (33,7)2 + о, O408 ⅜Pr (Рч Pr )g d4prL μ2 -33,7, (6.62)dn — диаметр пузыря газа; d4 — диаметр твердых частиц; p4, рг — соот­ветственно плотность влажных частиц и газа; μr — вязкость газа.Скорость газа в фазе пузырей vπ выражается формулой
^BΠ ',bx ',mo • (6.63)Коэффициент газового обмена k0n между фазой пузырей и плотной фазой определяется соотношением
ь =____ 1____(l∕k1)+(l∕k2)'где к2 — коэффициент газового обмена между фазой пузырей и обла­ком:

(6.64)

k2=6,78
(6.65)
(6.66)
(6.67)

fc, -4 5θw0 I 5 85 ⅞7⅛v4 .2^4, ⅛ ■ <Р'« 'k1 — коэффициент газового обмена между облаком и плотной фазой:г> W2Емо-ЦэффУ] ⅛3δ∏¾φφ = ^мо^г •В уравнениях (6.65)—(6.67) Dr — коэффициент молекулярной диф­фузии в газе; Z>3φφ — эффективный коэффициент молекулярной диффу­зии в газе; емо — доля свободного объема при минимальном псевдоо­жижении:
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εM0 = 0,586φ-°>72 Pr -∣0,029_Рг(Рч Pr)2>⅛ _ λ0,021 PrРч > (6.68)где φ — фактор формы частиц.Рассмотрим теперь уравнение сохранения массы для ожижающего газа. Из баланса влаги для ожижающего газа (рис. 6.4) получаемHcCVmoj⅛ )Рг С^вс - X()) + ∫ ∙i^πPr⅛>π (x∏ - Xq ++ (HcA) (1-8п)(1-амо)∖½- σ(xζ-xo) = O, (6.69) где х*  — среднее влагосодержание газа у поверхности частиц; σ — коэффициент испарения [см. (6.72)].

Рис. 6.4. Схема переноса массы и энергии между твердыми частицами 
и ожижающим газом:Tct — температура стенки; ħcτ — коэффициент теплоотдачи от воздуха к стенкеЕсли обозначить среднее влагосодержание пузырей газа через хп, т. е. положить 1 нс x∏=-∫x∏dz, (6.70)

-ttC 0то уравнение (6.69) можно представить в видеPr ⅛(⅞ -Хвх) = PΛ∏(X∏ -X)+ (1-£м°)(1~5п) Aσ(χ*  -X0). (6.71)Hcδ∏ δπ α4Коэффициент испарения σ в уравнении (6.71) определяется форму­лой
186



σ = h4pτDτ∕λτ, (6.72)где h4 — коэффициент теплопередачи между осушающим газом и твер­дыми частицами: (6.73)
j _ Nu4 = Re4Prr1/3 l,77Re^'44, Re4 ≥ 30, 57ORe^0,78, Re4 <30; (6.74)

Nu4 = ½; Prr = ½⅛s Re4 = -½⅛-; (6.75)λr λr (1- sm0 )μrсг — теплоемкость газа; λr — коэффициент теплопроводности газа.Среднее влагосодержание осушающего газа у поверхности частиц х*  выражается через функцию распределения частиц по времени пребы­вания в аппарате:
∞ 1 ( + Аx4 = Г —exp x4dt, (6.76)μ I dгде х*  определяют из уравнения (6.12) при температуре частицы T4.Уравнение сохранения массы влаги для твердой частицы записыва­ется в виде PiB⅜i = -(l+-¾p)^-σ⅛-x0) (6.77)

dt Рв ⅛с начальным условием u = U0 при t = О, (6.78)
1 It) й= f=exp ∖udt. 
3 * , t J

(6.79)
где ptb, рв — плотность сухих твердых частиц и воды соответственно;uκp — критическое влагосодержание частиц.Среднее влагосодержание частиц U составляет- 71I _ о tЗапишем уравнения сохранения энергии для каждой из фаз. Для фазы пузырей получимPr-⅛l-H0∏CΓo -Tπ) + prkoπ(x0 -xπ)1b0, σ∏ dz

(6.80)где энтальпия газовых пузырей Itl и энтальпия паров воды в ожижаю­щем газе Ibo определяются выражениями
I∏ = cr(Tπ -T) + xπ[cπb(Tπ -Tcτ) + γ0]; (6.81) 

^BO ⅛bPq lcτ) + Y(b (6.82)
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cπb — теплоемкость паров воды; γ0 — теплота парообразования; Tct — температура стенки аппарата.Из уравнения (6.59) следует
k0∏(xo-*∏)  = ⅞∏(⅞-XBκ)exp -

х IBOdz -(HcAc) (1 - δπ) (1 - 8mo)⅛(T0 - T4) = 0, (6.89)d4где средняя энтальпия паров воды у поверхности частиц Iπb определя­ется формулой Дш—⅛B∏4 ‰τ) + Yθi (6.90)Ibx — энтальпия газа на входе:
4x =CrffBx - Tc) + xbx [cπb (Tbx -Tc)+γ0]; (6.91)I0 — энтальпия ожижающего газа:

fco∏δ∏^ 
л>

vTL )
(6.83)Подставляя теперь выражения (6.57), (6.81)—(6.83) в уравнение (6.80), получаем_ ∙^0 — ∙^ιι ⅞j∏δ∏ I δ∏fe0∏ (-Xp ~ Xbx )⅛b ( ^oπ § (6 84)dz (cγ+cπbxπ)[ vπpr vπ Ч vπ nJj

а/h1)+а/н2у (6.85)

где H1 — объемный коэффициент теплопередачи между плотной фазой и облаком, отнесенный к единице объема пузырей:H1 = 6,78(prcrXr)1/2(aMOvn ∕<⅛δπ)ιz2; (6.86)H2 — объемный коэффициент теплопередачи между облаком и пузы­рями, отнесенный к единице объема пузырей:
H2 = 4j5vmoPγcγ +5j85 (λrPr⅛)ιz2 gl/4 (6.87)⅛ ¾Γ4Граничное условие для уравнения (6.84) записывается в виде

Tτι = Tbx при z = 0. (6.88)Уравнение сохранения энергии для ожижающего газа имеет вид
MO2^C )Pr (^BX - A) ) + (∙f^C2^C ) (1 - δ∏ ) (1 - ⅛O ) ~τ~ σ(x∏ - xO )^вп + d4Hc Hc+ ∫ AπHoπ(Tn-T0)dz + Scτhcτ(Tcτ-T0)- ∫ prAπfcoπ(x0-xπ)× о о
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⅞ -crσ0 -^c)+xo[cπb(⅞ -τc)+γ0];T4 — средняя температура частиц:T4 = ∫∣exp∣-∣∣T4dt; ог ∖ r J

(6.92)
(6.93)

Tc — температура в стандартном состоянии; индекс «ст» относится к стенке аппарата.Определим среднюю температуру газовых пузырей Ta и удельную теплопередающую поверхность стенок сушилки αcτ:Tπ=^7∫cTπdz3 (6.94)
О

acτ - Scr / V, (6.95)где Sct — теплопередающая поверхность стенок сушилки; V — объем слоя.Подставляя выражения (6.90)—(6.95) в уравнение (6.89), получим⅛4cγ(Tbx - Tc) + xbx[cπb(Tbx - Tc) + γ0] - ∕ic- cr(T0 - Tc) - x0[cπb(T0 - Tc) + γ0]} + δπH0π ×х (Tπ -T0) + (1 -δπ) (1 -em0)⅛ -х0)хd4× [⅛b(T4 - Tc) + γ0] + acτhcτ(Tcτ - ⅞) --(1-5п)(1-емо)—ħ4(T0 -T4)-prδπkoπ х d4×(x0-x∏)[cπb(T0-Tc) + γo] = O, (6.96)или ^ξ⅛cr(T0 -Tbx) + (x0 -xbx)y0 +cπb[(T0 -Tc)x0 -
Hc- (Tbx -Tc)xbx]} = δπHoπ(Tπ -T0) + (1 -δπ)X× (1 -εMo)^τ^{σ(*4  -⅞) [⅛b(T4 -Tc) + γ0] - d4

- h4(T0 ~T4) + Prδ∏fc0∏(∙X∏ -⅞) [cπb(To -Tc) -γ0] ++ acτħcτ (Tcτ — T0). (6.97)Член fcoπ(xπ -x0) можно выразить из уравнения (6.71). Тогда уравне­ние (6.97) примет вид + cπbxbx) (T0 - Tbx) = δπHoπ(Tπ - T0) + “с
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+ (1-бп)(1-8М0)^-(Тч -T0)[cπbo(x* -x0) + h4] +
+ αcτħcτ(Tcτ-T0), (6.98)где коэффициент теплоотдачи от воздуха к стенке hcτ может быть рас­считан с помощью эмпирического соотношения⅛τd4 / λr = 0,16Re0'93. (6.99)Запишем уравнение сохранения энергии для твердой частицы в слу­чае нестационарных условий:Ptb^ = (1+-⅛p)⅛-σ(x;-X0Kb], (6.100)dt Рв d4где 14=c4(T4-Tc) + x4cπb(T4-Tc); (6.101)7ik = Yo +⅛bCγ4 -7L); (6.102)ртв — плотность сухих твердых частиц; I4 — энтальпия частицы; uκp — критическое влагосодержание частицы; q4 — поток теплоты внутри частицы; I^b — энтальпия паров воды у поверхности частицы.Баланс энергии для неподвижной пленки, окружающей твердую частицу (рис. 6.5), дает

q4 + σ(xζ -x0)Ibo =h4(T0-T4) + σ(x*  -x0)1∏b, (6.103)или
q4 -σ(x* -x0)J*b =h4(T0 -T4) + σ(x* -x0)Ibo. (6.104)
σ(x*-x 0)Ili0

Ожижающий газ
⅜4(T0-T4)

∕σ(x*-x 0)J∏B / Застойная ' //// / пленка / / / / // Твердая' //∕/ частица/'

Рис. 6.5. Схема тепловых потоков относительно застойной пленки, 
окружающей твердую частицу
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Подставив выражения (6.101), (6.104), (6.82) в уравнение (6.100) и приведя подобные члены, получаем
Ртв (c4+x4cb^+cb(T4-Tc^ =

= (l+∙^⅛p)-⅛(T0-T4)-σ(xζ-x0)[‰(T0-Tc) + γ0]}, (6.105) Pb ⅛или с учетом уравнения (6.77)Ptb(c4 + πcb)^ = (1+⅛kp)⅛4(T0-T4)- dt Рв ⅛- σ(xζ - хвых ) [cπb (T0 - Tc) - cb (T4 - Tc) + γ0 ]}. (6.106)Теплота испарения γ0 в уравнениях (6.105), (6.106) оценивается при температуре стандартного состояния Tc. Значение γ0 при любой другой температуре T может быть вычислено из соотношения
cbTc - crasTc + Y0 ∣τc = cbT - crasTγ0 |г. (6.107)Для удобства выбирают T = 0 0C. Тогда⅛Tc-cπbTc+γ0 Irc = Yo ∣τ=o°c∙ (6.108)Таким образом, уравнение (6.106) примет видРтв(C4 +UCb)^l = (1 + ∙^l⅛)⅛(T0 -T4) - dt рв ⅛-σ(x4-x0) (cπbT0-cbT4 +Yo)], (6.109)а начальное условие — видT4=T411 πpπt = 0. (6.110)Среднюю температуру частиц T4 находят по формуле

∞ 1 ( /- ЛT4 = ∫—expl -= ∖T4dt. (6.111)ot к t JВлагосодержание Xbijx и температуру Tbijx газа на выходе из сушилки рассчитывают из уравнений баланса по влаге и энергетического баланса:
^ВЫХ^ВЫХ ^,MO∙^0 + V∏*∏  (H-c ), (6.112)

^,BX [⅛‰btx + Хвых (⅛B^BHX + Yo)] == vMO [⅛T0 + ⅞ (⅛bT0 + Yo) ] + v∏ [cγTii (Hc) + xπ (Hc ) (cπbTii (Hc) + Yo ) ]. (6.113)Выражая из последних уравнений искомые величины хвых и Твых, получаем
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•^■вых - [^mo∙^0 -∣- 1V⅛O¾)]> (6.114)
vBX

^вых — Т~ λ {Vm0[cγTq ÷X(X⅛b⅞ + Yo)] +Vbx (⅛ + ^∙bhx⅛b)+V∏ [Cr Tπ (Hc) + xπ (Hc) (cπbTπ (Hc ) + γ0) ] - VbxXbhxYo } • (6.115)Уравнения (6.59), (6.71), (6.77), (6.94), (6.98), (6.109) с соответству­ющими начальными и граничными условиями составляют математи­ческую модель процесса сушки в аппарате с псевдоожиженным слоем. Уравнения математической модели представляют собой нелинейную интегродифференциальную систему уравнений. Поэтому для ее реше­ния необходимо использовать численные итерационные методы. Для упрощения этой системы и сведения ее к системе обыкновенных диф­ференциальных уравнений введем три новые промежуточные перемен­ные Xn, Tn и Tn. Положим , Itf * ( t∩,Хч = = x4exp at, 
t10 {tj откуда получим дифференциальное уравнениеdxn / dt = (х*  / F)exp ( -t /t)с граничным условием Xn=O πpπt = 0.Аналогично, полагая 

(6.116)
(6.117)
(6.118)
(6.119)получим уравнение dT[∕dt = (T4∕t)exp(-t∕t) (6.120)с начальным условием Tq = 0 при t = 0, (6.121)а полагая T'=⅛qdZ, rtc 0 (6.122)получим уравнение dT,∕dz = Tπ∕Hc (6.123)с граничным условием Tn = 0 при t = 0, (6.124)
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Тогда переменные x*,  T4, Tn могут быть выражены так:
x4 = Iim Xq3 t→∞
T4 = IimT4 t→∞
Tn -Tn ∣z=hc .

(6.125)
(6.126)
(6.127)Если время пребывания t превышает некоторую заданную вели­чину t0, то X4 и T4 в уравнениях (6.116), (6.119) остаются постоянными. В этом случае имеем* Iе? * ft], t? * ft],x4 =— x4exp ∖dt=- x4exp αt +to ItJ t s0 { t)+= ∫ ⅛exp∣ -∣ ∣dt = x; ∣t=t0 +xζ ∣t=t0exp∣ -⅛- |. (6.128)Аналогично получаемT4 = T4 lt=t0 + T4 lt=⅛eχp(-to / t )• (6.129)Таким образом, необходимо решить систему алгебраических и обык­новенных дифференциальных уравнений первого порядка. Алгоритм расчета состоит в следующем.1. Задают исходные данные.2. Задают начальные значения xg и TJ1.3. Выбирают величины t0 (∙∣∙ < t0 < 2F).4. Рассчитывают величины x4 ∣t=to, T4 |t=tQ и Tn |z=Hc по уравнениям (6.117), (6.120), (6.123) при соответствующих граничных условиях с помощью метода Рунге — Кутта.5. Рассчитывают величины x,  T4 иTn по уравнениям (6.128), (6.129), (6.127). *6. Оценивают X0 и T0 из уравнений (6.71), (6.98).7. Проверяют выполнение условий на окончание:∣x0H-x0 I <10^, IT0H-T0 I <10-2.Если эти условия выполнены, то расчет оканчивают. В противном случае переходят к п. 2.

6.2.2. Процесс сушки по модели полного перемешиванияПри проектировании сушилок со взвешенным слоем надо учиты­вать, что в реальных сушилках непрерывного действия не всегда ясно, каков механизм сушки. Сопротивление массопередаче может изме­ниться за время пребывания частицы в сушилке, т. е. сушка может начинаться при условии внешнего контроля (лимитирует процесс удаления влаги с поверхности), затем сказывается влияние диффу­
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зии и наконец процесс переходит во внутридиффузионную область. Таким образом, в каждый момент времени разные частицы слоя могут подвергаться сушке в различных периодах. Задача проектирования состоит в том, чтобы рассчитанный аппарат обеспечивал поддержание на выходе из него заданное среднее влагосодержание материала. Для этого при математическом моделировании должны учитываться кине­тика и гидродинамика процесса сушки.
Время пребывания материала в аппаратеЕсли известны изменение влагосодержания материала во времени при заданном температурном режиме, а также функция распределения высушиваемого вещества по времени пребывания, то среднее влагосо­держание на выходе из аппарата определяют по уравнениюuκ = ∫ u(τ, T)C(τ)dt (6.130)оили при переходе к безразмерному времени θ = τ∕τ и безразмерной ФРВП C(O)

uκ = ∫ u(θ, T)C(θ)dθ. (6.131)оФункция u(θ, Т) описывает механизм влагопереноса при заданной температуре T в сушильной камере. Смена механизма влагопереноса происходит в точках θ = θκp и θ = Or (находятся экспериментально), поэтому интеграл уравнения (6.131) должен распадаться на три:θκp θruκ= ∫ u1(θ, T)C(θ)dθ + ∫ u2(θ, T)C(θ)dθ + θ θκp+ ∫ u3(θ, T)C(θ)dθ = I1 +I2+I3, (6.132)θrгде u1, U2 и U3 — функции распределения частиц по влагосодержанию в соответствующие периоды сушки; C(O) — функция распределения частиц на выходе из аппарата по времени пребывания, которая харак­теризует гидродинамику процесса.Если структура потока частиц в аппарате описывается моделью пол­ного перемешивания (МИС), тоC(θ) = e-θ. (6.133)Тогда расчетное уравнение получается из (6.132) при подстановке в него соотношения (6.133) и интегрирования в определенных преде­лах.Значения интегралов I1,12 и I3 составляют:θκp
I1= ∫ (u-jτθ)e-θdθ = u0(l-e-θ4>)-jτ[l-e-θ4>(θκp+l)], (6.134) о
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Dπ2
R2

θr Г Г nπ2 ^^∣'∣
I2 = ∫ ¼+(uκp-ur)exp —-rτ(θ-θκp) >e-θdθ = θκp I Lκ JJ 

= ur(e-⅛> -e-θr)+ ^κp uJ х 
Dπ2τ∕R2+la π2×Je θκp _еХр _р τ(θ θ )_0

r п2 r kP kP (6.135)
I3 = ∫ urexp[-Kτ(θ-θr)] e~θdθ = —e-θr. (6.136)о l + ∫Cτ

°крАлгоритм расчета сушильного аппарата, т. е. нахождения среднего времени пребывания, состоит в следующем:задают входные параметры (температурный режим сушильной камеры Т, температуру T0, относительную влажность наружного воз­духа φ [см. уравнение (6.11)] и наконец среднее влагосодержание кри­сталлогидрата на выходе uκp, которое необходимо получить);по уравнениям (6.9)—(6.14) рассчитывают скорость сушки) в пер­вом периоде;по уравнениям (6.49), (6.52) находят D и К;затем определяют критическое и конечное времена сушки, соответ­ствующие uκp и ur;задаваясь начальным приближением среднего времени пребыва­ния τ0, с учетом θ0 = τ/τ0 рассчитывают ∑ Jj∙, по уравнениям (6.134)— (6.136);сравнивают результат расчета с uκ, заданным в левой части уравне­ний (6.132). Если разница меньше заданной точности eps:∣uκ-∑Jj∙∣≤eps, (6.137)то расчет заканчивают и искомое время составит τ = τ0. Если условие (6.137) не выполняется, то берут новое приближение τi и расчет повто­ряют до тех пор, пока при τi не выполнится условие (6.137), причем 
τ = τi.Определив среднее время пребывания τ при заданных нагрузке и температуре в камере, можно найти объем конусной части камеры V через массу высушиваемого материала G в неподвижном состоянии:G = τG1,где V = GZyh = TG1Zyh; (6.138)Yh, G1 — насыпная плотность и расход высушиваемого материала соот­ветственно.При заданных конструктивных параметрах — угле конуса 60° и соотношении верхнего и нижнего диаметров конуса Dan /d — 4 — 
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определяют размеры аппарата, при этом высота цилиндрической части берется вдвое больше конусной: Нд = 2hκ.Объемный расход воздуха определяют из условий фонтанирования, когда высушиваемые частицы поднимаются вверх осушающим газом в ядре потока, а затем опускаются вниз у стенок аппарата (режим фон­танирования является частным случаем псевдоожижения).
Определение расхода воздухаВоздух играет в процессе сушки двоякую роль: с одной стороны, как осушающий агент, а с другой — является взвешивающим агентом, обе­спечивающим псевдоожижение слоя.Существование взвешенного слоя определяется двумя границами:1) начало псевдоожижения: слой из фильтрующего переходит во взвешенный, характеризуемый критической скоростью газа wκp; при этом порозность слоя ε = 0,4;2) условия витания wbht, когда частицы уносятся воздухом, при этом ε = 1.Таким образом, рабочая скорость воздуха должна лежать в пределахwκp< w ^не­рабочий интервал скоростей фонтанирования рассчитывают по эм­пирическим уравнениям. Так, критическую скорость псевдоожижения определяют по уравнению

1400+5,22√Ar ’ (6.139)где Re = wd4 ∕v, d4 — диаметр частиц; v — кинематическая вязкость воздуха. Критерий Архимеда ArДр_  ⅜pM⅞V2Pr ’где рм, рг — плотности материала и газа.
Скорость витания рассчитывают по аналогичной зависимости:ReBirr = Ar∕(18 + 0,6√Ar). (6.140)Величины, необходимые для расчета критериев Рейнольдса и Архи­меда, характеризующих гидродинамику среды и частиц материала, для десятиводного тетрабората натрия следующие: d4 = 200 мкм = 2 × × 10^ м; V = 2,47 ∙ IO-5 м2/с; рм = 1,73 ∙ IO3 кг/м3;Pr = P? -⅛- = 1,293 273 .T0+t 273 + tПусть t = 40 0C, тогда рг = 1,125 кг/м3. Отсюда Ar = 4,72 ∙ IO2, а ниж­няя граница существования слоя Reκp = 0,31.Тогда
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Wκp = 0,0383 м/с,а верхнюю границу следует искать по соотношениюR⅛Π, 15,2,
ИЛИ wBHT = 1,87 м/с.Оптимальную скорость газа в фонтанирующем слое рассчитывают по уравнению ^^ = 0,122Γ0-2(sinα)0-27, (6.141)

wbhtгде wb cji — скорость газа в верхнем слое — верхнем сечении конус­ной части камеры; Г = (Sbx∕Sb cji) ■ 100 %; Sbx и Sb cπ — площади вход­ного и верхнего сечений неподвижного слоя соответственно; a — угол конусной части, образованный наклонной стенкой аппарата с верти­калью.Тогда для конкретного аппарата (dBX/dB cji = 1: 4 и a = 30°) получим Г = (1/4)2 ■ 100 = 6,25 %, откуда wb cπ = 0^293 м/с.При такой скорости порозность слоя составляет ε = 0,5, что явно недостаточно для веществ, склонных в сыром виде к комкованию. Для таких веществ ε = 0,8 ÷ 0,85. Этому значению соответствует скорость wb сл = 1,2 м/с. Обработкой большого числа экспериментальных дан­ных (разные размеры камер, температур и влажностей) получено скор­ректированное уравнение для расчета wb cji:= 0,5Γ0>2 (sina)0>27. (6.142)
wbhtТеперь, зная скорость воздуха в верхнем сечении конусной части, можно рассчитать расход воздуха:

L = ⅞.c∏wB.<uι∙ (6.143)Если известен объем сушильного аппарата, то при Sbx /Sb ω = 1 : 16 и a = 30° можно определитьSBxn=Z(Va11)-При скорости wb cji = 1,2 м/с расход воздуха составитL = 1,89 V2173 м3/с = 6810 V2∕3M3∕4. (6.144)
Расчет перепада давления в фонтанирующем слоеКроме скорости воздуха другим необходимым параметром псевдо­ожижения является давление — средняя по времени подъемная сила, уравновешивающая все частицы.
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Расчет сопротивления фонтанирующего слоя проводят по уравне­нию AP = k1h0(l-a0)pMg, (6.145)где k1 = f(h0, Г) — коэффициент, зависящий от высоты слоя и Г, а также от гидродинамического режима.При нормальном функционировании слояk1 = 0,8(0,92ft0 + 0,5) ÷ (0,92Λ0 + 0,5). (6.146)Очевидно, что при увеличении объема аппарата при заданном Г сопротивление слоя растет. При Г = 6,25 % и а = 30° по величине объема аппарата Van можно однозначно рассчитать сопротивление слоя: ΔP = (0,92ft0 + 0,5) (1 - ε0)ft0PM [мм H2O]. (6.147)
Расчет камеры сушилки фонтанирующего слоя1. Объем камеры находим через время пребывания и нагрузку (рис. 6.6):масса материала р = G1 τ, объем материала V = р / ун, где γli — насыпная плотность материала, кг/м3.

Рис. 6.6. Схема сушилки фонтанирующего слоя (ФС)2. Расход воздуха через камеру составит
L ~ ⅞.c∏Wb.c∏ M3 / С,где wb cji = 0,5Γ0-2(sin β)0∙27 м/с.Площадь Sbcji находим через объем V, так как он известен:

V = -SBai(HK+h)--SBXh. (6.148)2 D. Ujl v IY x DΛ V **Учитывая, что соотношение площадей 1/16, выразим Sbx:
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Sbx =— Sbcjij ∕ι = d√3∕2, Hκ+ħ = D√3∕2,16 (6.149)Hκ=(Hκ+ħ)-ħ = ^(D-d) = ^D.
Подставляя соотношения (6.149) в уравнение (6.148), определим1 √3n 11 √3, √3c rn d.

V~ o ¾.cπ r, D oπ4-¾.cπ о “- ⅛.c∏Φ 1z∙)∙3 2 316 2 6 16 (6.150)Учитывая, что D∕d — 4 (см. рис. 6.6), V = —6 D-——16 4 -¾ —D 6 s≡ cπ64 ■ (6.151)но Sβ,αι=πD2∕4,тогда <4 Л1/2
D~∖ ~⅞.cπkπ У 

И

V - — ς —— ςi∕2 _ л с2/зv г °В.СЛ r Г~ °В.СЛ zi⅛CJI3 
о Oπ √πгде А = 0,3206, a Sb cji = (V/A)2/3 = 2,13V2/3.3. Высота слоя Hk составляетHκ = = 2 SJ/2 =BSi/2, (6.152)о о √πгде В = 0,7329 и Hk =вд-2/зу1/з = 0,7329 0,3206"2/3 V1/3 =1,56V1/3.4. Перепад давления в слое∆p = fc1Hκ(l - ε)pιvιg [мм H2O];, (6.153)ε = 0,4, k1 =0,92Hκ+0,5.Если требуется найти температуру горячего воздуха Trop, покидаю­щего калорифер, т. е. на входе в сушильную камеру, то ее можно рас­считать по заданной температуре в камере и уравнению теплового баланса:

lcbttop + GγcmT0 - LcbT - (G1 - i√)cmT - rw - Qπoτ = 0, (6.154)где L — массовый расход воздуха; G1 — нагрузка на аппарат по высу­шиваемому веществу; w — количество влаги, удаляемое в единицу вре­мени; г — скрытая теплота парообразования; св и см — теплоемкость воздуха и материала; Qπoτ — потери тепла, принимаемые обычно 10 % от общей тепловой нагрузки.
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Таким образом, рассчитав по уравнениям модели процесса объем аппарата, находят конструктивные и технологические параметры сушилки ФС, обеспечивающие заданную степень сушки исходного материала.
6.3. Лабораторная работа по изучению кинетики сушки в аппарате 

фонтанирующего слоя

Цель работы. Отработать навыки практического исследования про­цесса сушки твердых веществ и освоить методы определения кинети­ческих параметров, а также ознакомиться с методикой проектного рас­чета аппарата фонтанирующего слоя (ФС).
Описание установкиУстановка (рис. 6.7) состоит из съемной цилиндрической камеры с коническим днищем 1, в которую загружается вещество для сушки. Псевдоожижение в камере осуществляется горячим воздухом из кало­рифера 4, нагнетаемым вентилятором ВВД-4 (9). Расход воздуха регу­лируют заслонкой 8 и замеряют диафрагмой 7 и дифманометром. Температуру воздуха на входе в камеру измеряют термопарой 3 и опре­деляют с помощью милливольтметра 2. Температуру воздуха регули­руют путем изменения числа включенных нагревательных элементов на щите и реостатом 10. Работу нагревательных элементов контроли­руют с помощью амперметров на щите.

Рис. 6.7. Схема установки для сушки в фонтанирующем слое:
1 — сушильная камера; 2 — милливольтметр; 3 — термопара, 4 — калорифер;

5 — выключатель; 6 — амперметр; 7 — диафрагма; 8 — заслонка,
9 — воздуходувка; 10 — реостат
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Массу камеры с высушиваемым веществом измеряют на весах. Пере­пад давления в камере замеряют дифманометром, а влажность воздуха определяют по психрометру.
Пуск установки1. Включить питание на общем силовом щите лаборатории.2. Включить вентилятор.3. Включить нагревательные элементы калорифера на щите уста­новки.

Методика исследованияСнимают кинетическую кривую сушки (Т = const) и рассчитывают кинетические параметры. Эксперимент повторяют при различных исходных значениях влажности и при различных температурах, чтобы оценить влияние температуры на кинетику процесса сушки. Находят параметры кинетической модели процесса сушки в различных перио­дах ее протекания.
Порядок выполнения эксперимента1. Взять сухое вещество, увлажнить его и осушить с помощью воронки Бюхнера и водоструйного насоса до такой степени влажности, чтобы избежать слипания частиц и их комкования.2. Загрузить вещество в сушильную камеру.3. Включить вентилятор.4. Включить электрообогрев калорифера (в зависимости от рабочей температуры включаются одна или все три обогревающие спирали) и включить воздуходувку.5. По достижении требуемой температуры (определяется с помо­щью термопары) установить необходимый расход воздуха, который обеспечивает нормальный гидродинамический режим работы сушилки (подобрать соответствующую скорость подачи воздуха).6. После вывода на режим работы приступить к снятию кинетиче­ской кривой сушки в координатах G — τ (вес камеры — время) путем взвешивания рабочей камеры с веществом через определенные проме­жутки времени.



Глава 7 
ИССЛЕДОВАНИЕ И РАСЧЕТ ТЕПЛООБМЕННЫХ 

АППАРАТОВ
7.1. Общая характеристика теплопередачи

Тепловой процесс — процесс передачи тепла от более горячих теплоно­сителей к более холодным (рис. 7.1).

G ВЫх б в

Рис. 7.1. Схемы процессов теплопередачиПо характеру теплопередачи теплообменные аппараты делятся на две группы: теплообменники, в которых происходит непосредствен­ный контакт горячего и холодного теплоносителей, и теплообменники, в которых теплопередача происходит через стенку, разделяющую оба теплоносителя. Последние в свою очередь классифицируют следующим образом:
по изменению агрегатного состояния теплоносителей: для тепло­передачи без изменения его (нагреватели, холодильники); для тепло­передачи с изменением его (испарители, конденсаторы);
по току теплоносителей: прямоточные, противоточные, смешан­ного тока, перекрестного тока;
по видам математических моделей гидродинамики: смешения, вытеснения, многопараметрические.Ниже приведено математическое описание статики и динамики процессов передачи тепла через стенку при изменениях температуры на входе в теплообменник. Основные переменные процесса показаны на рис. 7.2.
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в

а — входные переменные; б — выходные переменные; в — параметры, определяющие условия протекания процесса (G1 2 — расход теплоносителя, кг/ч; α1 2 — коэффициент теплоотдачи, ккал/(м2 • ч ∙ oC); λ — коэффициент теплопроводности, ккал/(м2 • ч • °C); р — плотность, кг/м3; F — поверхность теплопередачи, м2; Qπoτ — потери тепла, ккал)Основные уравнения теплового баланса: для двух теплоносителей
^l¾Bχ71BX ~^^2bx^2bx ^1^1вых^1вых + ^2^2вых^2вых + Q∏oτ> (7.1)для горячего теплоносителя^1¾bx TlBX C⅛^⅛(71cp 71cτ.cp ) +⅞ Cibhx T2bhx+Q∏oτ> (7.2)для холодного теплоносителя

^2^2bx^2bx ~ α2⅞ (Тгст.ср ^2cp ) — G2C2bhxT2b1i1x + Qπoτ • (7.3)Уравнение теплопередачи:
Q = KFATcp, где К — коэффициент теплопередачи, Bt∕(m2 • К): (7.4)

А-1n δ 1 K= —+∑-‰-4 Cli i=l ст √ с—удельная теплоемкость, ккал/(кг • К); δcτ — толщина стенки, м; λcτ — коэффициент теплопроводности материала стенки, Bt∕(m ∙ К); a1, a2 — коэффициенты теплоотдачи со стороны теплоносителей, Bt∕(m2 • К).Средняя разность температур ΔTcp: для противотока (рис. 7.1, б)(TlBX ~ 7⅛BHX ) ~ (7⅛bix ~ 7⅛BX )

(7.5)

ATcd =------------------------------------------- ,
In [(Tibx - T2bhx)/ (T1bhx -T2bx)] (7.6)для прямотока (рис. 7.1, в)
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д-р _ (TjBx T2bx ) (Лвых ⅞lix) (7 7)cp In [(T1bx -T2bx) / (Т1вых -T2blix)],В случае если ΔTbx ∕ΔTblix < 2, можно использовать среднеарифмети­ческую разность температур:ΔTcp =(ΔTbx+ ΔTblix)/ 2. (7.8)
7.2. Математическое описание статикиЕсли принять, что расход теплоносителей и коэффициент теплопере­дачи вдоль поверхности нагрева постоянны, то можно записать следу­ющее.1. Для теплообменника с идеальным вытеснением одного теплоноси­теля T2 и полным перемешиванием другого теплоносителя T1 (рис. 7.3) (T1 — новое значение температуры в установившемся режиме).

⅞7,2bx m I Г 1*r ^-[G2T2Bbixx
^GlT1BHX

Рис. 7.3. Схема теплообменника с идеальным вытеснением одного 
теплоносителя и полным перемешиванием другогоПри воздействии по T7by:

Tj ~ Тг'вх 
Ti -72blix Tj ~ 7⅛bx 

Ti - Т^вых
(7.9)При воздействии по Т1вх:

Tj ~ T⅛bx
Ti -T2blix Tj ~ T⅛BX

Ti - T2bhx (7.10)Такие условия приблизительно можно считать приемлемыми в теплообменниках с конденсацией или кипением одного теплоноси­теля, а также когда скорость или теплоемкость одного потока значи­тельно больше другого.2. Для теплообменника с идеальным вытеснением обоих теплоноси­телей (рис. 7.4). ∣G1T1b∏xG2T2bx χ ∣ < ∣G2T2Bblχ *∣g1t1bx
Рис. 7.4. Схема теплообменника с идеальным вытеснением обоих 

теплоносителей
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По каналу T1bx → T1bbix:Т’, _ (Т1ВЫХ 1⅛bx)(^1bx ⅞bx) ,ψ Γ7 11'>
jIbhx ~ _ __ +j2bx∙ U-1jJ

jIbx j2bxПо каналу T1bx → T2bbdc:τ∣ _ (⅞BHx - ⅞bx ) (^1вх - ⅞bx ) , τ (7ιj∙,
j2bhx - τ τ +j2bx∙ U-izJ

Ibx -*2 bxПо каналу ^2bx → ^2вых:

ψ∣ _ (⅞BHX ¾bx∏Tlbx 1⅛bx) , 'Tl ('714'>
j2bhx - τ τ +j2bx∙ 1∕∙j-∙5J

jIbx j2bxПо каналу T2bx → Т1вых:γv _ (Т1вых 1⅛bx)(^1bx ^2bx) ,γv ('714'>
jIbhx- τ τ +j2bx∙ U-1^J

jIbx j2bxИзменение температуры по длине аппарата показано в табл. 7.1.
Таблица 7.1

Математическое описание статики процесса

Схема процесса
Система 

дифференциальных 
уравнений

Аналитическое решение 
дифференциальных 

уравнений

T T1 Ibx 11выл
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τιω=J⅛M2ΣjK4IV1 + K1W2 r m w!κ4 -U'ικ4emcj κ4lvl + κl W2где_ IV1K4 + IV2K1W2W1 Kι=Tιαι∕∕1CιPι, K4 = L2a2 / f2c2p2

W1 --- >
W2—>

^2BX 12bmxВозмущение по T1. Граничные условия: 
TlBX = ⅞> l⅛x = θ

T1 (х, 0 
x=0 X =
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τ = ιv1κ4eλ21 -⅜v2κ1eλ2y w1κ4eλ2i -K1Iv2τ ω = ιv1κ4eλ2λ -ιv1κ4eλ2x ιv1κ4eλ2i -Iv2K1,κ4 K1/V2 —---------W2 W1
Лвх W1--- >

<—W2T2(χ, 0 Возмущение по T1. Граничные условия: TlBX = ⅞> l⅛x = θ
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Окончание табл. 7.1

Схема процесса
Система 

дифференциальных 
уравнений

Аналитическое решение 
дифференциальных 

уравнений

T1(x, t) r=0∣ X=I
∏'1⅞1 = K1(T2-T1), 

ахW2 ⅞ = K4(T2-T1) 
ах

τ m = w1ic4eλt-w2κ1eλ* w1κ4eλi - w2k1τ = w1κ4eλl -w1κ4eλxW1K4-W2K1
- κlκ3где κ1=—K2+κ3κ2κ4κ4 = \ 4 , κ2+ κ3λ = ⅛ .j¾ W2 W1 ’

Кз - ^2a2 

Уст^стРст

- Al^,1 / Уст^стРст

11вх

Т2вых
w1 -L-> T i 1вых

Т2вх

≡≡≡/ 1Y2Т„(х, о T2 (х, С)Возмущение по T1. Граничные условия: Лвх = T0; T2bx = 0

T1 (х, г) x = 0 I х = <

E-Sq £ 15? 15?
Il 

Il 
⅛1⅛⅛"∣3

T1(x)= w1*4√w*1f*,  W1K4 + W2K1T2(X) = ^_-^4_еП1Х W1K4 + W2K1TВозму:Грани1 Лвх =

w1 -L→- ≡¾≡≡
τ(x, t) T2(x, цение по T1.1ные условия: ⅞; T2bx = 0

0

Примечание, wi — линейная скорость среды, м/с; L — периметр поперечного сече­ния среды или стенки, м; fi — площадь среды или стенки, м2; αi — коэффициент теплоотдачи, Bt∕(m2 ■ К).
7.3. Расчет теплообменных аппаратовПри расчете теплообменного аппарата определяются необходимая поверхность теплопередачи, тип аппарата и вариант конструкции по ГОСТу, оптимально удовлетворяющий заданным технологическим условиям.Поверхность теплопередачи F, м2, определяют из основного уравне­ния теплопередачи: F = Q∕(KΔTcp). (7.15)Тепловую нагрузку Q в соответствии с заданными технологическими условиями находят по одному из следующих уравнений:
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если агрегатное состояние теплоносителей не изменяется, то
Qi = Gici(Till-Tiκ), i = l,2, (7.16)при конденсации насыщенных паров без охлаждения конденсата и при кипении:

Qi=Giri, i = 1,2, (7.17)при конденсации перегретых паров с охлаждением конденсата:Qi1 =G1W1h-C1I1k),1 (7.18)

1 Здесь и далее индекс 1 относится к горячему теплоносителю, а 2 — к холодному.

где I — энтальпия перегретого пара, Вт ■ ч/кг; ri — теплота испарения (конденсации), Вт • ч/кг; G — массовый расход теплоносителя, кг/ч.Один из технологических параметров, не указанных в исходном задании (расход одного из теплоносителей или одну из температур), можно найти с помощью уравнения теплового балансаQi=Q2- (7.19)Тепловые потери при наличии теплоизоляции незначительны, и при расчете теплообменников их можно не учитывать.Если агрегатное состояние теплоносителя не изменяется, то его среднюю температуру можно определить как среднеарифметическую начальной и конечной температур:
Ti=(Tia+Tiκ)∕2, i = l,2. (7.20)Более точное значение средней температуры одного из теплоноси­телей можно получить, используя среднелогарифмическую разность температур ΔT,ln: Ti=7}±ΔTln, (7.21)где Tj — среднеарифметическая температура теплоносителя с меньшим перепадом температуры вдоль поверхности теплообмена.При изменении агрегатного состояния теплоносителя его темпера­тура остается постоянной вдоль всей поверхности теплопередачи и рав­ной температуре кипения (или конденсации), зависящей от давления и состава теплоносителя.В аппаратах с прямо- или противоточным движением теплоносите­лей средняя разность температур потоков определяется как среднело­гарифмическая между большей (б) и меньшей (м) разностями темпе­ратур теплоносителей на концах аппарата:ΔTcp = ΔTln = (ΔT6 - ΔTm) / ln(ΔT6 / ΔTm). (7.22)
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Если эти разности температур одинаковы или различаются не более чем в два раза, то среднюю разность температур можно определить как среднеарифметическую между ними:ΔTcp =(ΔT6 +ΔTm)∕2. (7.23)В аппаратах с противоточным движением теплоносителей ∆7,cp при прочих равных условиях больше, чем в случае прямотока; при сложном взаимном движении теплоносителей, например при смешанном или перекрестном токе, ΔT,cp принимает промежуточное значение.Для определения поверхности теплопередачи и выбора конкретного варианта конструкции теплообменного аппарата необходимо опреде­лить коэффициент теплопередачи К. Его можно рассчитать с помощью уравнения аддитивности термических сопротивлений на пути тепло­вого потока: 1 / К = 1 / ot + δcτ / λcτ ÷ r3i + r32 ÷ 1 / ос 2 J (7.24)где r31, гз2 — термические сопротивления слоев загрязнений с обеих сторон стенки, м2 • К/Вт.Это уравнение справедливо для передачи тепла через плоскую или цилиндрическую стенку при условии, что Kh /Rb < 2 (Rh и Rb — наруж­ный и внутренний радиусы цилиндра соответственно).Однако на этой стадии расчета точное определение коэффициента теплопередачи невозможно, так как α1 и a2 зависят от параметров кон­струкции рассчитываемого теплообменного аппарата. Поэтому сначала на основании ориентировочной оценки коэффициента теплопередачи приходится приближенно определять поверхность и выбирать кон­кретный вариант конструкции, а затем проводить уточненный расчет коэффициента теплопередачи и требуемой поверхности. Сопоставле­ние ее с поверхностью выбранного нормализованного теплообменника позволяет сделать заключение о пригодности выбранного варианта конструкции для данных технологических условий. При значительном отклонении расчетной поверхности от выбранной следует принять дру­гой вариант конструкции и вновь выполнить уточненный расчет. Число повторных расчетов зависит главным образом от степени отклонения ориентировочно оцененного значения коэффициента теплопередачи от уточненного. При многократном повторении однотипных расчетов целесообразно использовать ЭВМ.Ориентировочные значения коэффициентов теплопередачи К, а также значения теплопроводимости загрязнений стенок l∕r3 приве­дены ниже.
Вид теплообмена

Коэффициент теплопередачи К, Bt∕(m2 ■ К)

для вынужденного 
движения

для свободного 
движенияОт газа к газу 10^0 4—12
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Окончание таблицы

Вид теплообмена
Коэффициент теплопередачи К, Bt∕(m2 • К)

для вынужденного 
движения

для свободного 
движенияОт газа к жидкости 10—60 6—20От конденсирующегося пара к газу 10—60 6—12От жидкости к жидкости: для водыдля углеводорода, масел 800—1700 120—270 140—340 30—60От конденсирующегося водяного пара к воде 800—3500 300—1200

От конденсирующегося водяного пара к органическим жидкостям 120—340 60—170
От конденсирующегося пара орга­нических жидкостей к воде 300—800 230—460
От конденсирующегося водяного пара к кипящей жидкости — 300—2500
Теплоноситель l∕r3, Bt∕(m2 • К)Вода:загрязненная среднего качества хорошего качества дистиллированная

1400—18601860—29002900—580011 600Воздух 2800Нефтепродукты, масла, пары хлад­агентов 2900
Нефтепродукты сырые 1160Органические жидкости, рассолы, жидкие хладагенты 5800
Водяной пар, содержащий масла 5800Пары органических жидкостей 11 600Трудоемкость таких расчетов может быть несколько уменьшена, если из опыта известна оптимальная область гидродинамических режи­мов движения теплоносителей вдоль поверхности для выбранного типа конструкции. Такое ограничение уменьшает число возможных вариан­тов решения задачи.В любом случае, особенно при использовании ЭВМ, легко получить несколько конкурентоспособных вариантов решения технологической задачи. Дальнейший выбор должен быть сделан на основе технико­экономического анализа по критерию оптимальности (приведенные затраты).Схема расчета теплообменников приведена на рис. 7.5.
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Рис. 7.5. Алгоритм расчета теплообменниковВыбор уравнений для уточненного расчета коэффициентов тепло­отдачи зависит от характера теплообмена (без изменения агрегатного состояния, при кипении или при их конденсации), от вида выбранной поверхности теплообмена (плоская, гофрированная, трубчатая, оре­бренная), от типа конструкции (кожухотрубчатые, двухтрубные, змее­виковые и др.), от режима движения теплоносителя.Во многие расчетные формулы для определения коэффициента теплоотдачи в явном или неявном виде входит температура стенки. Ее можно определить из соотношения
Tci =Ti+KATcp ∕ai, i = 1,2. (7.25)Поскольку на первой стадии уточненного расчета αi и К неизвестны, надо задаться их ориентирвочными значениями, а в конце расчета про­верить правильность предварительной оценки Tci.
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Ниже приведены некоторые уравнения для расчета коэффициентов теплоотдачи в наиболее часто встречающихся случаях теплообмена при различном характере обтекания пучков труб жидкостью или газом в трубах.
Характеристика обтекания Уравнение кинетики теплопередачи*  

(Nu = α∕∕λ; Pr = cμiκ∕λ; Re = wZp∕μ)I. Продольное обтекание

Для отдельной трубы:
п =0,11 (при нагревании);
п = 0,25 (при охлаждении жидкости); 1. Nu1 = (VS)Re Pr ct +1 O7 4,5√ξ(Pr2≠3-1)где Re = 0,6 ÷ 200; Pr = IO4 ÷ IO6,ct = y∣Tc /Тж (при нагревании газов); ct = 1 (при охлаждении газов) ξ = (l,81gRe - 1,64)^2; ct = (μc∕μlκ)n2. Nttr = 0,023Re0∙8Pr°∙4ct, где Re = IO4 ÷ ÷ 106; Pr = 0,7 ÷ 2,0
Для пучка труб:ε = l,l(d3∕d)0>1 — для пучков с любым расположением труб, ε = 1,1 (1,152 - l)0∙1 — для равносто­ронней треугольной решетки,ε = l,l(l,27s2 - I)0-1 — для квадрат­ной решетки

Nu = εNuτ, где ξ — коэффициент трения в трубе; μc, рж — динамическая вяз­кость теплоносителя при температуре стенки и потока соответственно; d3, 
d — эквивалентный диаметр, диаметр отверстия соответственно; s — шаг между отверстиями; Tc, Тж — темпера­тура стенки и потока соответственноII. Поперечное обтекание

Для коридор!1ЫХ пуч!COB *1 груб: Z \ 0,25Nu = 0,56Re⅛≡Rr°>36 ⅛- ,I Rt JIO2 < Re < IO3, Z rNu = 0,22Re°∙65R⅛36 H⅛- ,t rγc )IO3 < Re <2 IO5
Для шахмат1HbEX ПуЧ ков труб: Z >Д25Nu = 0,56Re°-≡R⅛36 U⅛d , ∣4R⅛J—> (t) C ft) S2 

f

IO2 < Re < IO3,—> ψ Z r \0Д5 Nu = 0,4Re°∙6Rr°-36 ⅛- ,t rγc )< sI >С IO3 < Re <2 IO5, Zr \1/4Nu = 0,023Re°-84Rr°-83 ⅛- ,I4RrcJRe>2∙105
* I — длина трубки, м; λ — коэффициент теплопроводности, Вт/(м • К); с — удельная теплоемкость, Вт ■ ч/(кг ∙ К); μiκ — вязкость жидкости, сП; w — скорость теплоносителя, м/ч; р — плотность, кг/м3.
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ТА. Оптимизация теплообменных аппаратов

7.4.1. Критерии оптимизацииРазличные варианты оформления теплообмена обычно оказыва­ются неравноценными по многим показателям, что требует проведе­ния оптимизации решения по выбранному критерию. Наиболее общим и полным является критерий приведенных затрат Пр.З:Пр.З = —+ ЭЗ, (7.26)где КЗ — капитальные затраты; Th — нормативный срок окупаемо­сти капитальных затрат; ЭЗ — эксплуатационные затраты при работе теплообменника в течение одного года.При расчете критерия оптимальности его необходимо выразить через конструктивные и технологические параметры и переменные, влияющие на работу теплообменника. Общие капитальные затраты КЗ состоят из затрат на теплообменник Kr и нагнетательные устрой­ства Kh (насос, вентилятор, газодувка), которые должны обеспечить прохождение теплоносителей через аппарат, затрат на монтаж тепло­обменника Ktm и нагнетательных устройств Kh m. Обычно считают, что капитальные и монтажные затраты тем значительнее, чем боль­ше величина поверхности теплообмена F: Kτ = kτF, Ktm = kTMF, где kτ и ⅛tm — стоимости изготовления и монтажа, отнесенные к единице поверхности теплообменника. Аналогично принимают, что Kh = k11Nr с, Kh м = ^hmNγc, где кн и kH м — стоимость и затраты на монтаж напор­ных устройств, приходящиеся на единицу мощности электродвигателя; 
Nr c — мощность, затрачиваемая на перекачивание теплоносителей че­рез теплообменник.Эксплуатационные затраты ЭЗ состоят, во-первых, из отчислений на капитальные вложения и расходов на текущий ремонт и содержа­ние оборудования, принимаемых пропорциональными капитальным затратам: k3 τK + k3 tKh, где k3 τ и кэ н — коэффициенты, учитывающие амортизационные отчисления и расходы на текущий ремонт и содер­жание теплообменника и нагнетательных устройств.Вторая группа эксплуатационных расходов не зависит от капиталь­ных затрат, а пропорциональна времени работы теплообменника: 3n = NrcLJ3Tr, где Цэ — стоимость 1 кВт ■ ч электроэнергии; τr — число часов работы за год; M1LJ1 + M2IJ2 — стоимость теплоносителей и Цп — годовая заработная плата персонала. Число Цп не зависит от параме­тров теплообменника, и тогда в качестве постоянного слагаемого она не влияет на поиск оптимума. Кроме того, во многих случаях стоимость одного из теплоносителей не учитывается, так как он является техно­логическим продуктом, а оплачивается лишь стоимость второго тепло­носителя (например, охлаждающей воды).Подстановка всех составляющих в критерий оптимизации дает сле­дующее общее выражение:
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∏p.3- [(kr +kTM)F + (kH + kHM)Nrc] + k3TkTF +
■*н+ ⅛,M,c+4ΛΛ + (M1U1 +M2U2)τr. (7.27)Величина Nr c непосредственно зависит от скорости теплоносителей, конструктивных размеров теплообменника, свойств теплоносителей. Коэффициенты Th, kτ, kτ м, кн, к^, кэл, кэ н, Цэ, τr, U1, Ц2, как правило, для конкретных задач известны. Отметим, что некоторые из варьируемых переменных имеют непрерывный характер изменения, в то время как другие изменяются дискретно (например, число ходов), что, вообще говоря, усложняет решение задачи оптимизации.Рассмотрим теперь алгоритм расчета оптимального теплообменника по критерию приведенных затрат. Для заданной конструкции аппарата выделяют независимые переменные, оптимальные значения которых должны быть найдены (например, температура одного из теплоносите­лей на выходе из теплообменника, диаметр труб).Через независимые переменные выражают следующие величины: поверхность теплообмена, гидравлическое сопротивление, массу аппа­рата, требуемую мощность нагнетательного оборудования. Подста­новка указанных величин в критерий оптимизации дает зависимость приведенных затрат от оптимизируемых переменных. Далее ищут минимум критерия и определяют значения искомых переменных.Пусть задана масса охлаждаемого теплоносителя G1, его темпера­тура на входе T1h и выходе Tlκ, а также температура охлаждающегося теплоносителя на входе Т2н.Из условий теплового баланса определяем зависимость расхода хла­дагента от температуры на выходе T2κ:G2 = G1c1(T1h - Tlκ) / c2(T2κ - Т2н). (7.28)Теперь, задавая ряд допустимых температур хладагента на выходе из теплообменника T2tθ, можно по одной из рассмотренных методик рассчитать соответствующие значения площади поверхности тепло­обмена Fra. При этом коэффициент теплопередачи будет зависеть от скорости движения теплоносителя К = K(v). Поэтому для каждого значения температуры хладагента на выходе из теплообменника определяем необходимую поверхность теплообмена при различных скоростях теплоносителя в трубах (и/ = 0,4 ÷ 2,5 м/с). На основании расчета получаем зависимость F = F(T2κ w) (рис. 7.6).C другой стороны, поверхность теплообмена в кожухотрубчатом теплообменнике

F = nNπdl, (7.29)где п — число ходов пучка труб; N — число труб в пучке; d — диаметр труб; I — длина труб (один ход).
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Рис. 7.6. Зависимость необходимой площади поверхности теплообмена 
F от конечной температуры хладагента T2k и скорости движения 

теплоносителя wСогласно уравнению материального баланса число труб в пучке (N) определяется массовым расходом холодного теплоносителя и его скоро­стью w (р — плотность):
N = G2/ w(πd2 / 4)p2. (7.30)Подставляя выражение (7.30) в (7.29), получаем

F = п-------- --------- πdlp2(πd2∕4)ιv 4nlG2 
p2dw

(7.31)Расход хладагента G2 определяется его температурой на выходе T2κ. Кроме того, при постоянном диаметре и длине труб для различного числа ходов пучка труб п — 2, 4, 6, 8,... получают зависимость поверх­ности F от скорости хладагента [уравнение (7.31)]. Тогда, задавая раз­личную температуру хладагента на выходе T2κ, т. е. различные расходы хладагента, получают зависимость F = F(n, w) (рис. 7.7).

Рис. 7.7. Зависимость необходимой площади поверхности теплообмена 
от числа ходов л и скорости движения хладагента w
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Очевидно, что искомое решение должно одновременно удовлетво­рять как уравнению теплового баланса (7.28), так и уравнению массо­вого расхода хладагента (7.30). Графически это означает, что искомое решение соответствует точкам пересечения кривых Γ(T2κ, w) и F(n, w) при совмещении графиков на рис. 7.6 и 7.7. Найденным точкам пересе­чения кривых отвечают требуемые значения поверхности теплообмена 
F и скорости хладагента w при различных температурах хладагента на выходе и разном числе ходов пучка труб.Теперь среди возможных решений необходимо выбрать оптималь­ное, соответствующее минимуму приведенных затрат. Для этого для каждого допустимого решения рассчитывают капитальные и эксплуа­тационные затраты [уравнение (7.27)] и выбирают такую конструкцию (т. е. поверхность теплообмена, число труб в пучке, число ходов, рас­ход хладагента), которая обеспечивает минимум приведенных затрат. На рис. 7.8 показан алгоритм расчета оптимальной конструкции тепло­обменника.

Рис. 7.8. Алгоритм расчета оптимальной конструкции теплообменника
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7.4.2. Диалоговая система оптимизации теплообменника типа 
«труба в трубе»Оптимизация теплообменника «труба в трубе» подразумевает поиск минимума целевой функции (7.26) с помощью варьирования площадей проходных сечений для теплоносителей в теплообменнике. Отыскание оптимального варианта осуществляют путем экспериментирования с математической моделью теплообменника. Многовариантные рас­четы теплообменного аппарата ведутся в диалоговом режиме с исполь­зованием видеотерминала, когда исследователь может сам целенаправ­ленно изменять ход поиска.Целевая функция (приведенные затраты) включает две основные статьи затрат: капитальные затраты на теплообменник, определяемые величиной поверхности теплообмена, и эксплуатационные затраты, определяемые требуемой мощностью на перекачку теплоносителей через теплообменник.Величину капитальных затрат определяют исходя из стоимости еди­ницы площади теплообменной поверхности Ic1 и необходимой поверх­ности теплообмена F по формулеKτ=krF∙ (7.32)Расчет эксплуатационных затрат подразумевает предварительное определение мощностей насосов N для прокачки теплоносителей через теплообменный аппарат, а именно:

N = GAP /р, (7.33)где G — массовый расход теплоносителя; р — плотность теплоносителя; ΔP — полное сопротивление при движении теплоносителя через тепло­обменник.В зависимости от природы возникновения движения различают сопротивления трения, которые обусловлены вязкостью жидкости, и местные сопротивления. Последние вызываются различными мест­ными препятствиями движению потока (сужения, расширения, пово­роты и др.).Полный перепад давления, необходимый для движения жидкости или газа через теплообменник ΔP, определяется выражениемΔP = ΔPt+∑ΔPmc, (7.34)где ΔPτ — сопротивление трения при движении теплоносителя; ΔPmc — потери давления в местных сопротивлениях.Поскольку природа возникновения составляющих сопротивлений в уравнении (7.34) различна, то и расчет их ведут раздельно.Потери давления на преодоление сил трения при течении несжимае­мой жидкости в каналах в общем случае рассчитывают по формулеδPt=⅛⅛ (7>35)
а 2
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где I — полная длина канала; d — гидравлический диаметр, который в общем случае равен d = 4∕∕∏ (f — поперечное сечение канала, П — его периметр); w — скорость теплоносителя; ξ — коэффициент сопро­тивления трению, зависящий от режима движения.Значения местных сопротивлений при движении теплоносителя определяются выражением ΔPmc=⅞PW2∕2. (7.36)Рассмотрим математическую модель теплообменника «труба в трубе». Будем предполагать, что теплоносители в теплообменнике движутся в режиме противотока и их движение не сопровождается фазовыми переходами. Кроме того, структура потоков теплоносителей соответствует идеальному вытеснению, а свойства относятся к сред­ним температурам теплоносителей. При сделанных допущениях модель включает:уравнение теплового балансаQ - Qιcpi (71н - 7πlκ ) - G2Cp2 (T2κ - Т2н ), (7.37)уравнение теплопередачи Q = KATcpF,уравнение затрат мощности на прокачкуf I ρ1wj∩G1 ι fe I p2wj G2“ ⅞1 j o + ⅞2 , „ >V ⅛ 2 J p1 а2экз 2 ) р2
(7.38)
(7.39)где I — длина теплообменника; δ — толщина стенки внутренней трубы;

w1, w2 — скорости движения теплоносителей во внутренней трубе и в кольцевом пространстве соответственно; d1, d2aκ3 — диаметр вну­тренней трубы и эквивалентный диаметр кольцевого канала (рис. 7.9).

Puc 7.9. Поперечное сечение теплообменника
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Поверхность теплообмена F определяют из соотношения
F = πdpl, (7.40)и для тонкой цилиндрической стенки расчетное значение диаметра поверхности теплопередачи составляетdp — d∣ + 2δ / (1 + 0-2 / otj), (7.41)что соответствует следующему правилу: если α1« a2, то dp = d1; если a2 « a1, то dp = d2; если a1 ≈ a2, то dp = (d1 + d2)∕2 (где cc1, a2 — коэф­фициенты теплоотдачи со стороны теплоносителей 1 и 2).Варьируемыми геометрическими характеристиками теплообмен­ника «труба в трубе» являются внутренний диаметр внутренней трубы и эквивалентный диаметр кольцевого канала. Последний вычисляется по формуле _ 4(поперечное сечение кольцевого канала) _ (смоченный периметр)= ⅛a∏bij.Hap - ⅛<mmj.bh • (7.42)Скорости течения теплоносителей определяют из уравнений рас­хода: (7.43)Gi = p1w1πdf / 4,

G2 — P2^z2^ / 4(⅛0jlblj нар С^0ЛЬц ВН). (7.44)Коэффициенты сопротивления трения в трубе и кольцевом канале рассчитывают по следующим формулам:для турбулентного режима (Re > 10 000)ξτ =0,316/Re0-25, (7.45)для ламинарного режима (Re < 2300)ξjl = 64 / Re (круглая труба), (7.46)
ξjl = 96 / Re (кольцевой канал), (7.47)для переходного режима (2300 < Re < 10 000)‰+∣i(i-γ),

St Stгде коэффициент перемежаемости (7.48)
γ = l-exp(l-Re∕2300). (7.49)Расчет единичного варианта для выбранных значений d1 и d23KB про­водится, как показано на функциональной схеме рис. 7.10.
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Рис. 7.10. Схема последовательности расчета единичного варианта 
для выбранных значений d1 и d23κβ [P1, P2 — мощности на прокачку 

теплоносителей; Eh — нормативный коэффициент (Ен = 1 /Тн)]В заключение остановимся на поиске оптимального варианта кон­струкции теплообменника. В рассматриваемой задаче варьируют два параметра — d1 и d23KB (в программе — переменные Dl и D2). Соот­ветственно поиск оптимума ведут по двум переменным. Одним из про­стейших методов многомерной оптимизации является метод покоорди­натного спуска. Его идея заключается в последовательном применении одномерного поиска для каждого варьируемого параметра. Зафикси­ровав одну из координат (например, d1), ищут минимум целевой функ­ции по второй координате (d23KB), последовательно перемещаясь вдоль нее с некоторым наперед заданным шагом до тех пор, пока значения целевой функции не начнут убывать с каждым последующим шагом. Если же значение целевой функции после очередного шага возросло, то возвращаются в предыдущую точку, фиксируют переменную d23KB и начинают поиск минимума по переменной d1, и т. д. Поиск продол­жают до тех пор, пока любое перемещение из некоторой точки не будет приводить к увеличению целевой функции. При необходимости более точного определения минимума из найденной оптимальной точки про­должают поиск, но с меньшим шагом.На рис. 7.11 показан фрагмент распечатки поиска оптимума по двум переменным. Поиск был начат с точек Dl = 0,03 и D2 = 0,013. Сначала осуществлялся спуск вдоль координаты Dl при фиксированном значе­нии D2 = 0,013 и в точке Dl = 0,018 была достигнута граница выделен­ной области поиска. Затем спуск проводился вдоль координаты D2 при фиксированном значении Dl = 0,018. В точке D2 = 0,010 было достиг­нуто минимальное значение целевой функции z = 62 руб/ч.
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-----------------------  ПОСЛЕ 7-ГО ШАГА-----------------------Dl,M « г(РУБ/ГОД) »О 03600 *♦♦♦♦  ♦ ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ * фффф ♦ фффф ф0 03300 * ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦*  ♦ ♦♦♦♦ ♦ фффф ♦ фффф ♦0.03000 * **♦*  ♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ юз * ♦♦♦♦ * фффф ♦ фффф фО 02700 *♦♦♦♦  ♦ ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ 92 ♦ ♦♦♦♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ фффф ♦О 02400 *♦♦♦♦  ♦ ♦ ♦♦♦♦ ♦ 83 ♦ ♦ фффф * фффф фО 02100 *♦♦♦♦*  **** *•♦♦♦*  74 *♦♦♦♦* фффф* фффф ф0.01800****** 68 * 62*  67*  ************** * 0.0040 0.0070 0.01OO 0.0130 0.0160 0.0190 0.0220 D2,MНАЙДЕНО НАИМ. ЗНАЧ. В ОБЛАСТИ ПОИСКА ? [Y/N] СЛЕД. ТОЧКА ВЫХОДИТ ЗА ПРЕДЕЛЫ ОБЛАСТИ ? [Y/N] КООРД. БАЗОВОЙ ТОЧКИ Dl И D2, И ШАГ ПОИСКА ?
Рис. 7.11. Фрагмент распечатки поиска оптимума методом 

покоординатного спуска

После того как поиск оптимума закончен, распечатываются изобра­
жение области поиска (рис. 7.12) и подробные данные о проектируе­
мом оптимальном теплообменнике.НУЖНЫ ЛИ ПОДРОБНЫЕ ДАННЫЕ О РАССЧИТЫВАЕМОМ ВАРИАНТЕ ? [Y/N]Dl Wl REl = 0.015 M D2 =0.011 M= 3.432 М/С W2 =2.201 М/С= 127227.758 RE2 =30159.738ALFAl= 16777.523 BT∕M**2∕K ALFA2= 9353.557 BT∕M**2∕KKSIl Pl = 0.017 KSI2 =0.024= 38.775 ВТ Р2 = 46.828 ВТК FL P Z

= 5003.801 BT∕M**2∕K= 0.530 М**2= 9.968 M= 85.603 ВТ= 60.790 РУБ/ГОД----------------------- ПОСЛЕ 15-ГО ШАГА------------------------  Dl,M--------------------« г(РУБ/ГОД) »0.01800 * фффф* фффф *фффф*ффффф фффф ф фффф ф фффф ф0.01700 ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф0.01600 ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф Ф.ФФФ ф фффф ф фффф ф0.01500 ф фффф ф фффф ф £1 ф 60 * 61 ♦ *♦♦* ф фффф ф0.01400 ф фффф ф фффф ф фффф ф 61 * фффф ф фффф ф Ф^ФФ ф0.01300 ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф0.01200 ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф фффф ф0.0070 0.0080 0.0090 0.0100 0.0110 0.0120 0.0130 D2,M
Рис. 7.12. Итоговая распечатка поиска оптимальной конструкции 

теплообменника

В приложении приведен текст программы на языке Фортран диало­
говой оптимизации теплообменника типа «труба в трубе».
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7.5. Математическое описание динамики

7.5.1. Линеаризация зависимости изменения температуры 
по длине аппаратаВ основу математического описания положены следующие допуще­ния: линеаризация изменения температуры по длине теплообменника и соответственно усреднение движущих сил взаимодействующих сред в аппарате.В этом случае кинетические и балансовые соотношения для проти­воточного теплообмена следующие:<*Q1  E-I

^ = a2F2∣
dt 1

[ ^Ibx 71b1jx |I 2 1cτ.cp I
I τ, ⅞bx + ^2вых

, (7.50)
(7.51)I 1cτ.cp 2

dQ1∕dt-- ViC1 (71bx ^^ Двых ) > (7.52)
dQ2∕dt--= V2C2 (I2BbIX - ∕⅛X ) 3 (7.53)

dQ1 с^Q2 г d∙^cτ
j VJctlCT j, 3 (7.54)где vi — объемный расход, м3/ч; Fi — поверхность теплопередачи, м2.Решение системы дифференциальных уравнений дает уравнение изменения температуры по времени:Г2вых =—[l-exp(-mt∕r)], (7.55)

тгде/ = ΔT1bx = T1bx - T1bx(O);
ms2⅛⅞+l+⅞⅞t2⅞⅞÷⅝¾ (7.56)Oi2-F2 2 2v1c1α1F1

у _ ^cτ⅛(2vι<¾ + QiiF1) ^ ι,2⅞ I 1 (7 57)2v1c1a1F1 va2¾ 2 JC приемлемой для практики точностью полученные уравнения могут быть применены к теплообменным аппаратам, для которых отношение разностей температур на входе и выходе из теплообменника меньше двух.В тех случаях, когда это условие не выполняется, рассматривае­мый аппарат разбивается на ячейки, каждая из которых описывается обыкновенными дифференциальными уравнениями, а весь аппарат — системой таких уравнений. Длина элементарной ячейки выбирается такой, чтобы отношение разностей температуры горячего и холодного теплоносителей на входе и выходе из ячейки было не больше двух.
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7.5.2. Общие уравнения теплообменаКогда объект характеризуется существенной распределенностью па­раметров, требуется разбивать его на большее число ячеек. Это приво­дит к большому числу уравнений системы, анализ которых затруднен.В этом случае целесообразно проводить анализ распределенного процесса непосредственно без приведения объекта к ячеечной модели, и описывать уравнениями в частных производных.При этом вводятся следующие допущения:— одна из жидкостей течет внутри прямой трубы, омываемой дру­гой жидкостью;— течение жидкости рассматривается как однонаправленное по осих;— имеет место смешение жидкости в направлении, перпендикуляр­ном направлению движения, соответственно скорости и температуре в любой плоскости, перпендикулярной оси х, усредняются;— смешение теплоносителей и передача тепла к стенке трубы в направлении движения сред не учитываются;— удельные теплоемкости и удельные плотности жидкостей и стенки в области рассматриваемых температур постоянны;— коэффициенты теплопередачи постоянны по всей поверхности теплообменника;— потерями тепла в окружающее пространство пренебрегают;— сечение и форма потока неизменны.Для теплообменника с идеальным вытеснением одного теплоноси­теля и полным перемешиванием другого теплоносителя (см. рис. 7.3) имеем ⅞+⅛v2 =K4(Tct-T2), (7.58)
∂t дх

8Tcς ∕∂t = κ2(T1 -Tcr) + κ3(T2 -Tcτ). (7.59)Для теплообменников с идеальным вытеснением обоих теплоно­сителей (см. рис. 7.4) в случае, когда тепловая емкость разделяющей стенки мала и не учитывается, имеем:для противотока (+ιv2) и прямотока (-w2)
∂T1∕∂t +w1 = K1(T2-T1), (7.60)

дх‰1v2-^- = κ4(T1-T2); (7.61)
∂t дхдля перекрестного тока+ IV1 (cos φ+^-sin φl = κ1 (T2 -T1), (7.62)

∂t ∖∂x ду J^- + ιv2^- = κ4(T1-T2), (7.63)
Ot OX 
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где wi — линейная скорость, м/с; φ — угол между направлением дви­жения потоков.C учетом тепловой емкости разделяющей стенки:для противотока (+w2) и прямотока (-w2)^+w1^- = κ1(Tcτ-T1), (7.64)
∂t дх

STcr ∕8t = κ2(T1 -Tcτ) + κ3(T2 -Tcτ), (7.65)¾w2^ = κ4(Tcτ-T2); (7.66)
Ot OXдля перекрестного тока+wj cos φ+sin φ j = κ1 (Tcτ - T1), (7.67)

∂t {∂x ду JSTcτ / St = κ2(T1 -Tcτ) + κ3(T2 -Tcτ), (7.68)
^- + w2^- = κ4(Tt,-T2), (7.69)St охгде κ1 — к4 см. в табл. 7.1.

7.5.3. Методы решения уравнений динамикиОпределение переходных характеристик рассматриваемых тепло­вых процессов связано с решением систем уравнений в частных произ­водных. Точные решения таких уравнений либо очень громоздки, либо вообще не поддаются определению. Соответствующие передаточные функции являются трансцендентными, и их непосредственный анализ затруднен (табл. 7.2).
Таблица 7.2

Математическое описание динамики процесса

Система 
дифферен­
циальных 
уравнений

^-+W1 = K1(T2-T1),

+ w2 = K4(T1-T2)
St Sx

Переда­
точные 
функции

Wn(P)=eACp)(ChB(P)-⅞⅛hB(p)∖ W12(p) = J⅛eA⅛)⅛jξI β(p) J 1+р— в(р)K3Л(р)^РСт1 + т2) + р1(р) + р2(р) с(.р)p(τ1 + τ2) + β1(p)-β2(p)
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Продолжение табл. 7.2-------------- = =----------- 1+р—
⅜ι÷, Mffw , v⅛⅛)-±-a⅛--------

∣ι+p±Yι+p±∣ "⅛"⅛⅝+⅛ι+p-L- 
к κ3 Jk K4J κl+κ31 1 + Pβ2(p)=-js⅞4-----------‰w2κ2 + κ41 + p___ £K2+ κ4 -1-1 τl - ------J τ2 -- ------

W1 W2

Точное 
выраже­
ние пере­
ходного 
процесса

ТЛ7 Г ∖ PTl +CLl+λl 1 CLl 1Wn(P) = —.—⅛—-eλ2---------- Ц-------------- ∑- ×λι-λ2 1+p±Pτ1+α1+⅛
I кз J

f \χ a2 1 Pτι +¾ +λ1 gλ
P^7 + <¾⅞ + λ2 λl — λ2

< К2 JW12Cp) = -≡¼-----------------РТ1 +aι +λl (eλι -eλ2),1 + p±Pτι+aι+λι λi-λ2
K3 гдеp(τi + τ2) + a1 + a2 2 ¾a2________

1 Y1 z 1+р— 1+р—κ3J(. κ2JTi=∣ e-aιη(t-τι) t-τiefa1-a2Xt-τ1)φ1(t-τ1) + (a1-a2) ∫ eta2-aι×φι(t)dt оt-τι+e-a2η(t-τι) ∫ efa2-aι×φ2(t)dt оφι(t) = 1 + Z0(Ni) - 2aι¾∫ J1 ^dt; N1 = λ∕4aja2(t2 -t);О -wIφ2(t) = 1 - I0(N2) + 2aia2 ∫ fl ∙,dt; N2 = λ∕4aia2(t2-t);о N2I0,11 — функции Бесселя действительного аргумента
Система 
дифферен­
циальных 
уравнений

crr т \ 1Г+и,1аГ“К1(Т2-Г1)’

≡ + w2 ≡ = K4(T1-T2)
∂t CX

Переда­
точные 
функции

,аг г ч a2eλ1χ -aieλι-λ2fl-xj . eλ2χ-eχ1-λ2(1→)Wn(p,x)= 2 1 ,W12(p,x) = aι ,a2 - aιeλ∙1-λ2 a2 - aιeλ∙ι-λ2
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Продолжение табл. 7.2eλiX-eλι-λ2(l-x) αgλ2(x-l)-aeλlχ-λ2
W21(p,x) = a2 ,W22(p,х) = \

a2 - c⅛eλl-λ2 a2 - c⅛eλl-λ2где a1 = λ1 + pτ1 + o⅛; a2 = λ2 + Pτι + anλ1,2 = ∣CpC⅛ - τ1) + a2 - a1] + √[p(τ2 + τ1) + a1 + a2]2 - 4a1a2;
I I Zk1 Zk4τi =—;т2 =—;аг =—-;a2 =——W1 W2 W1 W2

Точное 
выраже­
ние пере­
ходного 
процесса

T1 (р) = 2∑ (4a1a2)en-x^n+1^aι+na2φ(τ)× п=0× β-(aι+a2)τ∕(τ) + (a1 + a2)∫ e-(aι+a2)τy(τ)dt ,0
d tгде τ = t - τ1 - и; /(t) =—φ(0 - 4a1a2∫φ(t)⅛ at оφ(t) = t2n+⅛w; T = √4a1a2[t" + (2n + l)t];

In — функция Бесселя мнимого аргумента порядка п;Zk1 Zk4 I Z«1 =— Ja2 =—τι =—jτ2 = —W1 W2 W1 W2
Система 
дифферен­
циальных 
уравнений

STi ST1 STct+ wι = κι-Ti), ~√l = κ2(Tj - Tcr) + κ3(T2 - Tcτ), St дх St
87^-W2 =K4 (Tcτ-T2)St Sr

Переда­
точные 
функции

W11(p) = Тш® =-------------------,TlBX (?) 1 + Wi2W21K1K2τ., Z > *Z 2BWχ(p) W12-K1-K2Wι2(p) = 2вых,\ = Wi2 + τ—12 1 2 ,Т1вх (р) 1 + W12W21K1K2где K1 (р) = ————— eλ2, K2 (р) = ^τ∙l + + eλι, pτι+γi + λι λi+λ2f λ γ 1 r-,Yι 1w2ι(p)= , , ,Wι2(p)= '1l+p-LPτ2+Y2 + λ2 ι + p-LPτι+Yι+λιK4 K3w wi2(p) I IWi2 — j Ti — j T2 — j1 + W21W12K1K2 w1 W2P(τι+τ2) + γι+γ2 lp(τj-τ2)+γι-γ2 γiγ2Ai 9 — T τz xz ч,2 2 f1 IY1 IYI 1+Р— 1+р—У Ik K3JIk K4J1 I -1 I1 Г А 1 + Р— 1 / \ 1 + Р—_ 1 [ K3Ki 1 K3 _ 1 f K3K4 ] K3Yl 1 >72 1W1 (K2+κ3 Jllp I W2 ( K2+K3 J1 l p IK2+κ3 i'rκ2 +K3
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Окончание табл. 7.2

В связи с этим ниже приведены формулы приближенного представ­ления переходных процессов, имеющие сравнительно простые анали­тические выражения, что облегчает возможность их использования для инженерных расчетов. Трансцендентные передаточные функции с любой степенью точности аппроксимируются дробно-рациональными выражениями, а для приближения переходной функции используются ортогональные разложения, основанные на интегральных оценках кри­вой переходного процесса. Остановимся на некоторых приближенных методах решения.I. Представление переходного процесса с помощью рядов Бурмана — Лагранжа.Переходный процесс на выходе может быть получен из разложения изображения W(p, х) функции Т(с) в ряд Бурмана — Лагранжа:
z \ПMp)=∑¾(x) , (7.70)

n=o ∖,P + zJгде z = Sn∕Sn+1 выбирается при наибольшем значении и;
п 1αn(x) = ∑ (-l)π^m CjlJL1Zn-"1 Sn.m(x)— коэффициент разложения;

1 dn
Sn =C-l)π-lim-----W(p), n = 2,3,4,.... (7.72)и! p→oapn

πι=0

CnL1 = —— биномиальный коэффициент;Sn — обобщенные инерционности процесса:S0=W(O), S1=-IimAiv(P), (7.71)
dp
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Инерционностью процесса называется свойство процесса противо­стоять возмущениям, направленным на резкое изменение его показа­телей. Величина инерционности может быть выражена через площадь, заключенную между кривой переходного процесса при ступенчатом возмущении и прямой, соответствующей новому установившемуся режиму.Значения инерционностей можно найти также аналитически из сле­дующих систем уравнений.1. Для противоточного теплообменника без учета влияния тепло­емкости разделяющей стенки система дифференциальных уравнений относительно инерционностей имеет вид≤ Sln (х)+β1[⅛l (х) -S2n (х)] = 0, (7.73)
ах^-S2n(x) + β2[Sln(x)-S2n(x)] = -S2(n-l)(x), (7.74)

ахгде βl=⅛ βl=⅛ 
W1 IV22. Для противоточного теплообменника с учетом теплоемкости раз­деляющей стенки система дифференциальных уравнений относительно инерционностей Si имеет вид

d n~1 1
J-Sin + p1(Sin -S2n)= ∑ [β1Sim -p1(siπι -S2m)], (7.75)
dX m=θKn~m

J- s2n+p2 Csin -S2n)=
ах
п-1 1

= -S2,п-1 - Σ ^-[p2(sim -s2m)+β2s2m], (7.76)m=oκ"-m. ι / 1 Игде κ = (κ2 + κ3)— + —L^ιv1 ιv2 JPi = βικ3 / (κ2 + κ3), p2 = β2κ2 / (к2 + к3).Начальные условия для систем (7.73)—(7.76)Sln(O) = O при п ≠ 0, (7.77)Si0(O) = I,S2n(I) = O при и = 0,1,2, (7.78)(7.79)Граничные условия: T1bx = 1, T2bx = 0,1 = 1.Возмущение по T1.Соответствующее разложение для переходного процесса имеет вид
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T(x, O = T(x, ∞) + e~zt ∑ αn (x)Ln-ι (z, t), π=l (7.80)где Ln-1(z, t) — полином JIareppa n-й степени.II. Применение специальной системы полиномов, коэффициентами разложения по которым являются инерционности процесса:T(t) = T(∞) + e-zt [z1S1Φ1 (t) + z2S2Φ2 (t)+... + zn+1 + Sπ+1Φn+1 (t) ]. (7.81)При п = 1 T(t) = S0 + e-zt [zS1 (-2 + zt) + Z2S2 (1 -Zt)], (7.82)при п = 2
T(t) = Sn + ze~zt [ (3S1 + 3S2z - S3Z2) + (3S1 + SS2Z + 2S3z2) (zt) ++ (1 / 2S1 + S2Z -1 / 2S3z2 ) (Zt) ]. (7.83)

7.6. Пример составления передаточной функции теплообменникаРассмотрим составление передаточной функции для противоточного теплообменника без учета влияния теплоемкости разделяющей стенки.Исходные данные для расчета:
I = 12,96 м; W1 = 0,705 м/с; W2 = 1,122 м/с; α1 = 0,113 с-1; a2 = 0,112 ст1.Приближенное выражение изображения переходной функции имеет вид

n ( λnQ(x,p) = ∑ aπ(x) • (7.84)∏=o {P + zJОграничимся значением и = 3. Инерционности процесса Sln(x), S2n (х), которые входят в уравнение переходной функции, определяем по формулам -⅛π(χ)+β1[⅛l(χ)-s2π(χ)]=0, 
ах

(7.85)
^T^ S2n W + β21⅛ W- S2n (х) ] = S2(-π.1) (х), 
ах

(7.86)где β1 - κ1∕∕w1 - 2,074, β2 - κ1∕∕w1 - 1,294.Для определения S10(n = 0) уравнения инерционностей имеют вид ⅛o(x)+2,O74[Slo(x)-⅞o(x)] = O, (7.87)
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⅛o(x) + 1,294[Sio(x)-S2o(x)] = O (7.88)
axс начальными условиями S10(O) = 1, S20(I) = 0.Решая эту систему методом последовательного исключения неиз­вестных функций, получимS10 = l,4005e-°78χ-0,4005,S20 = 0,8733 e-°78χ- 0,4005 (7.89)(7.90)при х = 1, т. е. на выходе из теплообменника S10 = 0,2415.Для нахождения S11 (х) подставляем в систему уравнений инерцион- ностей значения S20 и получаем≤S11(x)+2,074[⅞1(x)-S21(x)] = 0, (7.91)
ах-⅛1(x) + l,294[S11(x)-S21(x)] = 0,4005-0,8738e-0>78*  (7.92)

ахс начальными условиями S11(O) = 0, S21(I) = 0.Решая эту систему методом исключения неизвестных функ­ций и вариации постоянной, находим S11 = 0,0391, аналогично S12 = 0,01298, S13 = 0,004097.Параметр z — S2∕S3 = 3,168.
п-1Величина αn(х)= ∑ (l)n^m¾zn-mSn-m(x), где т=0

C∏-1= Jn~υ* ,; O0=S10 =0,2415; m!(π-m-l)!
a1 = (-DzCgS11 =-0,1239;

a2 = (-D2C10Z2S12(X) + (-l)C11zSn(x) = 0,0064;α3 = (-D3C0Z3S13(X) + (-D2C2Z2S12(X) + (-DC22ZS11(X) = 0,0064.Окончательно приближенное выражение для изображения переход­ного процесса в данном случае численно равно передаточной функции:Z \2
P р+ 3,168зW(p) = 0,2415 - 0,1239----- ------- + 0,0064р + 3,168

P+ 0,0064 р+ 3,168 (7.93)



Глава 8
ИССЛЕДОВАНИЕ И РАСЧЕТ КИНЕТИКИ 

ХИМИЧЕСКОЙ РЕАКЦИИ И ГИДРОДИНАМИКИ
РЕАКТОРОВ

8.1. Классификация реакторов с мешалкой и общая 

характеристика реакционных процессов в нихРеактор с мешалкой является одним из самых распространенных типов реактора в химической промышленности.В основу классификации таких реакторов могут быть положены сле­дующие признаки:
способ ведения процесса (реакторы периодического, полупериоди- ческого и непрерывного действия);принятая гидродинамическая модель (полное перемешивание, комбинированные модели);
число фаз, участвующих в реакции (реакторы гомогенные и гете­рогенные);
тепловой режим (реакторы изотермические, адиабатические, поли­тропические);
конструкционные особенности реактора (конструкция перемеши­вающих и теплообменных устройств).Наиболее часто реакторы с мешалкой применяют для проведения жидкофазных реакционных процессов. Особый интерес с точки зрения экономики и простоты управления представляют реакторы непрерыв­ного действия (проточные реакторы).Проточный реактор с мешалкой представляет собой емкость, снаб­женную устройством для перемешивания (мешалкой, диффузором и др.) и теплообменными элементами (рубашкой, змеевиком, погруж­ными стаканами и др.) (рис. 8.1).Основными переменными, характеризующими материальные и энергетические потоки реакционного процесса в проточном реакторе с мешалкой, являются:
входныеvi0 — объемный расход входного потока, содержащего i-й компо­нент, м3/ч;Cio — содержание i-ro компонента во входном потоке, мол. доли;
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Рис. 8.1. Схема типового проточного реактора с мешалкой 
и теплообменным устройством

Tio — температура входного потока, °C;
vx — объемный расход хладагента, м3/ч;
Tx0 — температура хладагента на входе, °C;vτ — объемный расход теплоносителя, м3/ч;T,τ0 — температура теплоносителя на входе, °C;Qnp — скорость подвода энергии (тепла), ккал/ч;
выходные
V — объемный расход реакционной массы, м3/ч;
Ci — содержание i-ro компонента в выходном потоке, мол. доли;
Tr — температура реакционной массы, °C;
Tx — температура хладагента на выходе, °C;
T1 — температура теплоносителя на выходе, °C;Qot — скорость оттока энергий (тепла) в окружающую среду, ккал/ч.Константы, характеризующие кинетику реакций, физикохимиче­ские свойства реагентов, хладагента, теплоносителя: к — константа скорости реакции при данной температуре; E — энергия активации реакции, ккал/кмоль; п — порядок реакции; ср — удельная теплоем­кость, ккал/(кг • К); р — плотность, кг/м3.Параметры, характеризующие оборудование:
Vr — объем реакционной массы в реакторе, м3; F — площадь тепло­обмена, м2; Kf — общий коэффициент теплопередачи от реакционной смеси к тепловому агенту через поверхность теплообмена, ккал/(м2 × хч-К).Эффективность работы реактора характеризуется его производи­тельностью и выходом целевого продукта.Производительность реактора определяется скоростью реакцион­ного процесса, которая в свою очередь является функцией кинетики протекающей реакции и структуры потоков в реакторе.
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(8.1)
Скорость химической реакции wri представляет собой функцию состава реакционной массы, температуры, давления и других факто­ров. Она определяется изменением числа молей i-ro компонента (Ni) в единице объема реагирующей смеси в единицу времени:1 dNi wri =---------- -

Vr dτХимические реакции классифицируют по следующим признакам: 
по числу фаз, участвующих в реакции, — на гомогенные и гетеро­генные;
по сложности — на простые (одностадийные) и сложные (много­стадийные);
по обратимости — на обратимые и необратимые;
по числу молекул реагентов, принимающих участие в элементар­ном акте реакции, — на моно-, би- и тримолекулярные;
по порядку — на реакции нулевого, первого, второго и дробного порядков;
по тепловому эффекту — на экзотермические и эндотермические.Приведенная классификация не является исчерпывающей. Более полную классификацию можно найти в литературе по химической кинетике.В одностадийной химической реакции концентрация любого из ком­понентов, участвующих в реакции, однозначно определяет концентра­цию всех остальных. В случае сложных (многостадийных) химических реакций для однозначного определения состава реагирующей смеси необходимо задание концентрации ключевых компонентов.Математическое описание работы проточного химического реакто­ра с мешалкой базируется на законах сохранения вещества и энергии.Стехиометрическое уравнение в общем виде записывается так:

т Σ aijAi = О, i=lгде i = 1, 2, ..., т — число компонентов реакций;; = 1, 2, ..., п — число реакций.Уравнение кинетики протекающей реакции эквивалентно по суще­ству выражению (8.1) — уравнению скорости химической реакции, записанной в общем виде. Уравнение кинетики данной реакции имеет свое конкретное выражение — например, для одностадийной необра­тимой химической реакции оно выглядит следующим образом:
т wri=-k∏Cl"i, i=lгде к — kooexp(-E∕RT) — уравнение Аррениуса. Уравнение материального баланса:

аг м. 
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где ΔGi — изменение массового потока i-ro компонента; в общем слу­чае может быть сложной функцией материальных и энергетических потоков реакционного процесса.Уравнение теплового баланса:
W½^=-∆QιG)+Qπp -Qotj 

∂τгде U — внутренняя энергия системы, отнесенная к единице массы, ккал/кг; h — удельная энтальпия, ккал/кг; G — массовый поток веще­ства, кг/ч.
8.2. Математическое описание статики проточного 

политропического реактора полного перемешиванияОтличительной особенностью проточного политропического реак­тора является теплообмен между реакционной массой и тепловым агентом с целью поглощения выделяющегося в результате реакции тепла или подвода тепла для интенсификации реакционного процесса.Основные допущения:а) режим полного перемешивания реакционной массы;б) режим полного перемешивания хладагента в рубашке;в) режим идеального вытеснения теплоносителя в змеевике;г) постоянство объема реакционной массы в реакторе;д) постоянство расходов реакционной смеси, хладагента, теплоно­сителя.Уравнение материального баланса для i-ro компонента реакции имеет вид vωCf0 = vCi±Vrwri. (8.2)Тепловой баланс для реакционной массы1:

1 Здесь и далее индексы: I — стенка змеевика; ст — стенка реактора; т — теплоно­
ситель; х — хладагент; г — реактор.

∑ VioCpioPiQlio = vcpρTr ± Vr ∑ wriΔHri + α1F1 (Tr - Tct ) - i=l i=l-⅛∫(Tr-Tz)dL (8.3)
L оУравнения (8.2) и (8.6) составлены для общего случая, когда одно­временно работают рубашка и змеевик. Если рубашка охлаждает, а змеевик нагревает реакционную массу, соответствующие члены в уравнениях имеют разные знаки. В конкретных случаях возможно исключение того или иного члена.Тепловой баланс для стенки рубашки, отделяющей реакционную смесь от хладагента в рубашке, описывается уравнением
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αιF1 (Tr -Tcτ) = a2F2(Tcτ -Tx).Тепловой баланс для хладагента в рубашке:a2⅞C⅞τ -Tx) = vxcpxPχ(Tx -Txq). (8.4)Тепловой баланс для стенки змеевика:a3F3 (Ti - Tr) = a4F4 (Tτ - T1).Тепловой баланс для теплоносителя в змеевике:c∏τvτpτ j7 — a42πr(Tτ Ti),
CLLгде a1, CC2, OC3, cc4 — коэффициенты теплоотдачи между реакционной массой и стенкой реактора, между стенкой реактора и хладагентом в рубашке, между реакционной массой и стенкой змеевика, между стен­кой змеевика и теплоносителем соответственно, ккал/(м2 • ч ∙ К); F1, F2, F3, F4 — площади теплообмена между реакционной массой и стенкой реактора, между стенкой реактора и хладагентом в рубашке, между реакционной массой и стенкой змеевика, между стенкой змеевика и теплоносителем в змеевике соответственно, м2; L — длина змее­вика, м; Vct — объем материала стенки реактора, м3.Статические характеристики вида Ci = f1(Vr, vi, Tr), T1 = f2(Vr, vi, Tx, 

Tτ) и др. можно найти непосредственно из балансных соотношений для стационарного состояния реактора. Частным случаем политропи­ческого реактора является изотермический реактор.Математическое описание статики проточного изотермического реактора полного перемешивания для типовых химических реакций приведено в табл. 8.1.
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8.3. Математическое описание динамики проточного 

политропического реактора полного перемешивания

8.3.1. Система уравнений динамикиПри математическом описании динамики принимаются допущения, приведенные в параграфе 8.2.Уравнение материального баланса для i-ro компонента:
Vr ⅛- = vi0Ci0-vCi±Vrwri. (8.5)ατУравнения тепловых балансов:для реакционной смеси

dT m
vrCpP~r = ∑vioCpioρioTio-vcppTr ± aτ i=ι

+ Vr∑wriMiri-a1Fl(Tr -Tcr)+⅛¾-Tl)dl, (8.6) i=l L Одля стенки рубашки, отделяющей реакционную смесь от хладагента в рубашке, VctPct⅛ct⅛l = a1F1(Tr -Tcr)-a2F2(Tcr -Tx), (8.7)dτдля хладагента в рубашке
VχPχCpx {к = a2T2(Tcτ — Tx) — vxcxppx(Tx — Tx0), (8.8)для стенки змеевика½⅛p,^- = a4Γ4(Tτ -Tl)-a3⅞(T, -Tr), (8.9)

dτ

(8.10)для теплоносителя в змеевикеd?; + vLd7; =_2лг/_ 
dτ S dl δτcpτS 4 τ 1где S — площадь поперечного сечения трубки змеевика, м2; δτ — тол­щина стенки змеевика.Из уравнений (8.5)—(8.10) как частные могут быть получены урав­нения динамики проточных химических реакторов полного перемеши­вания для следующих случаев.1. Проточный изотермический реактор полного перемешивания, динамика которого для типовых химических реакций рассмотрена в табл. 8.2.2. Проточный адиабатический реактор полного перемешивания, рассмотренный в параграфе 8.4 (пример 2).3. Проточный реактор полного перемешивания с теплоотводом, рассмотренный в параграфе 8.4 (примеры 1 и 2).
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8.3.2. Общая схема получения передаточных функций реактораУравнения (8.5)—(8.10) можно использовать для получения переда­точных функций объекта по всем каналам возмущений.Обозначим переменные в этих уравнениях через х, а возмущающие воздействия — через у.В общем виде систему уравнений (8.5)—(8.10) можно представить следующим образом:
dxa∕dτ = Fa(x1,x2,...,xv,y1,y2,...,yζ),где α = 1, 2, ..., V — искомые переменные при х; β = 1, 2, ..., ξ — воз­мущения при у.Обозначим х = xs + Ах, у = ys + Ay, где xs, ys — значения переменных 

х и у в установившемся состоянии; Ах, Ay — отклонения.Для получения уравнений передаточных функций реактора в общем виде систему дифференциальных уравнений (8.5)—(8.10) необходимо линеаризовать.Введем безразмерные значения переменных х и возмущений у:
X =—, Y = I-, ΔX = -, AY = -.

Xs ys xs ysПосле замены переменных и линеаризации уравнений (8.5)—(8.10) получим линеаризованное математическое описание динамики реак­тора: d∆⅛ = J-δ^∆Xα + f-^-ΔXβ 
dτ a⅛5ΔXa p⅛δΔXβ β (8.11)Более сжато систему уравнений (8.11) можно записать в матричном виде:

dX∕dτ = AX + BY.Используя преобразование Лапласа, эту систему уравнений можно привести к виду
(A-pE)X = BY.Обозначим (А-рЕ) = -M, тогда

X = -M1BY, (8.12)где M1 — обратная матрица М; E — единичная матрицаЭлементы матриц M и В вычисляются путем интегрирования функ­ции Fa(X, Y), заданной аналитически.В результате решения системы линейных дифференциальных урав­нений можно найти значение передаточной функции по любому каналу:
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Wβd(p) = ^ = ⅛p (8.13)∕β(p) IDIгде IDI — характеристический определитель матрицы M, составлен­ной для уравнения (8.12); ∣ Dβd | — определитель матрицы М, у которой a-столбец заменен на Р-столбец матрицы В.В правой части уравнения (8.12) находится матрица коэффициентов при переменных возмущений В. При возникновении возмущающего воздействия по любому входу (остальные возмущения равны нулю) матрица В принимает вид вектора — столбца.
8.3.3. Передаточные функции и структурная схема динамики 

реактора с теплоотводомПредставление передаточных функций с помощью уравнений типа (8.13) позволяет расчленить математическое описание реак­тора на отдельные звенья, соединенные между собой в определенную схему — структурную схему математической модели. Звенья струк­турной схемы характеризуют элементарные процессы, а направления и характер связей — взаимосвязь элементарных процессов в химиче­ском реакторе.Число элементарных звеньев и их связи в структурной схеме зависят от вида математического описания реактора.Рассмотрим математическое описание динамики реактора, снаб­женного рубашкой, принимая объем хладагента в рубашке небольшим. В реакторе проводится химическая реакция типа αA + ЬВ + ... → Про­дукты, кинетика которой описывается уравнением
wrA=kTrC%,где п — порядок реакции; Ca — ключевой компонент.Параметры Tr и Ca можно рассматривать в качестве выходных, так как при постоянном объемном расходе и неизменных других входных переменных процесс полностью характеризуется температурой в аппа­рате Tr и конечной концентрацией ключевого компонента СА. Вход­ными параметрами ключевого компонента являются vao, Cao, Tao.Уравнения (8.5)—(8.7) в данном случае будут иметь видyr =^a=vaocao-vCa-WX, (8.14)

dτ

dT m
vrcpP~Γ = ∑ viO⅛θPiO⅛ - vTτCpp + 

ατ i=ι
+ VrkC^HrA -a1Fl(Tr -Tcr), (8.15)

Kt⅛,ctPct ,cτ =all⅛(lr -lcτ)- vxcpxPχ(⅛ -lχ)> (8.16)ClTvxpxcpx CΓx0 -Tx ) = a2T2(Tx -Tcτ). (8.17)
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Уравнение (8.17) получено из (8.8) при допущении, что объем хла­дагента в рубашке Vx мал.После линеаризации уравнений (8.14)—(8.17), основанной на раз­ложении нелинейных членов в ряд Тейлора с точностью до первого члена, получаем
Vr ~± = VaoCao →Ca-VrkC⅛s 1+-?-ДСА +-⅛ΔTr , ατ < Cas RTr2s J

dT m
½∙Pcp ~Г~ = Σ viθcpiθPiO^iO - vcpPTr + 

ατ i=i
( Ti E '∖+ Vrk¾ΔHrA 1 +—ΔCa+--ΔTr -a1F1(Tr-Tcτ).I Cas RT2s )Основные связи между входными и выходными параметрами реак­тора можно представить схемой, изображенной на рис. 8.2. На этом рисунке и далее Wr(p) — передаточные функции по каналам «выходные параметры — температура смеси в реакторе»; Wc(p) — передаточные функции по каналам «входные параметры — концентрация ключевого компонента в реакционной смеси».

Рис. 8.2. Схема связи между входными и выходными параметрами 
проточного химического реактора с теплоотводомСтруктурная схема математического описания динамики проточ­ного реактора показана на рис. 8.3. Передаточные функции по каждому каналу возмущения изображены в квадратах. Входные и выходные параметры отмечены стрелками. Элементарные физико-химические звенья рассматриваемого процесса обозначены римскими цифрами и заключены в прямоугольники.Звено I характеризует тепловую емкость реакционной массы, нахо­дящейся в аппарате. Выходным параметром является температура в реакторе. Передаточные функции по отдельным каналам звена имеют вид
ш (p-) = 7aoPaocpao / VCpP w ( ⅛o⅛o∕vcpP (Vr∕v)p+1 ’ τnp + l
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w = vaoPao⅞ao / vP⅞τnp + l

Рис. 8.3. Структурная схема динамической модели проточного реактора 
полного перемешивания с теплоотводомЗвено II характеризует химическое превращение в реакторе. Выход­ной параметр — конечная концентрация компонента А. Передаточные функции по отдельным каналам звена имеют видwfr,1- C40∕(v+nVrfcCE1) w6w-w∕v+nVrKE⅛+Γvv f ■) = ⅞∕(v + πVr⅜1)7 [Vr∕(v + πVrfc¾-1)⅛+l, vv f ■) = VAθ∕0 + n⅛⅜1) [Vr∕(v + πVrfc¾-1)⅛+l, W = K⅛∕(v+nV⅛1)9 [Vr∕(v + πVrfc¾-1)⅛+l'Звено III характеризует процесс теплопередачи между реакционной смесью в аппарате и хладагентом в рубашке. Выходной параметр — количество отводимого тепла Qoτ:ш г 1 -и (Tχ ~ 7,χ0 ) - / vχPχ ) exp(α]F1 / vxPx⅛ ) ] (Tr — Tx0 )wlo(pj=±--------------------------------------- Z--------------(½τ⅛cτPcτ / + l

w Vχ⅞χpχ[l~exp(-αιfi /Vχ⅞χPχ)](½rr⅛, стРст / )Р +1
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τ.7 r ∖ , (½τ⅛,cτPcτ)P-*̂  vxCpxpx[l exp( αιF1∕VχCpχPχ)]Wi 2 (P) = ±------- ---------------- ------------------------------- -------- ∙(Vcτ⅛,cτPcτ∕a1Pι)p + lЗвено IV определяет тепловой эффект реакции в проточном реак­торе. Выходной параметр — количество выделившегося тепла Qr:W13(P) = ±AHrAnVrkCV>W14(p) = ±ΔHγa VrkC‰E / PTr2.Зависимость Qr от концентрации Ca и температуры Tr в аппарате определяется уравнением Qr = УгВДДНгА.Звено V определяет суммарное количество тепла в соответствии с уравнением Q = Qr-Qoτ∙Структурная схема химического реактора рассматриваемого типа (см. рис. 8.3) представляет собой замкнутую систему, состоящую из двух контуров. Первый контур включает звенья I, III, IV и V и опреде­ляет тепловые процессы в реакторе. Второй контур состоит из звеньев II, IV, V и I и характеризует химическое превращение и сопровождающий его тепловой эффект. Оба контура связаны между собой общим для них звеном IV, что отражает связь между тепловыми и химическими про­цессами, происходящими в реакторе.Из структурной схемы процесса находят аналитические выражения для передаточных функций.Можно записать:Tr [1 + W5(p)W9(p)Wl3(p) + W5(p)W12(p) + W5(p)W14(p)] == vAO [W1 (р) + W6 (р) W13 (p)W5 (р) ] + vi0 [W2 (р) + W7 (р) W13 (р) ×× W5(p)] + TaoW3(P) + TωW4(p) + CA0W8(p)W13(p)W5(p) + +TxoW11(p)W5(p) ± VχW10(p)W5(p),Ca = va0W6(p) + vi0W7(p) + CaoW8(p) + TrW9(p).ОбозначимT(p) = l + W5(p)W9(p)W13(p) + W5(p)W12(p) + W5(p)W14(p), тогда передаточные функции по основным каналам будут иметь вид w Ca(P) _ W1(p)W9(p) + W8(p)[l + W5(p)W12(p)-W14(p)W5(p)] vvcιVPJ - — - =—~ ,Vao(P) Т(р)w rτιi- Ca(P) _ W2(p)W9(p) + W7(p)[l +W5(p)W12(p)-W14(p)W5(p)]
vvC2 '~pj - ΓV - ,vi0(p) Т(р)w rni- Ca(P) .W8(p)[l+W12(p)W5(p)-W14(p)W5(p)]Wc3 IPJ - r , y - ------------------------∑∑ςτ------------------------,^AO (р) Р(р)
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Wrc4(P) = Q(P) W3(P)W9(P)Tao(P) Пр)Wc5(p) = Q(P) W4(p)W9(p)Tio(P) T(P)Wc6(p) = Ca(P) _ W11(P)W5(P)W9(P)Txo(P) T(p)Wc7(p) - Ca(p) W10(P)W5(P)W9(P)vχ0(p) T(p)Wn(p) = Tr(P) W1(P)+ W6(P)W5(P)W13(P) va0 (P) Т(р)Wr2(р) — Tr(p) W2(P)+ W7(P)W5(P)W13(P) vi0(p) Т(р)Wr3(p) = Tr(p) W8(p)W13(p)W5(p)Сдо (Р) Т(р)wτ4(p)=⅛L=≡)jТА0(р) Т(р) Wr5(p) = Tr(p) _ W4(p) Tio(P) Т(р) ’Wr6(p) = Tr(p) W11(p)W5(p)Tx0(P) Т(р) ’ = Tr(p) W10(p)W5(p) vx(p) Т(р)Представление реакторного процесса как совокупности элементар­ных физико-химических звеньев с известными передаточными функци­ями упрощает задачу моделирования химического реактора.
8.4. Примеры расчета реактора и каскада реакторов полного 

перемешивания

Пример 1. Оценить тепловую устойчивость и найти передаточные функ­ции проточного реактора полного перемешивания с теплоотводом, в кото­ром проводится экзотермическая реакция метоксилирования орто-нитро- хлорбензола (онхб).
Исходные данные: Cohx6 o = CNa0H 0 = C0 = 3 кмоль/м3; T0 = 50 °C; Tx0 = 10 oC; vpcp = 770 ккал/(ч ∙ К); cpx = 1 ккал/кмоль; ΔHr = 16 600 ккал/ кмоль; к„ = 6,4 ∙ IO6 м3/(кмоль ∙ К); E = 11 000 ккал/кмоль; Vr = 2 м3; 

F1 = 3 м2; τn = 1,45 ч; α1 = 120 ккал/(м2 • ч • К).Реакция метоксилирования орто-нитрохлорбензола протекает по уравнению

и при достаточном избытке CH3OH имеет второй порядок.Уравнение скорости реакции, записанное для данного случая при одина­ковых начальных концентрациях орто-нитрохлорбензола и NaOH, имеет вид 
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dC∕dτ = -kTrC2 = -kTC%(l - x)2,где C0 и C — входная и выходная концентрации орпго-нитрохдорбензола;X= (C0 - Q/ C0 — степень превращения.Уравнения материального (8.5) (при i = 1) и теплового (8.6) балансов в данном случае имеют вид
VrdC ∕dτ = v(C0 - С) - VrkC2,

VrcppdTr ∕dτ = v⅛p(T0 -Tr) + VrkC2(l-x)2ΔHr + α1F1(Tr -Tci), где VrfcC2(l-x)2ΔHr=Qr=Qπp, (8.18)vcj,p(Tr - T0) + a1F1(Tr - Tcτ ) = Qoτ. (8.19)Подставив числовые значения параметров в уравнения (8.18) и (8.19), получим: Qr =3∙105fc(Tr)(l-x)2 ккал/ч, Qoτ ≈ 770(Tr - 50) + 360(Tr - Tcτ) ккал / ч.Построим зависимости Qr и Qot от температуры в реакторе Tr (рис. 8.4).

Рис. 8.4. Зависимость Qot и Qr от TrКак видно, стационарные состояния работы реактора достигаются при тем­пературах 60 и 85 0C. Режим, соответствующий Tr = 60 0C, является динами­чески неустойчивым, а режим, соответствующий Tr = 85 °C, — динамически устойчивым, что следует из сопоставления скоростей подвода и отвода тепла.Запишем уравнения материального (8.2) (при i = 1) и теплового (8.3) балансов статики реактора в удобном для линеаризации виде:C0-C-^fcC2=O, (8.20)T0 -Tr-⅛⅛(Tr- Tcτ ) + τnkC2 = 0,vpcp PCp(l + ⅛Tr-(T0+^⅛cτ)=τnfcC2^∙ (8.21)Vpcp vp⅞ ρcpОбозначим
а* = ⅛≡l=0,468, VCpP 770
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АН*  _ τnΔHr _ VrAHr _ 43j 2 m3 • ч • К/кмоль. Pcp vcppТогда уравнение (8.21) будет иметь вид(1 + α*)T r -(T0 + a*T cr) = ΔHr*kC 2.Используя уравнение (8.4), можно получить значение объемного рас­хода хладагента, необходимого для поддержания выбранного стационарного режима: «Л (Trs - Tcτs) = vxscpxpx(Txs - Txs0), a1F1(Tra-Tcts) 120∙3(85-25) 3/Px⅛(‰-Txs0) 1000-1(40-10)Тогда a* (Tra -Tct ) = а*  —(Txs -Txs0), vxs+βWβ = a1F1∕2cpx.C учетом новых обозначений уравнение теплового баланса (8.3) примет вид τn = Tr - T0 - a*  -j⅛(Tr -Tx0) + ΔHr*kC 2. dτ vx+β (8.22)После линеаризации членов kC2, vx∕(vx + β), vxTr∕(vx + β), основанной на их разложении в ряд Тейлора около ks, Cs, vxs, Trs (значения параметров при установившемся режиме) с точностью до первого члена разложения получим
P 

kC2=ksC2 + 2ksCs(C-Cs) + ksCs-^-(Tr-Trs), 55 55х- 5j 55 rjmO v Г Γ5 ∙, 'KlrsVχ vxs β .—— = —+---- -—- Avx.Vχ+β β + Vxs (β + vxs)2 (8.23)
Подставляя эти линеаризованные выражения в (8.22), получим уравнение теплового баланса, удобное для составления передаточных функций:

р
τnpTr =Tr-T0 + ΔHr* ksCs2 + 2ksCsΔC + ksCs2-e-ΔTγIlJT I t U »55 55 55 TlrP? '- a*[-⅛-  + -⅛-ΔTr + , Avxs +β + vxs β + vxs (β + vxs)2+ Tx0 + β7χ0 Avx].β + vxs (β + vxs)2 (8.24)Из (8.20) с учетом (8.23) имеем

ΔC = р )C0 -τnksCs ΔTr -ksCs2 ∖J IL 5 5 I Γ)fT1/ Ii 5 5τnp + 2τnksC + lПосле подстановки числовых значений параметров в уравнение (8.24) получаемτnpΔTr =ΔTr -2,52ΔTr +lllΔC-0,364ΔTr -10,5Δvx +const =-l,156ATr÷lll^-0-°85ar÷⅛c- p¾+4,74 -10,5Δvx + const.
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Передаточные функции по основным каналам имеют видIllIVr3 (р) = = ——------—------------ м3 ■ К/кмоль,C0(p) τ2p2 + 3,584τnp + 3,94TVr7(p) = = 10>5τ∏(P + 4274z⅞) ч.к/мз.vx(p) τ2p2 + 3,584τnp +3,94
Пример 2. Оценить тепловую устойчивость каскада, состоящего из трех реакторов полного перемешивания, в которых проводится экзотермическая реакция I порядка. Первый реактор работает в автотермическом режиме, в двух остальных осуществляется теплоотвод (рис. 8.5).

Рис. 8.5. Принципиальная схема каскада реакторов( 7900Исходные данные: wr = кСА кмоль/м3 ■ с, к = 4 ■ IO6 ∙ expl —-— Ic-1,ΔHr = = 1,67 ∙ IO6 Дж/кг, pcp = 4,2 ∙ IO6 Дж/(м3 ∙ К), Cao = 1 кмоль/м3, Ma = = 100 кг/кмоль, xa3 = (Ca0 - Ca3)/ Cao = 0,9, v = 0,416 ∙ 10^3 m3∕c, Tcm = 20 0C, Trt = Tr2 = Tr3 = Tr = 95 0C, Tct2 = Tct3 = Tct = 20 0C, α1 = 1180 Bt∕(m2 • К).При постоянных плотности, температуре смеси в каждом реакторе и реак­ционном объеме каждого аппарата уравнения материальных балансов ста­тики имеют вид 1-xa1 =(l + kτn∕3)-l,1 -xa2 = (1 -xa1)(1 + kτn /З)-1 = (1 + kτn /З)’2, (8.25)1 - xa3 = (1 - хА2) (1 + kτn / З)-1 = (1 + kτn / З)’3.Так как xa3 = 0,9, из приведенных уравнений находим, что хА1 = 0,538, xa2 = 0,735, kτn / 3 = 1,15.Константа скорости реакции при 95 °C
к = k00 exp(-E∕ΛTr) = 4 ∙ IO6 exp(-7900 / 368) = 1,92 ■ IO-3 с-1.Среднее время пребывания для всей системы реакторовτπ =3∙1,15/1,92∙10^3 =1800 с.Общий реакционный объемVr =vτπ= 1800-0,416 IO-3 =0,75 м3 и распределяется между тремя реакторами поровну.Температуру на входе в первый реактор T0 с учетом адиабатического режима работы можно определить из уравнения теплового баланса (8.3):

VCpp(lrt - T0 ) = ½∙l^A0 (1- jcAl )MaΔHγ ’откуда
T0=Trl - ?^МАкСА0(1 -xa0 = v⅛ρ
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600-1,67 10. 0,384,2 IO-6Необходимую поверхность теплообмена для второго и третьего реакто­ров найдем из уравнений тепловых балансов (Vr, Tr и Tct одинаковы для всех трех реакторов): MAVr2kCA1(l-xA2)AHr = α1‰(Tr2 -Tcτ2), =al‰(X-3 ~7стз)>откудаР12 = 0,19 м2, F13 = 0,09 м2.При условии АТад = -CaoMaΔHγ / CpP = 39,9 °Cполучим:для первого реактора xAlΔ⅞fl = Trι - T0,для второго реактора(хА2 -хА1)ДТад = ⅛(Tr2 -Tcτ2),
vPcpдля третьего реактора(хАЗ -хА2)АТад = ⅛(Tr3 -Tcl3).vp⅛Подставляя в уравнение тепловых балансов значения xai, xa2, xa3 из урав­нений материальных балансов (8.25), получим:для первого реактора

τ¾=7⅛rl-τ0),l + kτπ АТаддля второго реактора
-⅛z-=------- --------^2-(.Tr2 - Tcτ2),1 + kτπ АТад (1 - xa1 ) vpcpдля третьего реактора-⅛- =------- -------- ≤l⅞-(Tr3 -Tcr3).l + kτπ АТад(1-хА2) vpcpПолученную систему уравнений можно решить, построив графические зависимости правых и левых частей уравнений от рабочих температур Trl, Tr2, Tr3 соответственно. Левые части одинаковы: они выражены на рис. 8.6 кривой 1, построенной для τn = 600 с и к = 4 • 106 exp(-7900∕Tr). После под­становки данных задачи правые части уравнений становятся равными соот­ветственно -A-(Trl-73,6), i^-[0,128(Tγ2-20)] и ^[0,061(Tr3-20)].Отвечающие им линии отвода тепла 2—4 также показаны на рис. 8.6, откуда очевидно, что все три реактора работают в устойчивом режиме.
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8.5. Определение параметров математической модели 

гидродинамики реакторов с мешалкой

Математическая модель позволяет определить условия, при которых 
будут достигаться наивысшая экономичность и эффективность про­
цесса. Исследование математической модели можно разделить на две 
части: 1) экспериментальное исследование гидродинамики (статиче­
ские и динамические характеристики) структуры потоков и 2) иссле­
дование массо- и теплообмена, определяющих конверсию химической 
реакции.

Для реакторов с плосколопастными мешалками доминирующим 
является радиальный поток, который у стенок разбивается на два 
потока, величины которых зависят от высоты расположения лопастей 
(рис. 8.7).

Рис. 8.7. Структура потоков в аппарате с лопастной мешалкой:
D — диаметр аппарата, см; H — уровень жидкости в аппарате, см; h — высота расположения мешалки, см; d — диаметр лопастей мешалки, см; b — ширина лопастей мешалки, см
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Известно, что при интенсификации перемешивания над мешалкой происходит образование центральной воронки, что очень нежела­тельно. Для борьбы с этим явлением в реакционное пространство ста­вятся отражательные перегородки. Их следует устанавливать у стенок реактора, а ширину брать в пределах 0,06—0,12 диаметра D аппарата. Обычно достаточно в таких случаях установить четыре перегородки.Из представленной на рис. 8.7 схемы потоков, полученной экспери­ментально, предложена двухконтурная циркуляционная модель, состо­ящая из двух циркуляционных зон (Vql, Vq2) c переменным числом ячеек полного перемешивания, соединяющихся с зоной Vq3 вокруг мешалки, представляющей ячейку полного перемешивания (рис. 8.8).

Рис. 8.8. Двухконтурная циркуляционная модель с переменной 
структурой (Vqi — объемы зон, м3)Объем зон в каждом контуре определяется положением мешалки и легко вычисляется по формуламVql=⅛-ħ)-⅛ (8.26)T, Vq3~(5D2+Dd + d2). (8.27)Число ячеек в каждой зоне (m1 — в верхней, т2 — в нижней) нахо­дят из соотношения γ = m1∕m2, (8.28)где γ = 1, 2, 3, ... — округленное до целого числа отношение объема большей зоны к объему меньшей.При изменении положения мешалки модель будет трансформиро­ваться согласно соотношениямm1=l, m2-γ, если ∕ι∕ H >0,5; 

m1=m2=l, еслиh∕H = 0,5; (8.29)m1=γ, m2=l, еслиЬ/Н<0,5.Основной поток q, создаваемый мешалкой, можно найти по форму­лам насосной производительности для лопастной мешалки:<3 = ¾+¾ =βd2bn, q1∕q2=h∕(H-h), (8.30) 
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где β — коэффициент, зависящий от конструкции мешалки (для шести­лопастной мешалки β = 2,3); п — число оборотов мешалки, об/мин; q1 — поток в верхнем контуре, cm3∕mhh; q2 — поток в нижнем кон­туре, cm3∕mhh.Переменное число ячеек в большем циркуляционном контуре соз­дает градиент концентраций, что и наблюдается в действительно­сти, а меньший поток через больший объем аналогичен потоку через застойную зону. Таким образом, параметры модели находят из кон­структивных особенностей аппарата.Предлагается для моделирования проточных турбулентных систем с циркуляционными ячеечными моделями использование математиче­ского аппарата цепей Маркова, в основе которого лежит стохастиче­ский характер распределения вероятностей нахождения фиксирован­ной частицы трассера в системе.Для простоты рассмотрим конкретный случай получения динами­ческих характеристик модели на ЦВМ, когда h∕H = 0,8, вход вверху, а выход внизу (рис. 8.9).

Рис. 8.9. Структурная схема модели для рассматриваемого примераПо формулам (8.26)—(8.30) находим объем зон и число ячеек в каж­дом контуре: Vql =0,18 Vq, Vq2=0,72Vq, Vq3 =0,1 Vq,m1 =1, m2 = 4, ql = 0,8q, q2 = 0,2q,где Vq — объем реактора, см3.За промежуток времени ∆τ меченая частица в ячейке 1 может либо остаться в ней, либо перейти в ячейку 2. Из предположения экспонен­циального закона распределения в каждой ячейке вероятности этих альтернатив соответственно составляют:P11=exp(-^±^∆τ , P12=l-exp -⅛-^Δτ ,V vqi ) ∖ vqi ,где Q — объемная скорость, см3/мин.Вероятности перехода в другие ячейки равны нулю, т. е.
254



‰ - ¾ - P15 - pL6 - p!7 - θ∙Символ M для системы из (М - 1) ячеек присваивается выходу из системы, в данном случае M = 7. Меченая частица из ячейки 2 может перейти в ячейку 7 или 3 либо остаться в ячейке 2:

р _ ¾121 -------- ~q + Q
P22=exp -q+QVq3 ∆τ , P24 - P25 - P26 - P27 - О,

1-ехр -^ + t^Δτ р _<?2 + Q> f23 --------- TTq + Q 1-ехр -^ + ^Δτ I vQ3 .Подставляя полученные значения для объемов и потоков в выра­жения для вероятностей переходов и заменяя ∆τ на безразмерное ∆θ по формуле ΔΘ = ΔτQ∕Vq,имеемP11 =exp^-°,8θ∕g+1Δθj,P21 = θiJ^{I-exp[-10(q∕Q+I)ΔΘ]} ИТ. д.Записывая выражения остальных вероятностных элементов анало­гичным образом, получим матрицу вероятностных переходов для дан­ного конкретного случая, где
х = ( 0,8q∕Q+Iд J = l- ( 1)δ0] z = (_0,2q/Q+lAO\Ik 0,18 )j 4 Ik 0,18 )Матрица вероятностных переходов имеет следующий вид:

ех d-ex) 0 0 0 0 0

°’8q/Q(i-ey) 
q∕Q+l

еУ 0,2q∕Q÷l 

q/Q+1
0 0 0 0

0 0 e≈ CL-e*) 0 0 0

P= 0 0 0 ег (l-e*) 0 0

0 0 0 0 ez α-eθ 0

0 g/Q Cl~ez)
q/Q + 5

0 0 0 e1 ------ —d-e')
q/Q + 5

0 0 0 0 0 0 1где элементы седьмой строки характеризуют вероятностную обста­новку на выходе.Меченая частица входит в ячейку 7, и в нулевой момент времени вероятность ее нахождения в других ячейках равна нулю. Тогда вектор первоначальных вероятностных состояний S(O) запишется в виде
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S(O) = [1000000].Стохастическая матрица P вместе с начальным вероятностным распределением S(O) вполне определяет состояние системы в любой момент времени через i переходов, которое можно найти из следую­щего алгоритма: S(i + 1) = S(i)P.Так, S(I) = S(O)P, S(2) = S(I)P и т. д., где S(0), S(I), ..., S(i) — век­торы вероятностных состояний через время 0, ∆θ, 2∆θ, ..., i∆θ.Таким образом, имеем типичную задачу из процессов Маркова — случайного блуждания «с поглощающим экраном».Вектор S(i) будет содержать всю информацию о распределении вре­мени пребывания частиц в системе. Координата sm(i) вектора характе­ризует распределение времени пребывания в m-й ячейке, a sm(i)∆τ — вероятность того, что частица будет находиться в m-й ячейке в промежутке времени между (i - l)∆τ и i∆τ, т. е. является откликом m-й ячейки на импульсное возмущение. Координата sm(i~), а в нашем конкретном случае s7(i), определяющая вероятность выхода частицы из системы за время i∆τ, является интегральной оценкой распределения времени пребывания частиц для всей системы, состоящей из несколь­ких ячеек, т. е. откликом системы на ступенчатое возмущение. Следо­вательно, можно записать s7G) = ∑s6G)Δτ.
i=0Итак, с использованием дискретного вероятностного метода моде­лирования можно выяснить гидродинамическую обстановку во всех точках турбулентной системы, которая описывается ячеечной циркуля­ционной моделью, т. е. получить гидродинамические характеристики модели и их вероятностные оценки, такие как среднее время пребыва­ния τ, размерная и безразмерная дисперсии (σ⅞, σ∣), функция интенсив­ности λ(θ) и др.Аналитически трудно получить уравнения для расчета степени пре­вращения в случае нелинейных реакций, осуществляемых в системах, которые описываются сложными комбинированными и циркуляцион­ными моделями.C использованием же дискретного вероятностного метода модели­рования, когда возможен учет изменения концентрации во всех ячей­ках модели, удается рассчитывать нелинейные химические реакции, зная кинетическое уравнение реакции и рассматривая каждую ячейку системы как периодически действующий на время ∆τ реактор полного перемешивания на микроуровне:реакция первого порядкаСвых / Cbx = exp(-k∆τ) = exp(-kτ∆θ),реакция второго порядка
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Свых 1 ICbx 1 + Cτ,xk∆τ 1 + Cκxfcτ∆θ ’реакция n-го порядка:Cbhx∕Cbx =[l+(n-l)C⅛-1kτΔθFα-"),где к — константа скорости реакции; Cbx, Cbbtx — соответственно вход­ная и выходная концентрации в реакторе; ∆θ = ∆τ∕τ — безразмерное время.
8.6. Лабораторная работа по исследованию гидродинамики 

реактора и каскада реакторов с мешалками

Цель работы. Исследовать гидродинамику в реакторах с вертикаль­ными перегородками и плосколопастными мешалками при различных вариантах их использования. Получить экспериментальные кривые отклика и их вероятностные оценки для сравнения с теоретическими. Определить параметры математической модели (см. параграф 8.5).
Описание установкиПринципиальная схема экспериментальной установки представлена на рис. 8.10.Каскад реакторов состоит из трех цилиндрических стеклянных аппа­ратов 9 с плоскими стальными днищами и крышками, которые скре­плены между собой шпильками. Диаметр каждого аппарата составляет 16,0 см, а высота H = 25,0 см. Каждый аппарат снабжен змеевиком, изготовленным из нержавеющей стали. Для предотвращения нежела­тельного воронкообразования в аппаратах установлены вертикальные отражательные перегородки шириной 20 мм. Число перегородок в каж­дом аппарате равно четырем.Переток из одного реактора в другой осуществляется за счет гидро­статического напора, так как реакторы расположены на различной высоте. Уровень в аппарате регулируется высотой перелива жидкости через переливное устройство, а регистрируется при помощи обычного стеклянного уровнемера 12. Концентрация и температура на выходе из каждого реактора замеряются при помощи концентрационных яче­ек 14 переменного тока и голых термопар 13 типа «ХК» и регистрируются электронными мостами и потенциометрами. Для установления нужных пределов измерения моста используются три магазина сопротивления.В реакторах применяются четырехлопастные мешалки, которые приводятся в действие при помощи электродвигателей 10, обеспечи­вающих плавную регулировку числа оборотов. Включение общего питания электродвигателей для мешалок осуществляется при помощи двухпозиционного переключателя, который расположен на щите уста­новки, а включение каждого в отдельности — при помощи кнопок, рас­положенных у каждого реактора.
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Рис. 8.10. Принципиальная схема установки:
1 — вентили; 2 — насос вихревой BCK-IM; 3 — насос центробежный S-25;

4 — резервуар для слива продуктов; 5 — насос для создания рецикла;6 — зажимы лабораторные; 7 — кран трехходовой; 8 — ротаметры стеклянные РС-3; 9 — реакторы с лопастными мешалками и перегородками; 
10 — электродвигатели для мешалок с плавной регулировкой числа оборотов;

11 — тахометры; 12 — стеклянные уровнемеры; 13 — термопары голые XK;
14 — концентрационные ячейки; 15 — тройники для обеспечения перелива жидкости; 16 — теплообменники со змеевиками; 17 — емкость; 18 — напорные емкости; 19 — вентиль
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Для постоянства расходов потоков через каскад реакторов использу­ются два напорных бака 18, которые можно соединить с линией водо­провода при помощи запорных вентилей 1.Для обеспечения изотермических условий в некоторых эксперимен­тах используются два стеклянных теплообменника 16 со змеевиками, соединенных последовательно; причем через змеевики протекает поток воды постоянного расхода из левого напорного бака 78, предва­рительно проходя через змеевик стеклянного сосуда 77, который распо­ложен на верхнем этаже установки и предназначен для приготовления раствора одного из реагентов и хранения его в течение эксперимента. Приготовленный раствор другого реагента находится в этих двух тепло­обменниках 76 и при помощи вихревого насоса 2 может непрерывно циркулировать в замкнутом контуре: правый напорный бак 18 → теплообменники 76 → насос 2 → правый напорный бак 78. Емкость каждого из трех сосудов составляет 50 л. Включение и выключение насоса 2 осуществляется при помощи кнопки магнитного пускателя, которая находится на щите установки.Потоки реагентов и воды подаются на вход верхнего реактора через ротаметры 8. Переключением трехходовых кранов 7, установленных перед ротаметрами, можно скачкообразно изменять концентрацию реагентов, подавая на вход реактора воду вместо реагентов, и наобо­рот.При помощи насоса 5 можно организовать рециркуляцию части потока, выходящего из последнего реактора. Расход рециркулирующего потока регистрируется ротаметром 8.Почти все соединительные магистральные линии установки — из резинового шланга. Подача жидкости регулируется при помощи лабораторных зажимов 6.Предусмотрена возможность слива содержимого реакторов и тепло­обменников в резервуар 4, расположенный внизу установки. Периоди­чески его содержимое перекачивается насосом 3 в канализационную сеть.
Пуск установки1. Перед началом экспериментальных исследований проверить качество соединительных шланговых линий и работу аварийного цен­тробежного насоса.2. Для приготовления раствора реагента, который будет храниться в двух нижних емкостях 76, открыть правый вентиль 7 на линии подачи воды из водопровода и подать нужное количество воды, которое реги­стрируется по уровню в емкостях, имеющих градуировочные шкалы.3. При помощи пусковой кнопки подать 220 В на щит установки и включить для прогрева электронные приборы.4. Открыть левый вентиль на линии подачи воды из водопровода в змеевики теплообменных емкостей и установить этим вентилем нор­мальный сброс воды в канализацию из левого напорного бака.
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5. Для обеспечения циркуляции раствора реагента включить вихре­вой насос 2, затем при помощи трехходовых кранов 7 соединить вход­ную магистраль реакторов с линией подачи воды из левого напорного бака 18 и открыть зажимы б для наполнения реакторов водой. При помощи этих зажимов установить требуемые расходы через ротаме­тры; по высоте перелива через переливные устройства 15 установить требуемые уровни в реакторах.6. Если этого требует эксперимент, подать подогретую до опреде­ленной температуры в термостате воду в змеевики реакторов.7. Включить мешалки и по показаниям тахометров 11, плавно пово­рачивая движки реостатов электродвигателей, установить требуемую скорость вращения мешалок.8. После достижения устойчивых температурных режимов в реак­торах и теплообменниках, что фиксируется электронным потенцио­метром и стеклянным эталонным термометром, проверить наличие воздушных пузырей в концентрационных ячейках 14 и, если они есть, устранить их.9. Установить при помощи магазинов сопротивлений показания электронного моста на требуемом концентрационном уровне.10. Приступить к выполнению эксперимента.
Аварийное выключение оборудования и противопожарные меры1. Перекрыть вентиль 1 на магистрали подачи воды на установку.2. Выключить общее электропитание установки.3. В случае повреждения коммуникационных и соединительных линий необходимо выполнить п. 1 и 2; открыть зажимы 6 для слива содержимого реакторов в резервуар 4.4. В случае переполнения резервуара для слива продуктов включить центробежный насос 3.

5. При возникновении ситуаций, опасных в пожарном отношении, необходимо:а) выключить общий электрорубильник лаборатории;б) принять соответствующие меры к ликвидации возникшего очага пожара.При работе на установке запрещается:1) оставлять установку в рабочем состоянии без надзора;2) производить механические работы на установке во избежание вывода из строя стеклянного оборудования.6. При работе с легковоспламеняющимися реагентами запреща­ется:а) курить в лаборатории;б) работать с электронагревательными приборами вблизи уста­новки;в) выполнять работы с применением открытого пламени вблизи установки;г) хранить вблизи установки химикаты, которые могут также явиться причиной пожара.
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Методика исследованияПри исследовании гидродинамики реактора с лопастной мешалкой в качестве типового возмущающего воздействия было выбрано ступен­чатое изменение концентрации трассера, т. е. снятие F-кривых распре­деления, поскольку F-эксперимент по ряду соображений является более точным, чем более доступный С-эксперимент.В качестве трассера при определении гидродинамических характе­ристик реактора и каскада реакторов используется раствор поварен­ной соли в воде (0,1 г NaCl в 1 г воды). Анализ концентрации трассера на выходе из реактора проводится автоматически; электропроводность между электродами концентрационной ячейки фиксируется электрон­ным автоматическим мостом, который имеет линейную характери­стику в заданном пределе изменения концентрации.
Порядок выполнения эксперимента1. Установить необходимый диаметр мешалки на определенной высоте от дна реактора в соответствии с табл. 8.3.

Таблица 8.3

Параметры Обозначение 
(единицы измерения) Числовые значенияУровень H (см) 16,0; 20,0; 24,0Диаметр мешалки d (см) 3,5; 5,5; 7,5Число оборотов мешалки п (об/мин) 10—600Положение мешалки h∕H 0,2; 0,5; 0,8Взаимное расположение входа и выхода Различные варианты

2. Проверить качество соединительных линий, перекрыть зажимы, расположенные перед ротаметрами, а также зажимы, при помощи которых осуществляется слив содержимого реакторов и теплообмен­ников в резервуар.3. Приготовить раствор поваренной соли заданной концентрации (открыть правый вентиль 1 для подачи определенного количества воды в теплообменники, после чего закрыть вентиль и растворить опреде­ленное количество реактива).4. Подать напряжение на щит установки и включить для прогрева­ния электронные приборы.5. Открыть вентиль 19 на линии водопровода для подачи воды из левого напорного бака в змеевики теплообменников.6. Включить вихревой насос 2 для обеспечения циркуляции рас­твора трассера через теплообменники.7. Соединить при помощи трехходового крана 7 входную маги­страль реакторов с линией подачи воды через змеевики теплообменни­ков и открыть зажимы 6 для заполнения реакторов водой.
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8. Установить при помощи зажимов необходимые расходы воды через ротаметры, для данного режима по высоте перелива через пере­ливные устройства 15 установить необходимые уровни в реакторах.9. Включить мешалки и по показателям тахометров 11 установить требуемую скорость вращения (см. табл. 8.3).10. Устранить воздушные пузыри в концентрационных ячейках, до­ждаться установления устойчивых температурных режимов в реакторах.11. Установить при помощи магазинов сопротивлений показания электронного моста на требуемом концентрационном уровне.12. Быстро переключить трехходовой кран 7 на линию подачи рас­твора трассера в реакторы.13. Отметить на диаграммной бумаге самописцев момент скачка, температурные уровни в реакторах.14. В ходе эксперимента следить за показаниями приборов для под­держания данного режима и не допускать скопления воздушных пузы­рей в концентрационных ячейках 14.
Примечание. Для обеспечения рециркуляции части выходящего из последнего реактора потока после выполнения п. 7 необходимо от­крыть зажим на линии рециркуляции и включить рециркуляционный насос 5.

Выключение установки1. Выключить электронные приборы, вихревой 2 и рециркуляцион­ный 5 насосы, приводы мешалок 10 и отключить электропитание щита установки.2. Слить жидкость из реакторов и теплообменников и промыть их водой, перекрыть зажимы на входной магистрали реакторов.3. Закрыть вентиль 1 на линии подачи воды и при помощи центро­бежного насоса 3 слить содержимое резервуара 4 в канализацию.
Анализ и обработка результатов экспериментаЭкспериментально полученные кривые распределения, зафикси­рованные на диаграммной бумаге самописца, необходимо скорректи­ровать, а затем построить в приведенных координатах [1 - F(θ) ] — θ, определив соответствующие масштабы по обеим осям.Вероятностные оценки кривых распределения рассчитываются при­ближенным способом по методу трапеций по следующим формулам:среднее время пребыванияτ = ∫[l-F(τ)]dt≈^∑[(l-Fi) + (l-Fi+1)],0 2 i=lдисперсия∞ Λτi+1σ2 = 2∫ τ[l -F(τ)]dt ≈ ^∑ [(1 - Fi) + (1 - Fi+1)] (τi + τi+1) - τ2,О 2 1=1безразмерная дисперсия σ∣ = σ2∕τ2.
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Форма отчетностиОтчет по работе должен содержать:1. Принципиальную схему и краткое описание лабораторной уста­новки.2. Описание методики экспериментов и экспериментальные дан­ные.3. Резюме о модели реактора с мешалкой и ее решении вероятност­ным методом, формулы для расчета параметров модели.4. Расчеты параметров модели в соответствии с конструктивным оформлением экспериментов.5. Сравнение экспериментальных данных с расчетными.6. Выводы.
8.7. Лабораторная работа по установлению адекватности 

математической модели эксперименту с химической реакцией

Цель работы. Провести необратимую химическую реакцию второ­го порядка при изотермических условиях с целью выявления влияния степени перемешивания на степень превращения и сравнить экспери­ментально установленную степень превращения с рассчитанной теоре­тически по модели.
Описание, пуск и выключение установкиПриведены в параграфе 8.6.

Методика исследованияПри проведении химических реакций в реакторе и каскаде реак­торов в зависимости от физико-химических свойств реагентов и про­дуктов возможны различные способы анализа концентрации. Так, при проведении реакции I порядка гидролиза сахарозы можно использо­вать изменение угла поляризации раствора сахарозы в зависимости от концентрации.В случае реакции II порядка разложения уксусно-этилового эфира щелочью можно автоматически анализировать концентрацию, как и в случае исследования гидродинамики реакцииCH3COOC2H5 + NaOH → CH3COONa + C2H5OH.Поскольку в этой реакции получаются слабые электролиты за счет расходования сильного электролита NaOH, можно фиксировать ход реакции по изменению концентрации ионов ОН-.
Порядок выполнения экспериментаЗдесь необходимо в той же последовательности выполнить все под­пункты работы в параграфе 8.6, за исключением п. 3 — в данной работе он означает следующее:
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а) приготовить раствор заданной концентрации одного реагента (эфира) в воде (открыть правый вентиль 1 на линии водопровода для подачи определенного количества воды в теплообменники, после чего закрыть вентиль и растворить определенное количество реактива);б) приготовить раствор заданной концентрации другого реагента (щелочи) в воде (залить в верхнюю емкость определенное количество воды и растворить необходимое количество NaOH). Кроме того, необ­ходимо включить термостат и в змеевики реакторов подавать подогре­тую в термостате до определенной температуры воду для поддержания изотермических условий.
Анализ и обработка результатов экспериментаЭкспериментально полученные на диаграмме динамические харак­теристики реактора с учетом химического взаимодействия необхо­димо скорректировать, а затем построить в приведенных координатах Свых/Свх — θ> определив соответствующие масштабы по обеим осям, и сравнить с расчетными данными (см. параграф 8.5).Форма отчетности аналогична приведенной в параграфе 8.6.

8.8. Определение параметров математических моделей 

противоточных барботажных реакторов с мешалкойВ настоящее время широкое применение в химической промышлен­ности получили газожидкостные барботажные реакторы, в которых проводят процессы окисления, гидрирования, хлорирования, ацетили­рования и др.На характер протекания барботажа газа через жидкость влияют раз­меры аппарата, физические параметры фаз, расходы фаз, мощность, расходуемая на перемешивание.C практической точки зрения целесообразно для изучения зависи­мостей, характеризующих процесс, применять математическое моде­лирование, в котором сочетаются теоретический и эмпирический под­ходы к изучаемой проблеме. На основании теоретических предпосылок или исходя из физической сущности процесса выбирается структура модели, позволяющая описать гидродинамику обеих фаз. Параметры модели определяют экспериментально в различных режимах работы реактора. Модель процесса позволяет провести расчет реактора в про­ектной стадии, оптимизировать процессы в реакторах, создать систему автоматического управления процессом.Применяемые в настоящее время полые барботажные реакторы по своим гидродинамическим характеристикам близки к аппаратам полного перемешивания, которые выгодно использовать лишь в неко­торых случаях (например, когда продукт реакции является ее катализа­тором). В большинстве случаев полые реакторы являются сравнительно малоэффективными аппаратами из-за продольного перемешивания 
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в них. Поэтому значительный практический интерес представляет поиск способов снижения этого нежелательного явления. Одним из таких способов является секционирование аппаратов, что дает поло­жительные результаты для аппаратов с псевдоожиженным слоем и пря­моточных барботажных аппаратов.Гидродинамика жидкой фазы полого противоточного барботажного реактора достаточно хорошо описывается диффузионной моделью. Уравнение диффузионной модели, составленное исходя из материаль­ного баланса элемента слоя (рис. 8.11), имеет вид
_ ∂2c дс дс
Dl—--w— =—, 

l ∂x2 дх ∂τс граничными условиями
Dl∂c∕ ∂x-wc = O прих = 0,5с/йх = 0прих = L,где Dl — коэффициент продольной диффузии, м2 /с; w — скорость жид­кой фазы, м/с; с — концентрация трассера, г/л; х — пространственная координата, м; τ — временная координата, с.В безразмерной форме уравнение примет вид

∂2C „ ∂C SC —т-Ре— = —> 5ξ2 aξ aθгде Pe = wl∕Dl — параметр Пекле, характеризующий продольную диффузию в реакторе; C = c∕c0 — концентрация трассера, отнесенная ко входной концентрации трассера с0, безразмерная, ξ = x∕L — про­странственная координата, отнесенная к длине реактора L, безразмер­ная; θ = τ / τ — временная координата, отнесенная к среднему времени пребывания фазы в реакторе τ, безразмерная.

Рис. 8.11. Структура потоков в противоточных барботажных реакторах 
с мешалкой в соответствии с диффузионной модельюПараметрами этой модели являются коэффициент продольного перемешивания Dl и скорость фазы w, которые определяют экспери­ментально.
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Для противоточного секционированного барботажного реактора гидродинамика жидкой фазы хорошо описывается ячеечной моде­лью с обратным потоком. Структурная схема модели представлена на рис. 8.12, а уравнения модели, составленные исходя из материаль­ного баланса каждой ячейки, имеют видd(V1C1) / dτ = vC0 + awC2 - (1 + α) vC1, 
d(ViCi)/dτ = (1 + а) vCi.1 + αvCi+1 -(1 + 2a)vC1, i = 2, ..., п-1 

d(VnCn)∕dτ = (l + a)vCn.1 -(l + a)vCn,где Vi, Vn — объемы фаз в i-й и п-й ячейках, м3; Ci, Cn — концентрации фаз в i-й и п-й ячейках, мол. доли; a — величина обратного потока; τ — время, с; v — объемная скорость фазы, м3/с.

Рис. 8.12. Структурная схема ячеечной модели с обратным потокомПараметрами этой модели являются число ячеек п, которое, как пра­вило, задают исходя из физических соображений; величина обратного потока а и скорость фазы v; их определяют экспериментально.
8.9. Лабораторная работа по определению параметров модели 

полого барботажного реактора по C- или f-кривой

Цель работы. Определение параметров моделей полого и секциони­рованного барботажного реакторов с мешалкой в различных режимах работы.
Описание установкиСхема экспериментальной установки представлена на рис. 8.13. Жидкость подается из бака 2 центробежным насосом 1 через напорный 
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бак 21 в верхнюю часть барботажного реактора 19. Расход жидкости регулируется вентилем 3 и измеряется ротаметром 4. Воздух подается в нижнюю часть реактора воздуходувкой 8 типа РГН-95. Расход воздуха регулируется вентилем 9 и измеряется диафрагмой 11, работающей в комплекте с U-образным дифманометром. Слив воды осуществляется через утку 5; уровень газожидкостной смеси в реакторе поддерживается постоянным. Tpaccep жидкой фазы подается из бака 14 центробежным насосом 15 через напорный бак 77 в верхнюю часть реактора, расход его измеряется ротаметром 12 и регулируется вентилем 73. Концен­трация трассера на выходе из реактора измеряется кондуктометриче­ской ячейкой, работающей в комплекте с самопишущим электронным мостом. Во избежание попадания пузырьков воздуха в ячейку жидкость в нее подается через гидрозатвор 6; расход жидкости регулируется вен­тилем 7.

Рис. 8.13. Схема экспериментальной установки с секционированным 
барботажным реактором (пояснения в тексте)Температура жидкости в реакторе измеряется термометром сопро­тивления 10, работающим в комплекте с самопишущим электронным мостом.Перемешивание содержимого реактора осуществляется лопастной мешалкой 20, которая приводится во вращение от двигателя перемен­ного тока 78. Для изменения числа оборотов от 80 до 900 об/мин при­меняется двухступенчатый редуктор.Реактор 79 состоит из четырех секций, диаметр каждой секции 15 см, высота ее — 30 см. Секционная конструкция аппарата предпо­чтительнее цельной, так как позволяет при помощи перегородок, уста­навливаемых между фланцами, менять гидродинамику.Заполнение баков 2 и 14 осуществляется из водопроводной линии при открывании вентилей 76 и 22,
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Пуск установки1. Включить питание приборов.2. Открыть вентили 16 и 22, заполнить водой баки 2 и 14, закрыть вентили 16 и 22.3. Приготовить в баке раствор NaCl (0,1 г/л).4. Установить на заданной высоте утку 5.5. Включить насос 1, заполнить водой реактор 19, в дальнейшем поддерживать расход воды на заданном уровне вентилем 3.6. Открыть вентиль 9, включить воздуходувку 8, в дальнейшем под­держивать расход воздуха на заданном уровне.7. Установить на редукторе требуемое положение, включить элек­тродвигатель 18.8. После 2—5-минутной выдержки, в течение которой установится режим работы реактора, открыть вентиль 13, включить насос 15 и уста­новить требуемый расход трассера.
Выключение установки1. Отключить питание воздуходувки 8, закрыть вентиль 9.

2. Отключить питание электродвигателя 18.3. Отключить питание насосов 1 и 75, закрыть вентили 3 и 13.4. Отключить питание приборов.
В аварийной ситуации1. Отключить питание воздуходувки 8.

2. Закрыть вентили 3 и 13, отключить питание насосов 7 и 75.
Методика исследованияПараметры модели определяют при нанесении на вход аппарата ступенчатого или импульсного возмущения по концентрации трас­сера и фиксации вызванного этим изменения концентрации трассера на выходе из аппарата.

Порядок выполнения эксперимента1. Установить в реакторе стационарный режим с заданными расхо­дами фаз и числом оборотов мешалки, которые приведены в табл. 8.4.2. На вход реактора подается возмущение трассером (раствор NaCl) в виде ступеньки, момент ввода фиксируется всплеском линии само­писца.3. Выходная кривая снимается до того момента, когда перо само­писца выйдет на шкале на прямую линию.
Анализ и обработка результатов экспериментаОбычно определение параметров модели производится исходя из первого и второго моментов кривой распределения.Для диффузионной модели (см. рис. 8.11) аналитически была полу­чена зависимость между вторым центральным моментом кривой рас­
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пределения и критерием Пекле, характеризующим степень продольной диффузии: 2 2σθ =b-^Ξ"Ttl-exp(-pe^Pe Pe2где σ∣ — второй центральный момент кривой распределения C(τ). Эта зависимость представлена на рис. 8.14.
Таблица 8.4

Расход 
жидко­

сти L, л/ч

Расход 
газа

G, м3/ч

Число оборо­
тов мешалки п, 

об/мин

Расход 
жидко­

сти L, л/ч

Расход 
газа 

G, м3/ч

Число оборо­
тов мешалки п, 

об/мин200 5 80 100 5 80800 80010 80 10 80800 80020 80 20 80800 800По экспериментальной кривой C(τ) приближенным методом (при аппроксимации нелинейной кривой C(τ) кусочно-линейной функцией), как показано на рис. 8.15, на ЭВМ находят значения нулевого M0, пер­вого M1 и второго M2 начальных моментов кривой распределения.

Рис. 8.14. Графическое представление зависимости Pe = f(σ2)Из графика рис. 8.14 по найденному из экспериментальной кривой значению σ∣ определяют Ре, из которого может быть получено значе­ние коэффициента продольного перемешивания Dl:

Dl = wL∕Pe.
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Значение скорости фазы w определяют по формуле
w = L / τ = LM0 / M1 (8.31)

Рис. 8.15. Аппроксимация кривой отклика кусочно-линейной функциейДля ячеечной модели (см. рис. 8.12) с обратным потоком получены следующие зависимости параметров этой модели от центральных моментов кривой распределения:
1 1 n~2σθ = Σn≡Γ√Γ ∑ Ykan~2~kck+2> Yn 1 п2 к=0где γ = а + 1; п — число ячеек; C^+2— число сочетаний из (к + 2) по 2.Графики зависимостей α = ∕(σ∣) приведены на рис. 8.16. Экспери­ментальную кривую распределения обрабатывают по методике, опи­санной выше. По найденному из экспериментальной кривой значению σ∣ получают значение а.

Рис. 8.16. График зависимости a = /(σ∣) для л = 2,3,4 и 5Скорость фазы w может быть определена по формуле (8.31).
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Форма отчетности1. Нарисовать принципиальную схему той части установки и при­боров, которая используется в соответствии с заданием.2. Описать методику проведения эксперимента и методику обра­ботки результатов.3. Занести в журнал результаты эксперимента.4. Обобщить результаты экспериментального исследования.
8.10. Лабораторная работа по определению параметров 

модели барботажного секционированного реактора методом 

установившегося состояния

Методика исследованияОпределение параметров модели проводится стационарным мето­дом, суть которого видна на рис. 8.12. Tpaccep подается в точку вблизи выхода фазы (v∙C*),  его распространение вверх (против движения фазы) может осуществляться лишь за счет обратного потока.Из полученного градиента концентрации трассера по высоте аппа­рата можно определить параметры модели.
Порядок выполнения эксперимента1. Установить в реакторе стационарный режим, характеризуемый заданными расходами фаз и чисел оборотов мешалки, приведенными в табл. 8.4.2. Ввести трассер (водный раствор NaCl) в нижнюю часть реактора.3. По достижении стационарного состояния распределения трас­сера по высоте реактора (о чем свидетельствует выход пера само­писца на прямую линию) в измерительную кондуктометрическую ячейку последовательно подавать пробы жидкости из различных точек по высоте реактора; вторичный прибор фиксирует градиент концен­траций по высоте реактора.

Анализ и обработка результатов экспериментаПараметры модели определяют исходя из снятого профиля концен­трации трассера по высоте аппарата. Уравнения модели, записанные исходя из материального баланса для каждой ячейки в стационарном состоянии (см. рис. 8.12), имеют следующий вид:
v'C*  + v(l + α)Cn.1 - v(l + a)Cπ = О, 

v(l + a)Cf.1 + vaCi+1 - v(l + 2a)Ci = 0 (i = 2,..., п -1), 
vaC2 - v(l + 2a)C1 = 0.
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Из этих уравнений параметры модели можно определить по форму­лам Q Q-ι
α = Q+ι- Q

a =------——-----  (i = 2, ...,п-1),Q-ι- 2Q + C⅛ιC1 (i = l)3 a = v'∕vC*-C n-Cn-1Q-Q-IК сожалению, результаты, получаемые по этим формулам, очень чувствительны к погрешности измерения концентрации трассера, так как разность (Q+1 - Q) невелика; расхождения, получаемые при рас­чете а по отдельным ячейкам, достигают 30 %.Более устойчивы результаты, получаемые по формуле
[(Q/Q)1/(s-fc)-1]где Q и Cfc — концентрации трассера на ступенях s и к, г/см3.

8.11. Общая характеристика гетерогенных газофазных 

каталитических процессов и реакторовВ рассматриваемых в настоящей главе каталитических реакторах исходные вещества и продукты находятся в паро(газо)фазном состоя­нии, катализатор — в виде слоя твердых неподвижных частиц — табле­ток, гранул, зерен и т. п., через который пропускается поток реагентов.Классификация гетерогенных газофазных каталитических про­цессов (табл. 8.5) возможна на простые и сложные реакции, обра­тимые — необратимые, по областям протекания процесса на зерне и по временным характеристикам.
Таблица 8.5

Классификация гетерогенных газофазных каталитических процессов

Признак 
классификации ПроцессыЧисло протекающих реакций и их схема Единственная реакция (простая схема)Несколько реакций (сложная схема) 4 параллельныепоследовательныесмешанная схемаХарактер протекающих реакций ОбратимыеНеобратимыеОбщий случай (для сложных схем)Тепловой эффект реакции ЭкзотермическиеЭндотермическиеОбщий случай (для сложных схем)
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Окончание табл. 8.5
Признак 

классификации ПроцессыОбласть протекания КинетическаяПереходная область Внутридиффузионная Переходная область ВнешнедиффузионнаяСтационарность Стационарный процессC изменяющейся активностью катализатораКлассификация реакторов (табл. 8.6) основана на признаках, харак­теризующих способ проведения каталитических процессов, технологи­ческие схемы реакторов и состояние катализатора.
Таблица 8.6

Классификация реакторов для гетерогенных газофазных каталитических процессов

Основные технологические схемы реакторов приведены на рис. 8.17.

Признак классификации РеакторыКатализатор Состояние Неподвижный Движущийся ВзвешенныйСтационарность Стационарная активностьБыстроменяющаяся активностьТепловая схема реактора Способ теплообмена АдиабатическийКомбинированныйНепрерывный отвод тепла Комбинированный Промежуточный отвод теплаТип теплообменника ПоверхностьТеплообменник смешенияТеплоноситель ПостороннийРеакционная смесь Катализатор Г исходного состава [другого составаВременные характеристики работы реактора Периодический Непрерывный
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Рис. 8.17. Основные технологические схемы гетерогенно-каталитических 
газофазных реакторов (Р — реакционный газ, П — продукты реакции, 

Г — дополнительный газовый поток, X — хладагент, T — теплоноситель, 
К — катализатор)

8.11.1. Математические модели реакторов с неподвижным слоем 
катализатораПод математической моделью реактора понимают систему уравне­ний, позволяющих рассчитать в реакторе изменение концентрации, температуры и давления.

Двухпараметрическая диффузионная модельВ этой модели учитывается перенос веществ и тепла в продольном (Z) и радиальном (г) направлениях, поэтому модель характеризуется коэф­
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фициентами продольной (D1) и радиальной (Dr) диффузии и теплопро­водности (соответственно λi, λfl).При этом вводятся следующие допущения:1) имеется цилиндрическая симметрия;2) профиль скорости плоский;3) параметры Dl, Dr, Xl, Xr не зависят от расстояний от оси (г) и входа (I), а также от температуры;4) перепад давления в слое незначителен.Составим материальный баланс по компоненту i для стационарного режима:
r, ∂2Ci n (∂2Ci 1∂CΛ ∂Ci _ го__.
Dl—√- + ¾—∑l+------ - -V—-+w,=0. (8.32)l 8l2 ∖∂r2 г 8r) 81 1Уравнение теплового баланса:

τ ∂2τ , (∂2τ iδτ∩ ∂τ v.tj n ,qqoλ
Ll——+λ∏ ——+-------VCd—+ ΣΔHiwi =0. (8.33)

L ∂l2 ∖∂l2 г dr) p ∂l } }Для решения уравнений (8.32) и (8.33) необходимо задать по четыре граничных условия для каждого.Граничные условия1. На входе в слой катализатора продольный поток вещества и про­дольный поток тепла составляют, соответственно,
vCi-D1β⅛-

l l 81 - vCi0
1=0

т 1 дТ 
vτ~λL-a = vcpT0.

1=0
(8.34)

2 . На выходе из слоя катализатора продольный поток вещества и продольный поток тепла составляют, соответственно,=0,λΛ ы а
Dl^

l 81 = 0,
I=L

(8.35)
∂Ci 

81

3. На наружной поверхности слоя катализатора радиальный поток вещества = 0, (8.36)
r=Rа радиальный поток тепла равен теплу, отводимому от слоя охлаждаю­щей средой: λ*⅛7 +κv(T-Tcι) =0, (8.37)

L dr Jr=Kгде Kv — коэффициент теплопередачи от слоя к охлаждающей среде;Tct — температура стенки реактора.4. На оси слоя выполняются условия симметрии:=0, — =0. (8.38)
8г т=0 8г г=0
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Уравнения (8.32) и (8.33) с граничными условиями (8.34)—(8.38) учитывают как радиальные, так и продольные градиенты концен­траций и температуры и являются наиболее полными. Однако в про­мышленных трубчатых реакторах с неподвижным слоем катализатора, как правило, длина слоя много больше диаметра зерен катализатора, поэтому продольный перенос вещества и тепла можно не учитывать. В этом случае используют однопараметрическую радиальную диффу­зионную модель.
Однопараметрическая радиальная диффузионная модельВ этой модели учитывается радиальный перенос вещества и тепла, продольным же переносом вещества и тепла пренебрегают. В этом слу­чае материальный баланс по компоненту i

Dr
15СЛ +--- -г dr J

∂Ci-V—-+ιv,∙ =0.
∂l

(8.39)Уравнение теплового баланса:λΛ 1 -VCp- + ΣΔHjwj = 0. (8.40)∖Sr2 г dr) p ∂l 33Для решения уравнений (8.39) и (8.40) необходимо задать по два граничных условия для каждого (8.36)—(8.38).При достаточно больших диаметрах охлаждаемых трубок высо­кая температура и большая скорость реакции в центральной части цилиндрического реактора приводят к быстрому расходу реагентов в этой зоне. Тем самым создаются предпосылки для резкого изменения поперечных градиентов концентрации, которые приводят к радиаль­ной диффузии реагента и продукта реакции соответственно к центру и периферии потока.Уравнения (8.39) и (8.40) с граничными условиями (8.36)—(8.38) учитывают градиенты концентрации и температуры. Обычно в реак­торах с внутренним теплообменом допускаются относительно неболь­шие радиальные перепады температуры и концентрации, поскольку значительная поперечная неравномерность неблагоприятно влияет на ход процесса. Поэтому, выбрав диаметр трубки, обеспечивающий незначительную степень радиальной неравномерности, значения всех остальных переменных можно считать постоянными по сечению реак­тора и пользоваться одномерными уравнениями.
Однопараметрическая продольная диффузионная модельОснову модели составляет модель идеального вытеснения, осложнен­ная обратным переносом вещества и тепла. Параметрами, характеризу­ющими продольный перенос вещества и тепла, являются эффективные коэффициенты продольной диффузии Dl и теплопроводности λi.Составим материальный баланс по компоненту i: 

dJ^-v^+w^O. (8.41)
∂lz OL
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Уравнение теплового баланса
∂2T 8T 4Кλ1--vcp-+∑Δ⅛⅛-Tcι)=O, (8.42)
Ol2 Ql Dlгде 4Kv(T - Tcτ) /Dl — плотность теплоотвода, равная количеству тепла, отводимого от единицы объема слоя катализатора в единицу времени; эта величина положительна в экзотермических процессах и отрица­тельна в эндотермических.Для решения уравнений (8.41) и (8.42) необходимо задать по два граничных условия.Граничные условия1. На входе в слой катализатора продольный поток вещества(vCi-D2,dCi∕dZ)∣b0=vCi0, а продольный поток теплаv⅞T-λ1f = VCpT.Переход к уравнениям (8.41) и (8.42) оправдан, во-первых, при малом диаметре трубки и большой поперечной теплопроводности слоя, а во-вторых, в адиабатических реакторах, когда нет теплообмена с внешней средой, т. е. Kv = 0 в уравнении (8.42) и соответственно 4Kv(T- Tcτ) /Dl = 0.Дальнейшее упрощение математической модели реактора с непод­вижным слоем катализатора связано с гидродинамическим режимом идеального вытеснения, который реализуется при Dl → ∞.

Модель идеального вытесненияВ соответствии с этой моделью принимается поршневое течение потока без перемешивания вдоль потока при равномерном распреде­лении субстанции в направлении, перпендикулярном движению.Иными словами, под режимом идеального вытеснения понимается идеализированное состояние потока, характеризующееся следующими свойствами.1. В любом поперечном сечении, нормальном к движению газа, объемная скорость и свойства газа (давление, температура и состав) однородны.2. Диффузия вдоль потока пренебрежимо мала по сравнению с объ­емной скоростью потока.Первое условие означает, что все элементы среды проходят через реактор за одинаковое время и претерпевают одну и ту же последова­тельность изменений давления, температуры и концентрации.Второе условие означает, что молекулы и конгломераты молекул реагентов и продуктов реакции не диффундируют из одного элемента среды в другой при прохождении через реактор.
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Основываясь на этих представлениях, запишем уравнение матери­ального баланса по компоненту i:
vdCi∕dl-wi =0.Уравнение теплового баланса:

vcp ^--χΛHjwj +¾T-Tcr) = 0. ш l>lДля этих уравнений необходимо задать по одному граничному усло­вию на входе в реактор: = ’ rL=7b∙Модель идеального вытеснения является наиболее распространен­ной моделью. Остановимся на причинах, ограничивающих ее приме­нение.Существуют три различных вида нарушений однородности в попе­речном сечении реактора, сужающих границы применения модели иде­ального вытеснения.1. Отклонения вследствие температурных градиентов, перпендику­лярных направлению потока и обусловленных теплотой химической реакции и характером теплоотвода.2. Отклонения вследствие эффективной диффузии и теплопрово­дности из одного элемента слоя катализатора в другой.3. Отклонения вследствие наличия градиентов скорости, нормаль­ных к направлению потока.Для реакторов со стационарным слоем катализатора первый из ука­занных факторов является превалирующим. Эффективную диффу­зию, перпендикулярную направлению потока, необходимо учиты­вать во всех случаях, когда учитываются температурные градиенты в том же направлении. Продольная диффузия обычно играет значи­тельно меньшую роль. Третий вид отклонения от модели идеального вытеснения обусловлен градиентами скорости, направленными пер­пендикулярно движению потока. В стационарном слое катализатора на поверхности частиц скорость газа падает до нуля. Этот эффект тор­можения приводит к значительному выравниванию средних скоростей в поперечном сечении реактора. Иными словами, частицы катализа­тора способствуют образованию такого распределения скоростей, кото­рое лучше отвечает модели идеального вытеснения.При прохождении газового потока через зернистый слой в трубча­том реакторе существенное значение имеет соотношение диаметров зерен катализатора d и трубки D. Экспериментальные данные свиде­тельствуют о том, что скорость потока, измеренная у стенки при малом отношении D∕d, значительно превышает скорость в середине сечения слоя. Представляется, что данный эффект связан с более высокой рых­лостью зернистого слоя вблизи стенки реактора. Наибольшая скорость 
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потока обнаружена на расстоянии примерно одного диаметра зерна от стенки реактора. Если диаметр трубы превосходит диаметр зерна в 30 раз и более, отклонение от плоского профиля, принятого в модели идеального вытеснения, не превышает 20 %.
8.11.2. Примеры расчета реакторов с неподвижным слоем 

катализатораВ зависимости от температурных режимов реакторы с неподвиж­ным слоем катализатора делятся на изотермические, политропические и адиабатические.
Изотермические реакторы

Изотермический реактор — это аппарат, к которому для сохранения постоянной температуры тепло, соответствующее тепловому эффекту реакции, подводится (если реакция эндотермическая) или отводится — в случае экзотермической реакции.Если в изотермическом реакторе с неподвижным слоем катализа­тора наблюдается продольный перенос вещества, то расчет следует проводить с помощью уравнения (8.44)
n d2Ci dCi _⅛-⅛+1*' 1=0с граничными условиями

d2C
dl^ = ^Ci-Cio) приZ = 0, dιz

dCi∕dl = O при Z = L.Аналитическое решение уравнения возможно для реакции I порядка (w = -kCi).
где

c pe μchμ¾l-ξ) + shμ¾l-ξ)_Q_ = exn—E______ 2_________________2________Qo 2 ,Pe μ2+l , Peυ μc^μ 2 +2 2
e I n vL 4t kLξ = -, PeL=—, μ=Jl+-—, t=-.

L Dl У Pe VКонцентрация на выходе из реактора может быть вычислена по фор­муле
Cl 4μPp Pp(μ+l)2exp (μ-l)y -(μ-l)2exp -(μ + l)yQo Pe 2Для более сложных кинетических выражений уравнение может быть проинтегрировано численно. В предельном гидродинамическом 
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режиме идеального вытеснения (при Pei → ∞) основным расчетным уравнением будет
wdG = vmdx, (8.43)где w — скорость реакции, кмоль/(кг кат. • ч); G — масса катализа­тора, кг; vm — мольный расход пропускаемого газа, кмоль/ч; х — сте­пень превращения, кмоль образовавшегося продукта/кмоль питания.В соответствии с уравнением (8.46) необходимое количество ката­лизатора находят по выражениюJS? dx 

vm i w ‘Расчет изотермического реактора проводится в следующем порядке.1. Определяют кинетическое уравнение и отыскивают значения констант этого уравнения.2. На основе материального баланса определяют парциаль­ные давления компонентов для различных степеней превращения от х = 0 до заданной.3. Вычисляют значения скорости реакции w для каждого значения х.4. Строят график в координатах 1/w — х.5. Вычисляют площадь под кривой 1/w — х в пределах от х = О до конечного заданного значения.6. Полученная площадь дает величину G∕vm, но поскольку мольный расход пропускаемого газа известен, то определяют количество катали­затора G.7. По найденному G находят объем катализатора, выбирают сече­ние аппарата. Зная объем и сечение аппарата, определяют высоту слоя катализатора и соответственно высоту аппарата.
Пример 1. Определить необходимое количество катализатора в проточ­ном реакторе в изотермических условиях для реакции А + В → R + S, проте­кающей в газовой фазе при 2 атм.
Исходные данные: T = 540 °C. Молекулярные массы реагентов: Ma = 80;Mb = 20; Mr = 40; Ms = 60. Производительность реактора по продукту R составляет 450 кг/ч. Степень превращения 95 %.
Решение. 1. Предварительными опытами установлено, что скорость обра­зования компонента R выражается уравнениемWr = ⅛PaPb / H + ⅛Pa + ⅛Pr) •2. Значения констант при 540 oC для парциальных давлений, выраженных в атм: k1 = 0,595; к2 = 4,46; k3 = 41,65.3. Степень превращения х выражается отношением кмоль произведен­ного продукта/кмоль питания, тогда числа молей превращенных А и В равны (1 - х), а число молей образовавшегося R равно х.
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На основе этого можно выразить парциальные давления компонен­тов реакции:Реагент КМОЛЬ Мольная доля Парциальное давлениеА 1-х (l-x)∕2 1-хВ 1-х (l-x)∕2 1-хR X х/2 XS X х/2 X4. Результаты расчетов скорости реакции для различных степеней превра­щения х, значения ivr и 1∕wr приведены ниже в таблицах.X(Pr) I-X(PaPb) PaPb ^iPaPb *⅛Pa X(Pr) I-X(PaPb) PaPb ^ciPaPb ^2PaОД 0,9 0,81 0,482 4,01 0,7 0,3 0,09 0,0535 1,3400,2 0,8 0,64 0,381 3,57 0,8 0,2 0,04 0,0238 0,3890,3 0,7 0,49 0,291 3,12 0,9 0,1 0,01 0,0060 0,4460,4 0,6 0,36 0,244 2,68 0,92 0,08 0,006 0,0038 0,3570,5 0,5 0,25 0,149 2,23 0,94 0,06 0,004 0,0021 0,2680,6 0,4 0,16 0,0952 1,785 0,95 0,05 0,002 0,0015 0,223J⅛Pr 1 + Jc2pa + Jc3pκ Wr 1∕wr ^⅛Pr 1 + Jc2Pa + k3pκ Wr 1∕wr4,165 9,175 0,0524 19,05 29,15 31,49 0,0017 588,08,340 12,91 0,0295 33,85 33,25 35,14 6,8 ∙ 1(М 1,47512,50 16,62 0,0175 57,10 37,42 38,87 1,5 • 1(М 6,53016,65 20,33 0,0106 94,90 38,25 39,61 9,6 • 1(Н 10,40020,80 24,03 0,0062 161,5 39,15 40,42 5,3 ∙ IO-5 18,90024,98 27,77 0,0034 291,5 39,60 40,88 3,6 ∙ io-5 27,400Из таблиц следует, что при степени превращения 0,8 и выше наблю­дается резкое изменение скорости реакции. Поэтому для определения величины G∕vm строим два графика: для х — 0 + 0,8 и для х — 0,8 + ÷ 0,95 (рис. 8.18). По графику а находим площадь под кривой, равную 179; согласно графику б площадь под кривой составляет 915. Полная площадь равна 1094.

Рис. 8.18. Зависимость IIwr от степени превращения х
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На основании построенных графиков имеем-G =0∫5-⅛L≈1094.
Vm 0 wRПо условию R = 450 кг/ч и Mr = 40; следовательно, R составит 11,25 кмоль/ч.Необходимый расход реагента А11,25 : 0,95 = 12,9 кмоль/ч.Необходимое количество катализатора G = 1094 • 12,9 = 14 200 кг.Насыпная масса катализатора рк = 1250 кг/м3, отсюда объем ката­лизатора Vκaτ = 14 200/1250 = 11,4 м3.

Политропические реакторыПри политропическом ведении процесса температура и степень пре­вращения в реакторе могут изменяться как в продольном, так и в попе­речном направлениях.Для расчета трубчатых политропических реакторов с радиальными градиентами температуры и концентраций реагентов применяют одно­параметрическую радиальную диффузионную модель. Рассмотрим при­менение этой модели на конкретном примере.
Пример 2. Рассчитать распределение температуры и степени превраще­ния в трубчатом реакторе для каталитического хлорирования бензола в паро­вой фазе: C6H6 + HCl + ∣O2 → C6H5Cl + H2O
Исходные данные. Состав сырья в мольных долях: C6H6 — 0,43; HCl — 0,04; O2 — 0,53. Зависимость скорости реакции от температуры и степени превраще­ния HCl(Y) представлена на рис. 8.19. Проверено, что в условиях работы реак­тора массопередача от потока к катализатору и внутренняя диффузия в зернах катализатора существенно не снижают скорости химического превращения.

0∣-------- 1------------------ 1------------------240 260 280 300
T1 oC

Рис. 8.19. Зависимость скорости реакции от степени превращения HCI 
и температуры
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Реактор охлаждается парафинистым маслом с температурой T = 245 0C. Требуется рассчитать распределение температуры и степени превращения при следующих условиях: массовая скорость v0 = 0,314 kγ∕(m2 • с); темпера­тура на входе T0 = 245 0C.
Решение. Используем уравнения однопараметрической радиальной диф­фузионной модели (8.39) и (8.40).Введем новые переменныех = 1-qhci / Qo1 нсь AT = T-Tcr, p = r∕R, ξ = l∕L,где г — текущая координата по радиусу; R — радиус реактора.Тогда уравнения (8.39) и (8.40) можно записать в виде⅞Lp2xιl⅛λj дх pκ(l-ε)tv =0 vK2i43p2 р др J ∂ξ pvq0>Ha hc1

XrL (δ2ΔT , 1 3ΔTλ∣ SΔT , AHqohc1 pκ(l-ε)L---------- n^ —й—"-------- ---------- "-----------------------------------^HCl—PCpvR2 < «Эр2 P др J ∂ε cp pvq0HC1Преобразуем граничные условия, используя новые переменные:при ξ = θHθ<p<lT=To,x = xo;πpπξ≥0πp = 0 —= 0, — = 0; 
др др⅛. n 1 ^AT Kv дхπpHς≥0πp = l-----= —-АТ, — = 0,
др Xr дрпосле второго из следующих параметров.При расчете получены следующие значения параметров:⅛∣ = 0,53, XrL =1,83,

vR2 pcpvR2—— = 3400 кг кат / (кг HCl ■ с), PvQo1HCi
= ATcp ≈ 122 oC, KvR /Xr = 0,46. 

cPИспользуя значения этих параметров и whc1, представленные на рис. 8.19, можно численно решить дифференциальные уравнения шаговым методом, выбрав по ξ шаг, равный — длины реактора L, а по р — равный — радиуса 4-0 4R реактора.Полученное распределение температуры представлено на рис. 8.20. Тем­пература в центре трубы значительно отличается от температуры около ее стенки. Градиент температуры по сечению реактора тоже имеет место. На рис. 8.20 показан также профиль усредненной степени превращения х по ξ.
Обычно в трубчатых политропических реакторах допускаются небольшие радиальные перепады температур и концентраций реа­гентов, поскольку значительная поперечная неравномерность может неблагоприятно влиять на ход процесса. Если выбран диаметр трубки, обеспечивающий незначительную степень радиальной неравномерно­сти, значения всех переменных можно считать постоянными по сече­нию реактора и пользоваться моделью идеального вытеснения.
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Рис. 8.20. Распределение температуры и степени превращения 
в трубчатом реакторе

Пример 3. Рассчитать политропический реактор для дегидрирования этил­бензола в стирол. Степень превращения этилбензолах должна быть 50 %. Диа­метр реактора D = 1,22 м.Требуется определить необходимый объем катализатора.
Исходные данные: расход этилбензола vml = 6,05 кмоль/ч; расход водяного пара vm2 = 121 кмоль/ч; начальная температура T0 = 625 0C; среднее давление в реакторе P = 1,2 атм, коэффициент теплопередачи через стенку реактора 

Kv = 7,8 ккал/(м2 ■ ч ■ К), температура окружающей среды Tct = 39 °C, тепло­вой эффект реакции ΔH = 33 330 ккал/(кмоль • К) (реакция эндотермическая).Кинетика реакции C6H5C2H5 → C6H5CH = CH2 + H2описывается уравнениемws = k(pA ~~PrPs) кмоль стирола/(кгкат. • ч), k=12600exp(-11000∕T).
Решение. Запишем уравнение материального баланса , πD2 „ vmιdx = -Pκ^s⅛где рк = 1440 кг/м3 — насыпная масса катализатора.Из уравнения (8.44) получаем ,, vmldx 6,05dx 0,00364 ,πD2pκws / 4 0,785 ∙1,222 ∙1440ws WsВыразим парциальные давления компонентов через степень превращения: количество молей водяного пара равно 20, этилбензола — 1-х, стирола —х, водорода —х. Тогда сумма равна 21 + х.Следовательно,

(8.44)

π „ 1-х , n XPa =1,2—---- , Pr =Ps =1,2—----- .21 + х 21 + хПодставляя рА, pR и ps в кинетическое уравнение, получим ,η л 1>2 χ2 (1-х)—------------ .
К 21 + хws=126OOe-llo≡r^-21 + х (8.45)
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Подставляя (8.45) в (8.44), получим„_ 0,00364 llooozr 21 + х12600 1,2 n л 1>2 χ2 (1-х)—----------
К 21 + х --1 

dx. (8.46)Запишем уравнение теплового баланса:
vmldxΔH - KvπD(T - Tcι)dl = (ymlM1 + vm2M2)cpdT, (8.47)где тепловой эффект реакции ΔH = -33 330 ккал/(кмоль • К), молекулярная масса этилбензола M1 = 106, а водяного пара M2 = 18; теплоемкость смеси Cp = 0,52 ккал/(кг • К).Подставляя числовые значения параметров в уравнение (8.47), получим6,05dx(-33 330) - 7,8π ∙1,22(T -39)dZ = 2819,3 ∙ 0,52dT,

dT = -137dx - 0,0205(T - 39)dZ.Заменим в (8.48) дифференциальные операторы разностными:ΔT = -137Δx-0,0205(T-39)ΔZ. (8.49)Теперь решим уравнения (8.46) и (8.49) численным интегрированием с шагом по степени превращения ∆x = 0,1.Предположим, что температура в конце первого шага T1 = 6110C.Запишем уравнение (8.46) в виде
M = AiAx. (8.50)При/ = 0,x = 0, T= 625 oC _ 0,00364 gll Q00zf625t2731 21 1 1 Qi12600 1,21-0 ’При х = 0,1 (1-0,1)-1,2 °-12 = 1,42. 0,28 21 + 0,1. 0,00364 "°g,,21÷0,lA1 = — ------------ g(611+273J-----------12600 1,2Из уравнения (8.50) имеем 1,01+1,42 _л П1_л М = —-------- 0,1 = 0,121м.2Проверим, отвечает ли температура в конце шага предполагаемой.Из уравнения (8.49) находимΔT = -137 ■ 0,1 -0,0205∣ 625 + 611 -39 |• 0,121 = -15 °C,I 2 JT1 =625-15 = 610°C,т. е. T1 расчетная отличается от предполагаемой на 1 0C. Совпадение удовлет­ворительное.В конце второго шага принимаем T2 = 594 °C:λ 0,00364 11000 21 + 0,2 „ 1,2 0,2212600 1,2 L 0,22 21 + 0,2Из уравнения (8.50) получаем

M = I2-I1 = 1'42 + 2'13. од = 0,177 м,2 1 2
I2 =0,121 + 0,177 = 0,298 м.
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Проверяем значение заданной температуры:ΔT =-13,7-0,0205 610+594 39∖7 2 )
T2 =610-15,7 = 594,30C.Это значение хорошо согласуется с предполагаемым.Результаты расчетов приведены ниже:

X, % Г, oC 1, м х, % T,oC 1, м0 625 0 45 549 1,2810 610 0,121 50 537 1,7720 594 0,298 55 520 2,7530 578 0,550 57 512 —38 564 0,855 — — —Как видно, при степени превращения 50 % требуется высота слоя ката­лизатора 1,77 м и объем катализатораVκaτ--b-<1д22)2 ∙1,77=2,08m3.4 4
Адиабатические реакторыАдиабатические реакторы, как правило, рассчитывают на основе модели идеального вытеснения. Это предположение оправдано, во-первых, тем, что при адиабатическом ведении процесса отсутствуют радиальные градиенты температуры и концентраций реагентов, а во-вторых, достаточно большим отношением L∕d, которое позволяет пренебречь продольным переносом вещества и тепла.

Пример 4. Определить объем катализатора в адиабатическом реакторе для дегидрирования этилбензола в стирол. Степень превращения 50 %. Диа­метр реактора D = 1,22 м.
Исходные данные: расход этилбензола vml = 6,05 кмоль/ч; расход водяного пара vm2 = 121 кмоль/ч; начальная температура T0 = 625 °C; среднее давле­ние в реакторе P = 1,2 атм.
Решение. Уравнение материального баланса будет тем же, что и в при­мере 3: ,, 0,00364 11000 21 + хdl = --------- е т --------12600 х ,1 л 1∙2 χ2(1-х)—-----------

К 21 + х dx. (8.51)Запишем уравнение теплового баланса адиабатического реактора:vmldxΔH = (vmlM1 + vm2M2)cpdT (8.52)или 6,01dx(-33 330) = 2819,3 ∙ 0,52dT - dT = 137dx,T -625 = -137х.Запишем уравнение (8.51) в виде
Δl = AiΔx.
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При I = O, х = О T= 625 oC (из примера 3), A0 = 1,01.При х = 0,1 T1 = 625 -137 ■ 0,1 = 611 °C. Тогда⅛00364e"1∞21+⅛l cι,011,⅛ 0,1*12600 1,2 L 0,28 21 + 0,1Определяем AZ: 1,01+1,42 Al = -------- ----- 0,1 = 0.121м.2Второй шаг: T2 =625-137-0,2 = 597 °C,л 0,00364 21+ 0,2Г,л l,2∙0,2212600 1,2 [ 0,22(21 + 0,2)Z2 -Z1 = А1+Аг -0,1 = 1>42 + 2>02.о,1 = 0,172 IV 2 2Z2 =0,121 + 0,172 = 0,293 м.Результаты расчетов приведены в таблице.

-1 = 1,42.

- —1 = 2,02,

х, % Т, °C I, M х, % Т, °C 1, м X, % Т, °C Z, м0 625 0 40 570 0,895 60 542 2,59010 611 0,121 50 556 1,475 65 536 4,03020 597 0,293 55 549 1,920 69 530 —30 584 0,535 — — — — — —

Пример 5. Адиабатический реактор с насыпным катализатором.Определить объемную скорость (количество газа в кубических метрах, подаваемого в 1 ч на единицу объема реактора), необходимую для проведе­ния реакции полимеризации пропилена.
Исходные данные: конверсия исходного пропилена 98 %, давление 1,5 МПа, Tbx = 230 °C; массовая скорость потока v0 = 1000 kγ∕(m2 • ч); исходная смесь состоит из 38 % (об.) пропилена и 62 % (об.) пропана; частицы катализатора имеют цилиндрическую форму (высота и диаметр равны 6,25 мм); доля сво­бодного объема в слое катализатора составляет 50 %.Экспериментальные данные показывают, что в результате реакции получается смесь ненасыщенных углеводородов, имеющая среднюю моле­кулярную массу 105, среднюю температуру кипения 104,4 °C и плотность 0,71 кг/м3 (при 15,6 0C).При расчете можно допустить, что реакция полимеризации необратима и активность катализатора настолько высока, что концентрация пропилена

Как видно, для степени превращения 50 % требуется высота слоя катали­затора 1,475 м. Необходимый объем катализатора
πD2 τ π(l,22)2 η 1 ,Vκaτ =---- L = -———-1,475 = 1,725 м3.4 4Таким образом, необходимый объем катализатора для достижения сте­пени превращения 50 % для адиабатического реактора меньше, чем для поли­тропического.
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на активной поверхности катализатора практически равна нулю (реакция определяется диффузией).Перепадом давления в реакторе можно пренебречь.
Решение. Объемную скорость потока газа можно определить следующим образом: 22,4v0 о / f оV = —-—- м3 / (м3 ■ ч), LMbxгде v0 — массовая скорость потока, kγ∕(m1 2 • ч); L — высота слоя катализа­тора, м; Mbx — молекулярная масса газа на входе в реактор.

1. Определение состава смеси газа на входе и выходе из реактора. Рассматриваемая реакция полимеризации пропилена протекает по сле­дующему суммарному уравнению:2,5C3H6 → C7 5H15При определении состава газовой смеси на входе и выходе из реак­тора [в % (об.)] исходим из 100 моль сырья и степени превращения пропана, равной 98 %.На входе в реактор смесь газов имеет состав:пропилен — 38 моль, или 38 %; пропан — 62 моль, или 62 %;Всего 100 моль, или 100 %.На выходе из реактора смесь газов имеет следующий состав:пропилен — 0,2 • 38 = 0,76 моль, или 1,0 %;пропан — 62,0 моль, или 79,7 %;38-0,98 πnon.полимер---------- -— = 14,9 моль, или 19,3 %;2 j 5Всего 77,66 моль, или 100 %.

Следовательно, для расчета объемной скорости необходимо знать Mbx и L.В приведенном выше уравнении принимается, что объем газа измерен при нормальных условиях, т. е. при 0 oC и 760 мм рт. ст. Если объем газа измерен при температуре и давлении на входе в реактор, то объемная скорость опре­деляется выражением 22,4vTbx∙760LMbx∙237Pbx M3∕(m3∙4), (8.53)где Tbx, Pbx — соответственно температура и давление на входе в реактор. Высота слоя катализатора L = (BEΠ)Nm, (8.54)где ВЕП — средняя величина высоты единицы переноса массы, равная сред­нему арифметическому значений ВЕП, определяемых при условиях на входе и выходе из реактора; Nm — число единиц переноса массы.
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2. Определение температуры на выходе из реактора. Поскольку ре­актор работает в адиабатических условиях, теплота реакции приводит к увеличению температуры в реакторе.Температуру на выходе из реактора можно определить, исходя из те­плоты реакции и теплового баланса потоков на входе и на выходе из ре­актора с учетом зависимости изменения энтальпии от температуры. Однако в этом расчете необходимости нет, так как температура отно­сительно мало влияет на скорость диффузии. Поэтому можно сделать расчет, допустив, что теплота реакции не зависит от температуры, а те­плоемкость смеси не меняется и равна теплоемкости сырья при усло­виях на входе в реактор.Увеличение температуры в результате химического превращения на­ходим из условия, что теплота, выделяющаяся при реакции, расходует­ся на нагревание газового потока:
xAH0 = cpAT, (8.55)где ΔHo — стандартная теплота реакции; ср — теплоемкость потока, равная теплоемкости сырья при температуре на входе в реактор; AT — увеличение температуры в реакторе.Теплоту реакции AHo определяют, принимая, что свойства полиме­ра, получаемого в результате реакции, близки к свойствам эквимолеку­лярной смеси 2,3-диметилбутена-1 и 2,3,3,4-тетраметилпентена-1:

AH0, ккал/мольПропилен 5,42,3-Диметилбутен-1 -15,22,3,3,4-Тетраметилпентен-1 32,8ОтсюдаА„о (-15,2-32,8)0,5-5,4-2,5 η _AHo =---------------- ------------- ------ — = -15 ккал/моль пропилена.5Определим теплоемкость сырья при температуре на входе в реактор 230 oC (503 К) на основании температурных зависимостей теплоемко­сти пропана и пропилена.Теплоемкость пропана:Cp,C3H8 =2,410 + 5,72∙10-2T-17,5∙10-6T2 =26,743 кал/(моль-К).Теплоемкость пропилена:Ср,C3H6 =3,253 + 4,5∙10-2T-l,374 10-3T2 =22,47 кал/(моль-К).Теплоемкость сырья при температуре на входе в реактор:
ср = 0,62 • 26,743 + 0,38 • 22,47 = 25,12 кал / (моль • К).Из уравнения (8.58) найдем увеличение температуры в реакторе:
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xAH° 0,38 0,98 15ΔT =------- = —------- --------- = 222 град.Cp 25,12Следовательно, температура газа на выходе из реактора будет при­близительно составлять230 + 222 = 452 oC (725 К).3. Определение свойств газовой смеси и отдельных ее компонентов. Для нахождения средней высоты единицы переноса массы нужно опре­делить некоторые константы отдельных компонентов, а также констан­ты газовой смеси при условиях на входе и на выходе из реактора, не­обходимые для вычислений значений Re, Pr:Re = dnpG∕μ; Pr = μ∕pD,где dπp — приведенный диаметр частиц катализатора; G — массовая скорость потока; μ — вязкость газовой смеси при данных температуре и давлении в реакторе; р — плотность газовой смеси при температуре и давлении в реакторе; D — средний коэффициент диффузии пропи­лена в смеси.Для цилиндрических частиц катализатора (d = h = 6,35 мм)dπp = 1,225d = 1,225 • 6,35 = 7,78 мм.Величину μ определяют по уравнению
M, M,πpM,κp>где μπp — вязкость при приведенных давлении и температуре (Pnp и Tnp).В отсутствие экспериментальных данных критическую вязкость μκp можно рассчитать, используя различные эмпирические зависимости, например (М — молекулярная масса газа):μκp=77,0(√MP⅛∕3)∕T⅛∕6.Критические параметры пропилена и пропана имеют следующие значения:

- τκp, кПропилен 364,5Пропан 369,9 Pκp, атм 45,3 42 μκp, мкПз233228Определим критические параметры для продукта реакции — поли­мера — из следующих эмпирических уравнений:Tκp =1,027Tkhπ +159, Pκp = 20,8Tκp /(Vκp-8),где Vκp — мольный критический объем,Vκp = (0,337c⅛ +II)1’25.
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Величина Pch — парахор, значение которого для данного соединения можно определить суммированием атомных и структурных парахоров.Определим значение Pch для полученного полимера как для смеси ненасыщенных углеводородов с эмпирической формулой C75H15:
Pch = 7,5 • 4,8 + 15 • 17,1 + 23,2 = 315,7.Подставив это значение Pch в уравнение по определению Vκp, получимVκp = (0,377 • 315,7 + 11,0)1-25 = 439.Найдем Tκp: Tm = 1,027 • 377,5 + 159 = 546,7 К. 

kP ’ ’ 3Критическое давление для полимера_ 20,8 546,7 κp^ 439-8 = 26,4aτM.Критическая вязкость полимера√105 -26 42/3μκp = 77,0 V — = 245 мкПз.Ркр 546,71/6Теперь определим значения критических и приведенных параме­тров для газовой смеси на входе и выходе из реактора.Для смеси на входе в реактор:

= 1,37, 367,915 = 0,35.

ακp)Bx =0,62(Tkp)c3h8 +0,38(Tκp)c3H6 =367,9 К, (Дф)вх = θ,62(Pκp)c3H8 +0,38(Pκp)c3H6 =43,3aτM, (Икр)вх = θ,62(μκp)c3H8 +θ,38(μκp)c3H6 =230мкПз, f7, л _ T1bx _ 503,1 l∙^πp√Bx 1'-■‘кр.'вх (р ) =___ ?—првх (¾)bx 43,3В случае смеси газов с помощью диаграммы, представленной на рис. 8.21, определяют приведенную вязкость по критическим тем­пературе и давлению. При найденных значениях (Тпр)вх и (P∏p)bx имеем
(Ипр)вх 0,63.Вязкость смеси на входе в реакторрвх = 0,63 • 230 = 144,9 мкПз = 0,05216 кг/(м • ч).Для смеси на выходе из реактора(Tkp)bhX = 0,798(Tkp)c3h8 + O3OI(Tkp)c3H6 +0,192(Tιφ)c7^15 =403,8 К,(Ткр)вых = θ,798(Pκp)c3H8 ÷O,Ol(Pκp)c3H6 +0,192(Pκp)c7sH15 =39атм,
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G⅛)bhx -θj798(μκp)c3H8 +O,Ol(μκp)c3li6 + 0,192(μκp)c75H15 -231mk∏3,

Рис. 8.21. Диаграмма зависимости вязкости газа (газовых смесей) 
от температуры и давленияВ этом случае из диаграммы рис. 8.21 находим(Мировых 0,8,Рвых = 0,8 • 231 = 184,8 мкПз = 0,06653 кг/(м • ч).Далее определяем плотность газовой смеси. Средняя молекулярная масса смеси на входе в реактор:пропилен — 0,38 моль, или 0,38 • 42 = 15,96, 
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пропан — 0,62 моль, или 0,62 • 44 = 27,28, Mbx = 43,24.Мольный объем смеси в условиях температуры и давления на входе в реактор Vbx = 0,0224^^— = 0,00275 M3 / моль.273,115Следовательно, 0,04324 . 3рвх =------------= 15,75 кг / м3.0,00275На выходе из реактора:пропилен — 0,01 моль, или 0,01 • 42 = 0,420 пропан — 0,798 моль, или 0,798 • 44 = 35,112 полимер — 0,192 моль, или 0,192 • 105 = 20,160 Мвых = 55,692 725 1V^bix = 0,0224———————= 0,003966 м3/моль.вых 273,115Таким образом, 0,0556920,003966 = 14,04 кг/м3.Коэффициенты диффузии можно определить с помощью полуэмпи- рического уравненияrt 0,00155T3∕2 ∏ F 2 .
ab “ Р(У1/3 + VB1/3 )2 ∖ Ma + Mb m Ч’где Va, Vb — мольные объемы диффундирующих газов А и В; Ma, Mb — молекулярные массы газов А и В; T — температура, К; P — общее дав­ление, атм.Мольные объемы определяем суммированием атомных объемов, значения которых для углерода и воздуха равны соответственно 14,8 и 3,7: Vc3H6 =3∙14,8+6∙3,7 = 66,6m3/моль,Vc3H8 = 3 • 14,8 + 8 • 3,7 = 74 м3 / моль,Vc75H15 =7,5∙14,8 + 15-3,7 = 166,5м3/моль.Определим коэффициенты диффузии пропилена и пропана. При ус­ловиях на входе в реакторГП ч 0,00155∙5033z2 Г1 Г n mo,oo 2 .cdC3H6jC3H8)вх 15(66 6i∕3+74i∕3)2 ,y 42 + 44 0,∞3688m /ч.
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При условиях на выходе из реактораГП A 0,00155-7253/2 Г1 Г n nn,o,c 2/ (dc3h6 , c3h8 )Вых 15(66,6i∕3+74ι∕3)2 у 42 + 44 0j006365m /чКоэффициент диффузии пропилена в полимерГП Л 0,00155-7253/2 ∏ Г“ 2/( C3H6jC75H15)вых 15(66j61∕3+166j51∕3)2√42 + 105 0’004036М /Ч
Средний коэффициент диффузии пропилена в смеси

U - -ivC3H6 )D - ivC3H8 DC3H6, C3H8 + jvC7i5H15 0C3H6, C7j5H15,где jvC3H6J jvc3h8j jvc75h15 — соответственно мольные доли пропилена, пропана и полимера в потоке газа.При условиях на входе в реактор
wC7j5H15 -Oj О - jvC3H6 ) - jvC3H8 •Тогда

°вх -(°C3H6jC3H8)bx∙При условиях на выходе из реактора
_ jvC3H8 (0C3H6j C3H8 )вых + jvC7j5H15 (°C3H6j C7j5H15 )Вых _

2jBHX - АТ
1 -jvC3H60,798-0,006365 + 0,192-0,004036 nnncnπo 2 ,= —-------- ---------------- --------- ------------= 0,005913 м2 / ч.1-0,01Значения основных величин, характеризующих свойства газовойсмеси и ее компонентов, сведены в табл. 8.7 и 8.8.

Свойства компонентов газовой смеси

Таблица 8.7

Свойство Пропан Пропилен ПолимерКритическая температура Tκp, К 369,9 364,5 546,7Критическое давление Pκp, атм 42,0 45,3 26,3Критическая вязкость μκp, мкПз 228,0 233,0 245,0Молекулярная масса 44,0 42,0 105,0Мольный объем, м3/моль 74,0 66,6 166,5
Свойства газовой смеси

Таблица 8.8

Свойство Смесь на входе 
в реактор

Смесь на выходе 
из реактораКритическая температура Tκp, К 367,9 403,8
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Окончание табл. 8.8

Свойство Смесь на входе 
в реактор

Смесь на выходе 
из реактораКритическое давление Pκp, атм 43,3 39,0

Критическая вязкость μκp, мкПз 230,0 231,0Приведенная температура Tnp 1,37 1,79Приведенное давление Pnp 0,35 0,38
Приведенная вязкость μπp 0,63 0,80Вязкость:мкПз 144,9 184,8

кг/(м • ч) 0,05216 0,06653Молекулярная масса 43,24 55,692Плотность, кг/м3 15,75 14,04Коэффициенты диффузии пропилена, м2/ч 0,003688 0,006365
0C3H6jC3H8 0,002339 0,004036
0C3H61C75H15 0,003688 0,005913Определим значения критериев Re и Pr. Для газового потока при ус­ловиях на входе в реактор получимn -⅛pv0 0,00778-1000

*'⅛x ~ рвх 0,05216∩r _ Pbx _ 0,5216ВХ Pbx¾x 15,75-0,003688Для газового потока на выходе из реактора⅛p⅞ 0,00778-10006вых 0,066530,06653

= 149,
= 0,898.
= 117,

= 0,801.M-вых∩J. _ МвыхВЫХ РвьоАых 14,04-0,0059134. Определение высоты единицы переноса массы (ВЕП). Так как зна­чение Re < 350, то используем уравнение
Fv (ВЕП) = 0,549 Re0-5Pr2/3,где Fv — поверхность частиц катализатора, приходящаяся на единицу объема слоя катализатора, m2∕m3.Для частиц катализатора, имеющих форму цилиндра с высотой, рав­ной диаметру, значение Fv определяют по формуле

Fv = 6(l-ε)∕d, 
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где ε — доля свободного объема; d — диаметр частиц катализатора (6,35 мм).Имеем = 6(1 0,5) = 0 мм2 / ммз = 472 м2 / мз 6,35Далее Fv(BEΠ)bx = 0,549 1490’51 0,8982z3 =6,59, 6 59 (BEΠ)bx = = 0,01395 м,вх 4721у(ВЕП)вых =0,549 ∙0,ll 70’51 0,8012/3 =5,37,5 37 (BEΠ)bbix=-^ = 0, 01138 м.Среднее значение высоты единицы переноса массыnτ7π 0,01395 + 0,01138 nnno,1-ВЕП = —------------- ---------- = 0,01265 м.25. Определение числа единиц переноса массы. Значение Nm находят с помощью уравненияpAl PfdP. УА1
N = f --------- Z—Δ----------------= [ _______________________________________m pi2(l + PA5A)^A-^Ai) yl2(l + JA5A)(jA-JAi)5где Pp У] — средние значения (логарифмическое или арифметическое) давления и концентрации пропилена на входе и выходе из реактора; 6А — изменение числа молей на 1 моль реагирующего пропилена.Согласно принятому допущению активность катализатора настоль­ко высока, что концентрация пропилена на поверхности равна нулю, т. е.уА1 = 0 (реакция определяется диффузией). В этом случае Nm будет составлять

Yfdy а

yfdyc3n6Cyc3H6 )вх 
Nm ~ f ЛCyc3H6 )вых 11 + ∙y¾H6 0C3H6 JJc3H6Это уравнение можно проинтегрировать, если принять, что уу посто­янная величина: Cyc3H6 ⅛x (l + yc3H6δc3H6 -Jc3H6 δC3H6 )Φrc3H6 _

Nm У/ J Л X ЛCyc3H6 )вых li + ∙y¾H6 0C3H6 JJc3H6(y⅛H6)Bx (УС3Н6)Вх d(jc3H6‰)= У/ Cyc3H6 )вых УC3H6 Cyc3H6 )вых 1+ Уc3h6 5C3H6 _После интегрирования и некоторых преобразований получаем
N =2 3v Ic СзНб ^bx[1+ СзНб^вых$СзНб J m ’ (Jc3H6)Bbκ[l + (Jc3H6)δc3H6] (8.56)
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Значение (уу)вх определяется как среднее логарифмическое между [1+(Ус3н6 )i 8c3h6 ] и (1 + уСзн6 Sc3H6) '■l = I1 + (Ус3н6)iSc3h6]-(1 + Ус3н6Sc3H6) = 1-(1-0,38-0,6) = 0 85512 31 iσ1+⅛⅛¾ 2,31 Ig’ g l + yc3H68e3H6 *1-0,38-0,6При условиях на выходе (уу)вых определяем среднее арифметическое, так как концентрация пропилена в выходящем потоке мала:(yz)mπ g1÷0÷3-⅞l⅛5<⅛H6)g 1 + 1-0,010,6 =09972 2Значение уу находим как среднее арифметическое (уу)вх и (урвых:0,885 + 0,997 _ n.n
У/=----------------- = 0,941.Подставив это значение в уравнение (8.59), получим

M 9Q∩Q410>38(1-°-01∙°∙6) о
Nm = 2,3 • 0,941-------------------------= 3,66.0,01(1-0,38-0,6)6. Определение высоты слоя катализатора и объемной скорости. Подставив рассчитанные выше значения ВЕП и Nm в уравнение (8.57), получим L = (BEΠ)Nm = 0,01267-3,66 = 0,0464 м.Найдем объемную скорость газа, считая, что объем газового потока отнесен к температуре 20 oC и давлению 0,1 МПа:1000-22,4-293 nonn 2 , 3V =----------- ----------- = 1200 м2 / м3 ■ ч.0,0464-43,2-273Реакторы с катализатором в очень тонком слое в виде металличе­ских сит используют для проведения реакций, протекающих с большой скоростью; определяющим этапом процесса в этом случае является диффузия. В промышленности реакторы такого типа применяют для окисления аммиака, производства азотной кислоты, формальдегида и др.

Пример 6. Адиабатические реакторы с ситчатым катализатором. Хорошо изучен процесс окисления аммиака. Установлено, что скорость процесса опре­деляется скоростью диффузии от контактной поверхности катализатора.Определить площадь ситчатого катализатора и количество аммиака, диф­фундирующего к его поверхности, если известен коэффициент массопередачи, а концентрация аммиака на поверхности контакта равна нулю, т. е. скорость реакции велика.
Исходные данные. Температура в реакторе 650—700 °C. Слой катализа­тора с сечением 1 см2 и толщиной I образован рядами сеток из чистой пла­тиновой проволоки или из сплава платины с родием (3—10 %) или пал­ладием. Наиболее широко используют сетки из проволоки диаметром 
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от 0,04 до 0,09 мм с числом отверстий 1024—3600 на 1 см2. Активная поверх­ность Sa сеток представляет собой общую поверхность проволоки на единицу всей поверхности и вычисляется по уравнению
SA=2ndJn, (8.57)где d — диаметр проволоки, см; п — число отверстий на 1 см2.

Решение. Реакция окисления азота происходит с незначительным увели­чением объема — следовательно, давление снижается, способствуя образова­нию оксида азота NO. При температуре 650—700 0C реакция протекает почти со 100 %-ным выходом. По мере повышения температуры скорость реакции увеличивается, но степень превращения уменьшается.Время контакта τ очень мало и определяется выражениемτ = Vcβ/V,где Vcb — свободный объем слоя катализатора, м3; v — объемный расход газа, м3/с.Свободный объем слоя катализатораVcb= fSmd /100, (8.58)где/— коэффициент, определяющий зависимость между свободным и общим объемами сеток; S — поверхность сеток, м2; т — число сеток.Объемный расход газовой смесиv = voT∙76O∕273P, (8.59)где v0 — объемный расход смеси при 0 °C и 760 мм рт. ст., m3∕c; T — темпе­ратура реакции при контакте, К; P — давление газа при контакте, мм рт. ст.Чрезвычайно малое время контакта (порядка 1/104) делает эту реакцию одной из самых быстрых реакций в гетерогенной системе газ — твердое тело.Так как на основании приближенного расчета было установлено, что в условиях промышленного процесса количество реагирующего аммиака на 20—60 % больше, чем могло пройти к поверхности катализатора, пред­полагается, что реакция окисления аммиака относится к реакциям, кото­рые начинаются на поверхности катализатора, но развиваются после этого в газовой фазе. Таким образом, можно доказать, что действительное количе­ство реагирующего аммиака больше, чем количество аммиака, проходящего из газовой фазы к поверхности катализатора.При определении необходимой высоты слоя катализатора допускают, что основная реакция идет по уравнению4NH3 + 5O2 = 4NO + 6H2O,а вторичная реакция 4NH3 + 3O2 = 2N2 + 6H2OПредполагается, что все количество аммиака, которое достигает поверх­ности катализатора, реагирует по основной реакции при температуре 700 °C; вторичная реакция приводит к потере аммиака. Смесь реагентов содержит 10 % (об.) аммиака и 90 % (об.) воздуха.
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Характеристика катализатора из платины (сита):числоотверстийна1см2........................................ 1024толщина проволоки, см..................................... 0,006удельная поверхность, m2∕m2............................ 1,407нагрузка, кг NH3∕m2 в сут....................................... 600В 1 ч на 1 м2 сита окисляется следующее количество аммиака:600 • 1,407/24 = 35,1 кг NH3.В рабочих условиях 95 % аммиака переходит в оксид азота NO. Для этого количества аммиака составлен материальный баланс (табл. 8.9).
Таблица 8.9

Часовой материальный баланс окисления аммиака на 1 м2 сита

Вход Выход Единица 
измеренияNH3 O2 N2 NO H2O O2 N22,07 3,94 14,76 1,966 3,105 1,402 14,812 кмоль 
м3 (при 0 oC 

и 760 мм рт. ст.) 
кг % (об.)

4,62 88,1 330,0 44,0 69,5 31,4 332,035,10 126,0 412,5 58,6 56,0 45,0 414,010,0 17,9 72,1 9,22 14,64 6,57 69,57Коэффициент диффузии газа А в газ В рассчитывают по формуле
т1/2 ГТ ГDab =0,0043-----r⅛---- CM2/с, (8.1ab P(Vi/2+VB1/3)2VMA Mb ’где Va, Vb — мольные объемы газов А и В, участвующих в реакции при нор­мальной температуре кипения, см3/моль; Ma, Mb — молекулярные массы газов А и В.При расчете принимают следующие значения мольных объемов:NH3 O2 N2 NO H2OVi , смЗ/моль 25,8 25,6 31,2 23,6 18,9Значение коэффициента диффузии Da, вс газа А, который диффундирует через смесь газов В и С, вычисляют с помощью соотношения1~УаУв / ^AB + Ус / DAC

rp,eyi— мольные доли компонентов в смеси; D — коэффициенты диффузии, определяемые по уравнению (8.60).Значения коэффициентов диффузии даны в табл. 8.10.
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Таблица 8.10
Коэффициенты диффузии, м2/ч

20 °C 0NH3lO20,0670 dNH3jN20,0646 DO2jN20,0542 dnh3→o2jn2 0,0651
700 °C dNH3jO2 0,407 dNH3jN2 0,392 DO2jN2 0,329 dnh3→o2jn2 0,582

dNH3jO2 0,422 dNH3jN20,364 dO2jN20,504 dnh3→o2jn2 0,464
dNH3jO2 0,345 dNH3jN20,427 dNH3-KO2j N2j NO, H2O)0,412Средние плотности и молекулярные массы: для смеси на входе (20 °C)рв, = 1,156 кг/м3, Mbx = 27,6;для смеси на выходе (700 °C)Рвых = θ,339 кг/м3, Мвых = 27,0.Для расчета вязкости смеси используют уравнениеPi μ2Pm =------------- -р--------------ч +--------------γa----------------- =j l l,385μ1 y2 + Уз + I 1 + l,385μ2 I y1 + y3 +У1Р1 ∖di,2 Ад J У2Р2 V d2ji АдЗначения плотностей и вязкостей компонентов смесей приведены в табл. 8.11.

Таблица 8.11
Платности [кг/м3] и вязкости [кг/(м ■ ч)] компонентов смеси

Температура Величины
Компоненты

NH3 O2 N2 H2O NO20 °C P 0,710 1,330 1,162 — —μ 0,345 0,0748 0,0640 — —700 oC P — 0,401 0,351 0,226 0,377μ 0,1156 0,1742 0,1444 0,1505 0,1539Считают, что слой катализатора подобен слою колец Рашига с d = h = = 0,06 мм. Эквивалентный диаметр этих колец⅛=√‰5d =7,3-10"5 м.Удельная поверхность колецFv =2,84-IO4 м2/м3.
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Массовая скорость газовых реагентовV0 = 573,6 кг/(м3-ч).Критерии Рейнольдса и Шмидта имеют следующие значения:Re20Oc =0,730, Re700=c =0,367, Sc20°c =0,760, Sc20∙>c =0,812.Коэффициент kr вычисляют с помощью уравнения fcr=l,82Re-°>51.Высоту единицы переноса массы (ВЕП) определяют с помощью уравнения (BEΠ)Fv = Sc2z3kr.Таким образом, рассчитав kτ и ВЕП, находимВход Выход kr........................ 2,14 3,04ВЕП................... 0,390 0,287BEΠ = ^0,39°÷0,287^2 =l,2∙10~5 м.2,84 IO4Число единиц переноса массы
У fin

УА1С1 + Уа28а)Ja2CL +Ja1Sa) ’где бА — изменение числа молей во время реакции, рассчитанное на 1 моль аммиака; уА1, уАг — мольные доли аммиака в смеси газов на входе и выходе;— среднее логарифмическое значение сумм (1 + уАбА) и (1 + уА.бa. ). В ука­занном случае уА. ≈ 0, y^⅛l ≈ 1.Принимаем, что общие потери аммиака в процессе окисления определя­ются реакцией 4NH3 + 6NO = 5N2 + 6H2Oкоторая происходит после реакции на поверхности контакта (2 %). Следо­вательно, превращается 98 % аммиака, а мольная его доля уАг в смеси газов на выходе равно 0,002 (или меньше).Число единиц переноса массы в этом случае
Nm =1∙2,31g 0,111(1 + 0,002 0,25)0,002(1 + 0,111 0,25) = 3,94≈4.Высота слоя катализатора L будет составлять

L = (BEΠ)Nm = 1,2 IO’5 -4 = 4,8- 10~s м.Активная поверхность слоя, образованного из колец, в 1,5 раза больше, чем поверхность проволочных сит. Используя проволоку вместо колец, нужно увеличить в 1,5 раза высоту слоя катализатора из платины, принимая 
L = 0,072 м.
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8.12. Определение параметров гетерогенно-каталитических 

процессов на лабораторных установкахДанные, получаемые в лаборатории при исследовании гетерогенных каталитических реакций, должны строго соответствовать стационар­ной химической активности и селективности катализатора независимо от того, что является целью исследования: построение кинетической модели процесса или подбор катализаторов.Влияние процессов тепло- и массопередачи от потока к частице и внутри частицы, а также неоднородность температурного поля в газо­вой фазе и в катализаторе могут приводить к искажению результатов. Последующий анализ полученных данных представляет значительные трудности.Пренебрежение диффузионными эффектами при измерении ско­ростей реакций приводит к кинетическим выражениям, лишенным смысла, поэтому гидродинамическим аспектам работы лабораторных реакторов следует уделять большое внимание.Если в конструкции промышленного реактора должно учитываться существование температурных и концентрационных градиентов, то при проведении экспериментов в лабораторном масштабе задача состоит в том, чтобы исключить возможность существования таких градиентов. Иначе говоря, процесс в лабораторном реакторе должен отвечать собственно химическому превращению.Наглядным примером этому является промышленное окисление аммиака до оксида азота на платиновом катализаторе. Эта реакция сильно зависит от скорости диффузии реагирующих веществ в газовой фазе к поверхности и от поверхности катализатора.В лабораторных исследованиях необходимо создать условия для изучения поверхностной кинетики, не осложненной процессами тепло- и массопередачи.На базе совместного рассмотрения закономерностей поверхностной кинетики и процессов переноса возможно создание более эффектив­ного промышленного реактора.
8.12.1. Определение лимитирующей стадии процессаИсследование кинетики гетерогенных систем начинают с уста­новления лимитирующей стадии процесса. Химические процессы в гетерогенных системах могут протекать: а) в кинетической обла­сти; б) в диффузионной области (имеется в виду внешняя диффузия); в) в смешанной области.Химические процессы, протекающие в кинетической области, характеризуются тем, что скорость собственно химической реакции является наиболее медленной, лимитирующей весь процесс.Химические процессы, протекающие в диффузионной области, характеризуются тем, что лимитирующей является скорость диффузии реагентов к зоне реакции.
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Химические процессы, протекающие в смешанной области, харак­теризуются тем, что скорости химического превращения и диффузии соизмеримы.В диффузионной области скорость реакции, как и коэффициент диффузии, сравнительно мало зависят от температуры и меняются с изменением скорости газового потока аналогично диффузионному критерию Нуссельта, т. е. пропорционально скорости газового потока в степени 0,4—0,5 во внешнедиффузионной области.В диффузионной области, кроме того, скорость реакции не зависит от конкретных особенностей ее химического механизма. Скорости раз­ных реакций отличаются друг от друга из-за различия коэффициентов диффузии реагирующих веществ, а в случае обратимых реакций — поскольку неодинаковы условия равновесия. Все реакции в диффузи­онной области имеют первый порядок по реагирующему веществу при постоянном общем давлении. При этом порядок реакции по общему давлению отличается от порядка концентрации.Условия возникновения диффузионной области создаются при боль­ших скоростях реакций и малых скоростях диффузии, т. е. при высоких температурах, высоких давлениях и малых скоростях газового потока.Рассмотрим методы определения лимитирующей стадии процесса — наличие преобладающего влияния диффузионной или кинетической области.а) Определение по температурному коэффициенту суммарной ско­рости процесса. Если с изменением температуры на 10 0C суммарная скорость процесса изменяется в 2—3 раза (как следует из закона Арре­ниуса), лимитирующей стадией является собственно химическое пре­вращение. Если же с изменением температуры на 10 oC суммарная скорость процесса изменяется менее чем в 2 раза, лимитирующей ста­дией служит массообмен. В промежуточных случаях реакция протекает в диффузионно-кинетической области.б) Определение по кажущемуся порядку реакции. Если он отлича­ется от единицы, лимитирующей стадией является химическое превра­щение. Однако если порядок реакции равен единице, вопрос о лими­тирующей стадии остается открытым, так как процесс массообмена зависит от концентрации также в первой степени.в) Определение по зависимости суммарной скорости процесса от гидродинамических условий его проведения. Если скорость процесса не зависит от гидродинамических условий его проведения, то лимити­рующей стадией является собственно химическое превращение. В слу­чае влияния гидродинамики на скорость процесса лимитирующей ста­дией является либо процесс массообмена, либо одновременно процессы массообмена и химического превращения (т. е. реакция протекает в диффузионно-кинетической области).Последний наиболее распространенный метод для установления лимитирующей стадии процесса контактно-каталитических реакций реализуется одним из следующих способов.
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Способ 1. Проводят две серии опытов с двумя разными объемами слоя катализатора Vr в трубках одного и того же сечения при различных мольных объемных скоростях подачи газа и постоянном составе газа на входе. Измеряя степень превращения х на выходе и скорость подачи газа vm, наносят опытные данные на график в координатах х — Vr∕vm. Если на графике данные двух серий опытов укладываются на одну кривую (рис. 8.22, а), лимитирующей стадией является кинетическая область, так как скорость процесса не зависит от изменения скорости газа. Если на графике получается отдельная кривая для каждой серии опытов (рис. 8.22, б), реакция протекает в диффузионной области. Если же, наконец, на графике при высоких скоростях газа (т. е. при малых значениях Vr ∕vm) для двух серий опытов получаются сначала одна кривая, а затем две, то большим скоростям соответствует кинети­ческая область, а малым — диффузионная (рис. 8.22, в).

Рис. 8.22. Изменение степени превращения со скоростью подачи реагента 
в зависимости от лимитирующей стадии (первый способ): 

а — кинетическая область; б — диффузионная область; 
в — диффузионно-кинетическая область

Способ 2. Проводят несколько опытов при различных мольных объ­емных скоростях подачи газа и разных объемах слоя катализатора, но таким образом, чтобы отношение Vr∕vm сохранялось постоянным. При одинаковом в каждом опыте составе газа на входе измеряют сте­пень превращения. Полученные таким образом опытные данные нано­сятся на график в координатах х — vm.Если окажется, что степень превращения постоянна, то диффузия не влияет на процесс, т. е. лимитирующей стадией является реакция. Кривая, представленная на рис. 8.23, показывает, что в области малых скоростей газа диффузия оказывает влияние на процесс, а при больших скоростях газа процесс переходит в кинетическую область, так как ско­рость газа перестает оказывать влияние на процесс.
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Рис. 8.23. Изменение степени превращения со скоростью подачи 
реагентов в зависимости от лимитирующей стадии (второй способ)При изучении гетерогенных химических реакций (установление механизма реакций, определение оптимальных температурных режи­мов их проведения и т. д.) важно создать в лабораторной установке такие условия, при которых исключилось бы или сводилось к мини­муму диффузионное сопротивление, т. е. реакция протекала бы в кине­тической области. При этом очень важно уметь оценить, насколько полно исключено влияние диффузионного сопротивления, а следова­тельно, насколько точны экспериментальные данные по определению скорости реакции.Из изложенного выше следует, что кинетическая область должна соответствовать тому участку кривой w =f∕(ym), на котором эта область становится постоянной и не зависит или мало зависит от дальнейшего увеличения vm. В последнем случае можно оценить долю диффузион­ного сопротивления следующим образом. Приравнивая w к количеству вещества, перенесенному через диффузионный слой, получим

w = ⅛yFm⅛>A, (8.61)где w — скорость реакции, выраженная через число прореагировавших молей компонента А, приходящееся на единицу времени и единицу массы катализатора; kθy — коэффициент массопередачи в газовой фа­зе; Fm — поверхность на единицу массы катализатора; ДрА — разность парциальных давлений компонента А в диффузионном слое, равнаяAPa=Pa6-Pajгде рХ6 — парциальное давление компонента А в газе; р£ — то же на поверхности катализатора.Коэффициент массопередачи k0y входит в обобщенное уравнение Чилтона и Колборна, модифицированное применительно к гетероген­ным реакциям Янгом и Хоутеном: (8.62)
Решая совместно уравнения (8.61) и (8.62) относительно ДрА/ рА, получим ДрА = 1Г y∣F^wMmp∖ μ Pa α I PaM⅞1 Rp0Am (8.63)
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где P — общее давление; рА — парциальное давление компонента A; Mm — средняя молекулярная масса газа; μ и р — соответственно динамическая вязкость и плотность газа; DAm — средний коэффициент диффузии компонента А в газовой фазе; а — коэффициент пропорцио­нальности; y∣F^G^μ — модифицированный критерий Re; Fp — поверх­ность одной частицы катализатора; G — массовая скорость газа.Приводим значения а ин: при Re < 620 а = 2,44 и п = 0,51; при Re > 620 а = 1,25 и п = 0,41.Введем обозначение
'j⅛wMmp∖ μ

РкРРт Jl P0Am

\2/3

и на основе уравнения (8.63) построим график в координатах ApА/рА — 
X. В качестве параметра берутся числа Re = y∣F^G / μ, при этом для каж­дого значения Re получаются прямые, расходящиеся от начала коорди­нат под различными углами (рис. 8.24).

Puc. 8.24. Номограммы для определения ЬрА1рАЗадаваясь пределом точности, с которой необходимо определять ис­тинную скорость химической реакции, и отвечающим ей отношением ДрА/рА в диффузионном слое, находят соответствующую скорость по­токов при данном значении комплекса X.Так, например, если экспериментальная точность определения ско­рости реакции должна быть более 10 %, диффузионным сопротивле­нием можно пренебречь, если АрА/рА = 0,1 или меньше. Если точность должна быть 1 %, диффузионным сопротивлением можно пренебречь, если АрА/рА = 0,01 или меньше, и т. д. Диффузионное сопротивление становится незначительным в тех случаях, когда реакция на поверхно­сти протекает медленно, а также при высоких парциальных давлениях реагентов.Следующие соотношения в выборе массовой скорости (критерия Re) также могут служить для ориентировки:
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δPa∕Pa X Re = y∣FpG∕μ.ОД 5 450ОД 10 17 0000,01 5 25 0000,01 10 80 000Так, если точность 10 % допустима при X = 5, критерий должен быть не менее 450; при точности 1 % и X — 5 — не менее 25 000.Диффузия становится определяющей при и ДрА/рА = 1. Это пре­дельное состояние (рис. 8.25) достигается на «идеальном» катализа­торе, когда реакция на поверхности протекает мгновенно и процесс характеризуется только скоростью подвода реагентов и скоростью отвода продуктов реакции. Как следует из рис. 8.25, диффузия стано­вится определяющей и число X не может превышать приведенных ниже значений при указанных числах Re:
X............................................ 300 74 23 7,5Re = ⅛......................... 10 000 1000 100 10μПри Re = 100, например, число X не может превышать значения 23, соответствующего условиям идеального катализатора.

Рис. 8.25. Предельные значения х при различных значениях Re
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8.12.2. Методы исследования кинетики каталитических реакцийКинетику гетерогенно-каталитических реакций исследуют различ­ными способами. Прежде всего различают проточный и статический методы — в зависимости от того, является реактор проточным или нет. Ввиду значительного отличия условий протекания процесса в статиче­ских установках и в реальных промышленных аппаратах и затруднений в использовании лабораторных данных для прикладных кинетических исследований промышленных газофазных реакций статический метод обычно не применяется.Контактно-каталитические реакции исследуют обычно дифференциаль­ным или интегральным методами. Если при проведении опыта скорость реакции определяется непосредственно, метод называется дифференци­
альным. Если же определяют количество вещества, прореагировавшего за какой-то промежуток времени или на каком-то участке реактора, метод называется интегральным.

Интегральный изотермический методИнтегральный метод предполагает проведение кинетических экспе­риментов в аппарате идеального вытеснения.Физические факторы, оказывающие влияние на каталитические реакции, нагляднее всего проявляются при рассмотрении уравнений материального и теплового баланса интегрального реактора с непод­вижным слоем катализатора.При этом предполагаются стационарность работы реактора, незави­симость свойств газа от температуры и пренебрежимо малый перепад давления (см. п. 8.11.2):
дх if 82x 1 Sx^ 1 ∂2x d r, fa аллSξ vdDR Ik Sp2 р Sp J ydPL Sξ2 vc0
a h cd

a t__________ %_______ ч с 4sθ ι(∂2o 1 аеЛ ι s2θ ∑∆∏.d n 
— =---------- —-+------ +---------------- - +——— w, = 0. (8.65)Sξ vcpdλκ IkSp2 р Sp J vcpdkR Sξ2 T0vcp }Уравнения (8.64) и (8.65) связывают концентрацию и температуру с длиной слоя (а) с учетом массо- и теплопереноса в радиальном (Ь) и продольном (с) направлениях и образования продуктов (d).При рассмотрении задач, которые ставятся в лабораторном исследо­вании, искомое соотношение представляет собой соотношение между членами а и d в уравнении сплошности. Следовательно, в идеальном случае члены b и с должны быть равны нулю, т. е. должны быть равны нулю градиенты температуры и концентрации в радиальном направ­лении и должна быть пренебрежимо мала диффузия в продольном направлении.
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В реальном же случае ограниченная теплопроводность слоя катали­затора в поперечном направлении является причиной того, что превра­щения и выходы в разных точках сечения слоя не равны, а это вызывает появление радиального градиента ср.При исследовании гетерогенных каталитических процессов экспе­риментаторы, как правило, стремятся установить в интегральном реак­торе изотермический режим.Конструирование интегральных проточных реакторов со строго изо­термическим температурным полем сопряжено с существенными труд­ностями. Простейшим решением является применение реактора малых размеров. Катализатор должен быть в этом случае в достаточной мере измельчен. Однако уменьшение размеров зерен катализатора может быть невыгодным из-за неблагоприятных условий теплоотвода.Перепад температуры между центром сечения слоя катализатора и его периферией определяется уравнением
ΔT = wΔHD2 /16Lгде λ — эффективная теплопроводность слоя катализатора; D — диа­метр реактора.Величина λ уменьшается с уменьшением частиц катализатора, поэ­тому перепад температуры возрастает. В то же время увеличение раз­меров зерен катализатора приводит к неоднородному полю скоростей по сечению реактора (практически отношение D∕d во многих исследо­ваниях составляет от 5 до 8).

Дифференциальный методНаиболее простая конструкция проточного дифференциального реактора была предложена Хоутеном и Ватсоном. Эти авторы рекомен­дуют работать с очень тонким слоем катализатора, вдоль которого сте­пень превращения изменяется незначительно. В работах Хоутена при­ведены убедительные доводы в пользу дифференциального реактора.Очевидно, что в дифференциальном реакторе различные гради­енты сведены к минимуму. Это достигается ограничением источника появления таких градиентов, т. е. степени превращения. В то же время дифференциальный реактор фактически не является безградиентным, поскольку длина слоя катализатора конечна и вдоль нее степень превра­щения изменяется от 0 до х. Помимо этого, градиенты в пространстве между фазами в дифференциальных реакторах минимальны не во всех случаях. Поэтому к использованию данного метода следует подходить с большой осторожностью.
Проточно-циркуляционный методПринцип дифференциального реактора с дополнительной турбули­зацией потока для изучения кинетики каталитических реакций был реализован в проточно-циркуляционном методе. Перемешивание газо­вой смеси в проточно-циркуляционной системе достигается за счет 
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циркуляции реакционной смеси через катализатор в замкнутом объеме при непрерывном поступлении и выведении газового потока. Циркуля­ция с большой скоростью достигается с помощью поршневых электро­магнитных насосов высокой производительности.Как показано на рис. 8.26, проточно-циркуляционный реактор состоит из контура, в котором находится объем катализатора Vr и цир­куляционный насос, обеспечивающий циркуляцию газа со скоростью q, значительно превышающей скорость подачи сырья и вывода реакцион­ной смеси V. Скорость превращения при проходе через слой катализа­тора выражается уравнениемιv = (q + v)(xκ-x11)∕Vr. (8.66)

Рис. 8.26. Принципиальная схема проточно-циркуляционного реактораСредняя скорость реакции в системе, рассчитываемая по балансу между подаваемым сырьем и выходящим потоком,wcp = v(xκ-x11)∕Vr.Из уравнения материального баланса следует:qxκ+vxh =(q + v)x0,или X0 = (qxκ+ vxli)∕(q + v). (8.67)Если уравнение (8.66) должно соответствовать бесконечно малому превращению, то xκ → х0, или в уравнении (8.67) q должно быть настолько больше v, что x0 → хк. При q » v0 скорость, выраженная через концентрации на входе и выходе, равна дифференциальному пре­вращению за цикл;
w = (xκ - хн ) (Vr / v) = (xκ - x0)Vr / (q + v).Таким образом, достигается общее конечное превращение xk-xh при бесконечно малом превращении xκ - х0 за один цикл.Проточно-циркуляционный метод характеризуется практическим отсутствием градиентов.
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К недостаткам метода следует отнести сложность аппаратурного оформления (циркуляционные насосы большой производительности, необходимость термостатирования цикла для реакций с участием паров высококипящих жидкостей), необходимость достаточных количеств исходных веществ и времени для достижения стационарного состоя­ния, в некоторых случаях — возможное усиление побочных процессов.
Интегральный неизотермический методНеизотермические реакторы применяются в сравнительно редких случаях. Одной из первых работ на эту тему является работа Вильсона, который предложил неизотермический метод для определения порядка простой реакции

w = koe-E/RTp%. (8.68)Если в неизотермическом реакторе протекает единственная реакция, то по измеренному температурному профилю рассчитывается профиль концентраций. Дифференцируя профиль концентраций, можно рас­считать скорость реакции в каждом сечении реактора. Таким образом, из двух профилей температуры, измеренных при различных начальных концентрациях, можно получить значение порядка реакции:
■ W1 . рА1 lg—= ∏lg 2-δl∙ 

w2 Ра2Из уравнения (8.68) нетрудно получить затем значения предэкспо- ненциального множителя fc0 и энергии активации Е.

8.12.3. Определение кинетических константКонечной целью кинетического исследования является выбор формы кинетических уравнений и расчет входящих в них констант. Обработка экспериментальных данных для нахождения кинетических уравнений предусматривает: 1) постулирование возможного меха­низма; 2) составление уравнений скорости, соответствующих этому механизму; 3) оценку констант уравнений; 4) выбор уравнений, кото­рые дают значения, наиболее близкие к экспериментальным данным.Кинетические константы определяют следующими приемами.
Способ 1. Допущение о линейной зависимости между скоростью реакции и кинетическими константами.В этом случае зависимость/^) аппроксимируется прямой:/(w) = а + bpA + cpr + dps.Предположим, что уравнение кинетики можно представить в видец,= ‰-PrPs/Ю1 + ^aPa + KRpR + KsPs или
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w= (Pa~PrPs∕Φ 
a + bpA+cpR+dps'Последнее уравнение перепишем в видеPa-PrPs/К l j------= а + bpA + cpr + dps.

w
(8.69)Уравнение (8.69) наглядно показывает, что константы кинетиче­ского уравнения входят в него в линейной форме, а левая часть равен­ства является функцией скорости реакции. Значения констант нахо­дятся методом наименьших квадратов. Если какая-либо константа окажется отрицательной, механизм исследуемой реакции необходимо пересмотреть.

Пример 1. Диоксид азота разлагается на поверхности платины. Не­которые экспериментальные данные, полученные при 741 °C, приведе­ны ниже:
T............................oCPo2................... а™Pno2................ а™
1/w (расчетное) (кг кат. ■ ч)/кмоль

315 750 1400 2250 3450 515010 20 30 40 50 6085 75 65 55 45 3526,7 55,9 73,1 97,7 142,8 196,0Кислород, а возможно, и диоксид азота, адсорбируются, следова­тельно, необходимо проверить два кинетических уравненияιv = -dpNQ2 =___________ fepN°2______________ , (8.70)
dτ 1 + Knq2 pn02 + Kq2 pθ2

w = _dPNO2 = fcPNO2____  (871)
dτ 1 + Kθ2pθ2

Решение. Перепишем уравнения скорости в следующем виде:
⅛=1÷⅛Pno2÷⅝>o2 =а+ь (8.72)

w к

w к 2Приведенная выше величина 1 / w =-dτ / dpκθ2 была определена по формуле шести точек. Определим константы кинетических уравне­ний методом наименьших квадратов. Из уравнения (8.72) имеем∑(α + bpNo2 +cpo2 -у)2 =min.Приравнивая нулю производные по а, b и с, после перегруппировки получим
па + bZpNo2 + c∑pno2 - ∑ у = О, g∑Pno2 + ⅛∑Pno22 + c∑Pno2Po2 - ∑Pno2 ' У = θ> g∑Pno2 + KPno2Po2 + c∑Po22 - ∑Po2 • У = О-
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Числовые значения коэффициентов приведены ниже.Po2 Pno2 1_
W

Pno2 
W

Pno22 Pno2Po2 Po22 Pno2J Ро2У10 85 26,7 2295,5 7225 850 100 192 908 22 69520 75 55,9 4192 5625 1500 400 314 437 83 85030 65 73,1 4752 4225 1950 900 308 848 142 54540 55 97,7 5374 3025 2200 1600 294 937 214 94050 45 142,8 6425,5 2025 22 500 2500 289 170 321 30060 35 196,0 6660 1225 21 000 3600 240 000 411 600
210 360 — 29 673 23 350 10 850 9100 1 640 300 1 196 930После подстановки значений коэффициентов находим:6α + 310b + 210с - 29673 = O3360а + 23 350b + 10 850с - 1 640 300 = O3210а + 10 850b + 9100с -1196 930 = 0.Решая эти уравнения, получаем

а = 104773 b = -89,8, с = -4,15.Из уравнения (8.73) имеем
па + b∑po2 - ∑y = 0, α∑po2 + b∑p0a2 -∑Po2J = °>6a + 210b - 29 673 = 0, 210a + 9100b -1196 930 = 0,откуда a = 1778 и b = 90,5.Поскольку отрицательные константы не имеют физического смысла, кинетическое уравнение (8.70) неадекватно. Опытным данным отвеча­ет уравнение (8.71):w = 0,00056pNO2 /(l + 0,0506po2).

Способ 2. Анализ зависимости f(w) от значений давления исходного компонента рА.Для каждого возможного механизма уравнение скорости записыва­ется в виде /(u∕) = A' + B'paи строится график в координатах f(w) —рА. Если на графике получаем прямую, то уравнение скорости соответствует принятому механизму.
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Предположим, что уравнение скорости имеет видц, ^(Pa~PrPs∕Φ1 + КАрА + KRpR или
Pa-PrPs/^ = a + bpA + cpR (8.34)

wПри проведении опытов с исходной смесью, состоящей из чистого компонента А, справедливы следующие соотношения:
p = Pa + Pr + Ps>Ps = Рю Pr + ps = 2PrjPr = U5-PaV2-На основании указанных соотношений уравнение (8.74) приводится к виду [Ра - (Pr - Ps Ж] / w = a' + b'Pa >где

A' = a+-cP, B' = b--c. 2 2
Пример 2. Определить скорость реакции окисления SO2 в SO3 на платиновом катализаторе в дифференциальном реакторе при общем давлении в системе, равном 790 мм рт. ст.Необходимо рассмотреть следующие факторы, которые могут ока­зывать влияние на скорость каталитического процесса: активирован­ную адсорбцию SO2 и SO3, поверхностную реакцию и десорбцию SO3. Записав уравнения скорости для этих четырех случаев и сопоставив их с экспериментальными наблюдениями, можно определить, что наи­более медленным этапом процесса является поверхностная реакция.Для нахождения констант в уравнении скорости необходимо, чтобы при эксперименте изменялись парциальное давление каждого компо­нента и общее давление, а состав смеси оставался постоянным. По­этому нужно определить изменение степени превращения при посто­янном составе и постоянном парциальном давлении индивидуальных компонентов.Экспериментальные данные, полученные при 480 °C, приведены ниже.
Скорость 
реакции, 

моль/ 
(г кат. • ч)

Парциальное давление 
на поверхности

Скорость 
реакции, 

моль/ 
(г кат. • ч)

Парциальное давление 
на поверхности

SO3 SO2 O2 SO3 SO2 O20,02 0,0428 0,0255 0,186 0,08 0,0236 0,0443 0,1950,04 0,0331 0,0352 0,190 0,10 0,0214 0,0464 0,1960,06 0,0272 0,0409 0,193 0,12 0,0201 0,0476 0,197
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Требуется установить механизм реакции путем оценки констант уравнения скорости и сопоставления экспериментальных скоростей реакции с расчетными значениями.
Решение. Предполагаемым механизмом является химическая адсорб­ция атомов кислорода на поверхности катализатора, который реагиру­ет с диоксидом серы из газовой фазы. Если считать, что молекулярный кислород вначале адсорбируется на одной паре активных свободных центров и диссоциирует на два атома, то процесс можно представить таким образом:

O2 + 2S —>
O-O

S S
→ 20 ∙ S.Если предположить, что поверхностная реакция является определя­ющим этапом, то при адсорбции кислорода должно быть достигнуто равновесие. Концентрация атомарного кислорода определяется уравне­нием равновесия

⅞ =C02 / Po2 >где C0 — концентрация адсорбируемого атомного кислорода; Cl — кон­центрация пар свободных активных центров. Величина C0 = ^K0Pq2Cl.Этап поверхностной реакцииSO2 + О ∙ S = SO3 ∙ Sможет быть представлен кинетическим соотношением
w = k Pso2co cso3

Ч кр (8.75)где Kp — константа равновесия поверхностной реакции.Концентрация компонента SO3, адсорбируемого на поверхности катализатора,
cSO3 - ¾o3 Pso3 cL-Подставив значения C0 и csθ3 в уравнение (8.75), получим

Л if А
u,-le V-0,5 n n0,5 λ-S02 rIV-K K0 Pso2Po2—Pso2 cL-

Ч P 7Общая концентрация Ca ц активных центров
Са.ц =cL +^0,5Pθ25cb + ∙^SO3 Pso3 cL + ^N2 Pn2 c∙

(8.76)
(8.77)Последнее слагаемое вводится в уравнение (8.77) потому, что су­ществует возможность адсорбции азота на катализаторе. Подста­вив значение Cl из уравнения (8.77) в уравнение (8.76) и обозначив K = K°∙5Ks∕Ksθ3, имеем
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fcCa,4K^5(psθ3pg'25 -Pso3 /Ю
w ~------ ∩ С ПС---------------------------- ∙ (О./OJ1 + Ko, Po2 + Bso3Pso3 + Bn2Pn2Так как парциальные давления SO2 и SO3 малы, то pN2 не может зна­чительно изменить давление, а произведение Rn2Pn2 b уравнении (8.78) можно считать постоянным. Следовательно, степень превращения мо­жет вызывать изменение состава. Таким образом, величины pθ2, Pso2 и Pso3 зависят от степени превращения и начального состава.Преобразуем уравнение (8.78) к виду
w _ ^Ca,4Kg,5 (Pso2Po2 -Pso3 / В)>4' + B'p∏jso2 где л, „ Рп, so2P∏ о2-Рп, so3„ ,nrτm

A ' + Bp∏,so2 2------ —----- = В, (8.79)
2 wгде индекс «п» указывает, что имеется в виду парциальное давление на поверхности катализатора.Из приведенных определений следует, что при 480 oC константа 

К равна 73, айв зависимости от p∏jso3 имеет следующие значения:pπ sθ3................ 0,015 0,02 0,03 0,04R......................... 0,1 0,18 0,33 0,48Уравнение (8.79) можно записать в видеB = 15,3pπ so3-0,127. (8.80)Уравнение (8.80) используется при расчете скорости реакции для не­скольких установленных значений парциального давления. Подставив значение R, определенное по уравнению (8.80), в выражение (8.79), получим величину w. Так, при p∏jso3 = 0,0428 атм находимR = 15,3 ■ 0,0428 - 0,127 = 0,525,525_ 0,0255 0,1860’5-0,0428/73 
wоткуда w = 0,020 кмоль/(г кат. ■ ч).Ниже сопоставлены расчетные и экспериментальные значения w.P∏,so3 R W гирасч W rk3KCΠ Pn1SO3 R Wpacq W3κcπ0,0428 0,525 0,020 0,020 0,0236 0,232 0,083 0,0800,0331 0,377 0,039 0,040 0,0214 0,199 0,102 0,1000,0272 0,287 0,061 0,060 0,0201 0,179 0,117 0,120

Способ 3. Использование начальных скоростей реакций. Началь­ные или равновесные (для обратимых реакций) состояния изучае­
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мой системы определяются достаточно точно. Поэтому начальные скорости реакций можно применять для предварительной оценки возможного механизма и кинетики данных реакций. Ориентируясь на характер зависимости начальных скоростей от давления и состава исходной смеси реагентов, далее уточняют кинетику изучаемой реак­ции по одному из приведенных выше способов.Для определения начальных скоростей реакции используют графики 
х — Vr∕vm; при этом применяют один из следующих четырех методов:1) находят тангенс угла наклона кривой при х = 0 на графике (рис. 8.27, а);2) строят график в координатах x∕(Vr∕vm) — Vr∕vm и производят экс­траполяцию до значения Vr∕vm = 0 (рис. 8.27, б);3) измеряют несколько значений тангенсов угла наклона на кривой 
х—Vr∕vm; значения этих тангенсов наносят на график tgα—Vr∕vm и про­изводят экстраполяцию до значения Vr∕vm = 0 (рис. 8.27, в);4) подбирают эмпирическое уравнение, описывающее опытную кривую в координатах х — Vr∕vm, и дифференцируют его.

Рис. 8.27. К определению начальных скоростей реакций

в

Первый метод непосредственно дает значение начальной скорости реакции, однако ему свойствен тот недостаток, что в начале координат графика х — Vr∕vm точность опытных данных невелика.
Второй метод имеет то преимущество, что исключается необходи­мость в определении тангенса угла наклона, однако при приближении к значениям Vr∕vm = 0 на графике x∕(Vr∕vm) — Vr∕vm точка на ординате при Vr∕vm = 0 может быть выше, чем дает экстраполяция.В третьем методе требуется точное определение tgα, но можно использовать конечные значения Vr∕vm, при которых значения tga получаются более точными.В четвертом методе не всегда представляется возможным подо­брать уравнение.Выбор метода из четырех перечисленных зависит от характера реак­ции и хода кривой в координатах х — Vr∕vm∙Наиболее важным фактором, влияющим на кинетику газовых реак­ций, протекающих на твердых катализаторах, является давление. Рас­смотрим четыре типа реакций:
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A<→R(I), A<ξ⅛R + S(II),A + B<→R(III), A + B<→R + S(IV).Механизм рассматриваемых реакций, определяющий скорость, может быть одним из следующих.А. Реакция между адсорбированными молекулами реагентов и про­дуктов при наличии или отсутствии диссоциации какого-либо адсор­бированного компонента. При этом определяющими скорость могут быть: а) адсорбция компонента А; Ь) адсорбция В; с) десорбция R; d) реакция на поверхности.Б. Реакция между адсорбированными атомами компонента А, при­чем В, R и S адсорбированы в виде молекул. После диссоциации А адсор­бируется на активных центрах. При этом определяющими скорость могут быть: е) адсорбция компонента А (с диссоциацией); f) адсорб­ция В; g) десорбция R (или S); h) реакция на поверхности.В. Реагент В не адсорбируется. Адсорбируются молекулы A, R и S. При этом определяющими скорость могут быть: i) адсорбция A; j) десорб­ция R; к) реакция на поверхности.Г. Реагент В не адсорбируется. Адсорбируются атомы компонента А и молекулы RhS. После диссоциации А адсорбируется на активных центрах. При этом определяющими скорость могут быть: 1) адсорб­ция А; т) десорбция R; п) реакция на поверхности.Д. Реагент А не адсорбируется. Адсорбируются молекулы В, R и S. При этом определяющими скорость могут быть: о) соударения А; р) десорб­ция R (или S); q) адсорбция В.Е. Некатализируемая реакция. При этом определяющей скорость является г) гомогенная газовая реакция.Расчетные уравнения и графики для определения начальных ско­ростей реакций и механизма их протекания для приведенных выше вариантов представлены на рис. 8.28. На этих графиках по оси ординат отложена начальная скорость реакции w0, а по оси абсцисс — общее давление в системе P. В соответствии с рис. 8.28 в табл. 8.12—8.21 ука­заны определяющие стадии процесса для девяти основных случаев, которые могут встретиться на практике при определении зависимости начальной скорости реакции от общего давления в системе.
Случай 1. В ходе реакции происходит отравление катализатора. Десорбция одного продукта; К = OO (табл. 8.12).

Таблица 8.12

Тип реакции
I II Ill IV

Механизм
C C C C

g g g g
j j j j
m m m m
— — P P
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Рис. 8.28. Начальные скорости простейших газовых реакций. Влияние 
общего давленияПри К ≠ ∞ (равновесная адсорбция S) лимитирующие стадии про­цесса находим по табл. 8.13.

Таблица 8.13

Тип ре

I II
Меха

— C
— g
— j
— Hl
— —

jакции

III IV
1НИЗМ

— C

— g
— j
— m

— P

Случай 2. Начальная скорость реакции увеличивается линейно с воз­растанием общего давления. Этой же закономерности подчиняются некаталитические обратимые реакции. Адсорбция одного реагента (или когда другие реагенты не адсорбируются либо не присутствуют). Некатализируемая реакция (табл. 8.14).
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Таблица 8.14

ется к некоторому максимальному значению. Адсорбция А — опре­деляющая стадия (A + B<≡÷). Адсорбция В — определяющая стадия (A + B<ξ÷). Реакция на поверхности (A<ξ÷R). Реакция на поверхности (2А <=>). Десорбция одного продукта; К ≠ ∞ (табл. 8.15).

мум, имея почти линейный начальный участок, и асимптотически уменьшается при высоких давлениях. Реакция на поверхности, опре­деляющая (A<=>R+S). Адсорбция А, контролируемая диссоциацией (А + В <=⅛ R + S). Механизм находим по табл. 8.16.
Таблица 8.16

Тип реакции
I II III IV

Механизм
— d — —
— — е е

— к — —
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Случай 5. Начальная скорость реакции прогрессивно увеличивается с давлением, начиная от линейного изменения, и приближается к зна­чению, пропорциональному корню квадратному из давления. Адсорб­ция В, контролируемая диссоциацией A(A + B<ξ÷). Механизм находим по табл. 8.17.

Случай 6. При низких давлениях скорость возрастает пропор­ционально квадрату давления и приближается к значению, про­порциональному давлению в первой степени. Реакция на поверх­ности — определяющая стадия; В не адсорбируется (A + B<ξ÷R). Столкновения — определяющие стадии; А не адсорбируется (А + В ≠ R).Реакция на поверхности — определяющая стадия: А диссоциирует; В не адсорбируется (A + B<=>). Механизм находим по табл. 8.18.
Таблица 8.18

Тип реакции

I II III IV

Механизм

— — к —
— — О —
— — п п

Случай 7. При низких давлениях скорость возрастает пропорцио­нально квадрату давления, а затем приближается асимптотически к постоянному значению. Реакция на поверхности — определяющая стадия; диссоциация отсутствует (А + В <∑÷); то же (В не адсорбируется). Столкновения А — определяющие стадии (A + B<=>R + S). Десорбция одного продукта — определяющая стадия (А + В ); К ≠ ∞ (табл. 8.19).
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Окончание табл. 8.19
Тип реакции

I II III IV

Механизм— — j (К ≠ °°) к— — m О— — р (К ≠ ∞) —— — P —
Случай 8. При низких давлениях скорость возрастает пропорцио­нально квадрату давления, проходит через максимум и снижается при высоких давлениях. Реакция на поверхности, контролируемая диссоци­ацией А (А + В <=>). Механизм находим по табл. 8.20.

Таблица 8.20

Тип реакции

I II III IV

Механизм

— — h h

— — — —

Случай 9. Характерен для некаталитических реакций. Начальная скорость реакции возрастает пропорционально квадрату давления. Некатализируемая реакция — определяющая стадия (A + B<=>). Меха­низм находим по табл. 8.21.
Таблица 8.21

Тип реакции

I II III IV

Механизм

— — г г

— — — —На рис. 8.29 представлено шесть типичных зависимостей начальных скоростей реакций для бимолекулярных газовых реакций от состава исходной смеси, рассчитанного на мольную долю компонента A(Na). Все шесть вариантов перечислены ниже.
Случай 1. Скорость адсорбции А является лимитирующей (компо­нент В не адсорбируется).Механизм в соответствии с ранее приведенной классификацией соответствует i и 1. Начальная скорость реакции возрастает линейно с Na. Экстраполяция прямой до Na = 1,0 указывает на ускорение скоро­сти адсорбции А в отсутствие В. Однако катализатор быстро насыща­ется А, и адсорбция прекращается.
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Рис. 8.29. Начальные скорости бимолекулярных газовых реакций. 
Влияние исходного состава Na

Случай 2. Скорость адсорбции В является лимитирующей при отсутствии адсорбции А. Принимается механизм q. Экстраполяция до Na = О дает максимальное значение, соответствующее скорости адсорбции В в отсутствие А.
Случай 3. Лимитирующей является скорость адсорбции А в отсут­ствие или при наличии диссоциации А и приближении компонента В к состоянию равновесной адсорбции. Принимаются механизмы а и е. Начальная скорость реакции возрастает быстрее, чем по линейному закону.
Случай 4. Лимитирующей является скорость адсорбции В при нали­чии или отсутствии диссоциации компонента А и приближении ком­понента А к состоянию равновесной адсорбции. Принимаются меха­низмы b и f.
Случай 5. Начальная скорость реакции не зависит от состава исход­ной смеси. Лимитирующей является скорость десорбции R при кон­станте равновесия К = ∞ для реакции типа A + B<=>R. Принимаются механизмы с, g, j, т, р. Этот же случай справедлив при определяющей скорости десорбции R и К ≠ ∞ для реакции А + В <ξ÷ R + S механизмах с, g, j, m и р.
Случай 6. Лимитирующей является скорость реакции на поверхно­сти катализатора. Принимаются механизмы d, h, k, п и о. Лимитирую­щей может быть также скорость десорбции (К ≠ ∞) для реакции типа А + В ?=> R при механизмах с, g, j, тир. Этот же случай применим для некаталитической реакции с механизмом г.

323



Если начальная скорость реакции равна нулю в присутствии или в отсутствие компонентов А и В и проходит через максимум близко к средним значениям содержания компонентов, то применимы урав­нения, приведенные в табл. 8.22.
Таблица 8.22

Уравнение начальной скорости Тип и механизм реакцииQNa(I-Na)
IVn — —

l + bNk-cNl
IIIc, p,j (K≠∞)

w QNa(I-Na)
° a + b^/N^+cNa-Na

IIIq, m(^≠∞)

w QNa(I-Na)
° (l + b√NΓ -cNa)2 III h; IV h

QNa(I-Na) 
° (l + b√NΓ)2

III n; IV п

_qNa (I-Na) 0 (1 + Z>Na)2 III d; IV d

QNa(I-Na) 0 1 + 6Na III к, о; IV к, о

W0=QNa(I-Na) III к, о; IV к, о

8.13. Определение параметров математической модели 

адиабатического реактора со стационарным слоем катализатораОдно из ведущих мест в производстве многотоннажных продуктов химической промышленности занимают адиабатические реакторы со стационарным слоем катализатора.Промышленный адиабатический реактор со стационарным слоем катализатора представляет собой металлический кожух, заполненный зернистым катализатором. Если теплоотвод от стенки реактора к окру­жающей среде незначителен и изменение температуры в слое катали­затора определяется тепловым эффектом реакции, то такой реактор с достаточным приближением можно считать адиабатическим. Бла­годаря простой конструкции адиабатические контактные аппараты широко применяются в химической промышленности. Они пригодны для проведения процессов с небольшим тепловым эффектом, процес­сов, не очень чувствительных к изменению температуры, и процессов с малой степенью превращения за проход. Эти реакторы применяют для проведения эндо- и экзотермических реакций. Эндотермическими процессами, осуществляемыми в адиабатических реакторах, являются процессы получения дивинила из бутиленов, стирола из этилбензола, 
324



спирта из эфира. (В нефтехимической промышленности адиабатиче­ские реакторы применяют для таких многотоннажных процессов, как гидроформинг и платформинг.)К процессам, избирательность которых не зависит или слабо за­висит от температуры в широких пределах ее изменения, относятся некоторые экзотермические реакции, протекающие во внешнедиффу­зионной области. Например, реакции окисления аммиака в азотную кислоту, метанола в формальдегид и др. Для таких процессов адиабати­ческий режим становится не только рациональным, но и единственно возможным.Более сложными по конструкции являются полочные адиабатиче­ские контактные аппараты, применяющиеся для проведения процес­сов с заметным тепловым эффектом (окисление сернистого ангидрида, конверсия оксида углерода, синтез аммиака, синтез метанола и др.). Полочные адиабатические аппараты обладают большим числом степе­ней свободы: в каждом из промежуточных теплообменников реагиру­ющая смесь может нагреваться или охлаждаться до любой выбранной оптимальной температуры, что позволяет проводить процесс в разных слоях на различных температурных уровнях, добиваясь максимальной интенсивности.Теоретической основой проектирования каталитических реакторов является математическое моделирование.В настоящее время методы вычислительной математики и воз­можности современной вычислительной техники позволяют широко использовать метод математического моделирования для решения задач оптимального проектирования химических реакторов. Однако проблема создания промышленных реакторов упрощается только тогда, когда характеристики системы определены с достаточной точностью и на их основе построена близкая к действительности математическая модель.В большинстве случаев адиабатический слой катализатора, в кото­ром протекает обратимая экзотермическая реакция, описывается урав­нениями модели идеального вытеснения:
V— = kQe~E/RT f(x~)< 1 -

(8.81)

CpV- = AHkQe~E/RT f(x) 1 - 
al

φ(x)

где х, T и I — текущие степени превращения, температура и длина; v — скорость потока; M — молекулярность реакции.Под режимом идеального вытеснения подразумевается состояние потока, характеризующееся следующими свойствами.1. В любом сечении, нормальном к движению потока, объемная скорость и свойства потока (температура и состав) однородны.
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2. Продольный перенос вещества и тепла отсутствует.Эти условия означают, что все элементы потока проходят через реак­тор за одинаковое время и претерпевают одну и ту же последователь­ность изменений температуры и концентраций.Адекватность математической модели реальному объекту в значи-тельной степени определяется тем, насколько константа скорости реак- φ(χ) -|Мции к = kQe~E/RT и функция /(x)< 1 - кание процесса.Для большинства промышленно важных реакций вид функции r ηM 'φ(∙x∙) Kp .активации E и предэкспоненциального множителя к0 необходимо опре­

► отражают реальное проте-
/W1- ■ установлен, однако значения наблюдаемой энергии
делить экспериментально для каждого типа катализатора.Экзотермические процессы в адиабатических реакторах проводят в широком интервале температур и степеней превращения, поэтому числовые значения параметров E и к0 должны быть известны во всей этой области.Адиабатический реактор для окисления сернистого ангидрида опи­сывается следующими уравнениями:

dx πD2
-------=------------ wn

dl 4va
(8.82)

T = Tbx + λx, (8.83)где а — начальная концентрация SO2, мол. доли; v — расход газо­вой смеси, мл/с; λ — адиабатичский разогрев, oC; Tbx — температура на входе в реактор, 0C; wp — скорость реакции, мл/(см3 • с).Для газовых смесй с различным содержанием сернистого ангидрида адиабатический разогрев λ имеет следующие значения:
SO2, % 2 3 4 5 6 7 8
λ, 0C 58 87 116 144 171 199 225Из уравнения (8.82) следует, что на диаграмме T — х адиабатиче­ский процесс изображается прямой линией.Основу математической модели любого химического процесса составляют уравнения кинетики. Для процесса окисления на ванадие­вом катализаторе предложено уравнение

w,-∣V*'" --------- 1-∣- Ps°-Pso2+⅞so3 I4Pso2 Po2Kp (8.84)
Выражая в уравнении (8.84) парциальные давления компонентовчерез начальные концентрации и степень превращения, получимWp = k0e E/RT b-ax/2 1 -хl-αx∕2 l-0,25x U-

-∣2х 1 - ах / 2Kp(l-x) Ь-ах/2
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Пусть в результате эксперимента измерены температуры реагирую­щей смеси Ti в последовательных сечениях реактора с координатами li. Если измерения проведены с достаточно малым шагом, обычно гово­рят, что получены интегральные кривые исследуемого процесса. Эти кривые представляют собой решение уравнений (8.82) и (8.83) и несут всю необходимую информацию для определения параметров матема­тической модели.Из уравнения (8.82) получим
4 = 4vα dxi

TtD2 dli
(8.85)Поэтому если продифференцировать профиль степеней превраще­ния, рассчитанный из температурного профиля по уравнению (8.83), и значение производной dxi ∕dli в каждом i-м сечении подставить в уравнение (8.85), то можно рассчитать значения наблюдаемой ско­рости IVp в каждом i-м сечении реактора.Распределение парциальных давлений компонентов по длине реак­тора рассчитывается по уравнениямpso2 =a(l-x), pθ2=b-ax∕2, psθ3=ax.При обработке экспериментальных данных, полученных на инте­гральных реакторах, необходимо оценить влияние внешнедиффузи­онного торможения, поскольку при высоких температурах скорости переноса вещества и тепла между потоком и наружной поверхностью частиц катализатора могут сказаться на скорости процесса и значениях определяемых параметров.Расчеты внешнедиффузионного торможения проводятся по следу­ющей схеме. Приравняв скорость реакции ιvp к количеству вещества, перенесенному через диффузионный слой, получимIVp =KSmΦΔpsθ2, (8.86)где ιvp — количество вещества, прореагировавшего в единицу времени, отнесенное к единице массы катализатора; К — коэффициент массо- передачи; Sm — площадь внешней поверхности частиц катализатора, отнесенная к массе катализатора; Ф — фактор формы частиц, равный 1,0 для частиц шарообразной формы, 0,91 для частиц цилиндрической формы и 0,90 для частиц неправильной формы; ∆psθ2 — разность пар­циальных давлений SO2 в диффузионном слое.Для теплопередачи можно записатьq = ιvpΔH = aSmΦΔT, (8.87)где a — коэффициент теплопередачи; AT—разность температур между поверхностью катализатора и потоком.Фактор массопередачи Jd связан с коэффициентом массопередачи следующим соотношением:
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\2/3 μ (8.88)T -kPφ 
J п —------------ ,

G I P°so2Jгде Ds02 — коэффициент диффузии SO2; рф — фактор давления.Подставляя значение коэффициента массопередачи К из (8.88) в (8.86), получим \2/3 μ PoSO2 , Фактор теплопередачи связан с коэффициентом теплопередачи сле­дующим соотношением:
w

δps°2 (8.89)
/ A 2/3α ⅞μ cnG λrr ,J = p 

cpG < λπ y где λπ — теплопроводность потока.Из уравнений (8.87) и (8.90) получаем
/ А2/31 f±

(8.90)
wvAH , . 

AT = —e----- (Jh)-
SmΦGcpФактор теплопередачи можно определить из следующего соотноше­ния:

λ1
(8.91)

Jh =1,076Jd,∆pso2 и AT рассчитывают по уравнениям (8.89) и (8.91) для максималь­ных значений wp.Если ∆pso2 и AT достаточно малы, то внешнедиффузионным тор­можением можно пренебречь и перейти к определению параметров 
E и к0. Для этого в последовательных сечениях реактора вычисляют константы скорости реакции по уравнению

wP
Ъ-ах/2 1-х l-ax/2 l-0,25x 1- X Kp(I-X)

2 l-ax/2
b-ax/2Температурную зависимость константы скорости реакции обычно находят по закону Аррениуса

(8.92)

k = kQe~E/RT.Логарифмируя это уравнение, получимInk = Ink0 -E/RT. (8.93)При нанесении опытных данных в координатах Ink — 1/Т при соблю­дении равенства (8.93) эти данные должны группироваться у прямой с тангенсом угла наклона (Е/Я), что и позволяет найти температурную зависимость константы скорости реакции.
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Значение константы равновесия Kp в уравнении (8.92) вычисляют 
по уравнению

1 490535 ,
⅛Kp = ——4,6455.

8.14. Лабораторная работа по определению кинетических 

констант адиабатического реактора

Цель работы. Определить параметры математической модели иде­
ального вытеснения E и k0 для адиабатического реактора по окислению 
сернистого ангидрида.

Описание установки
Установка «каталитический реактор» предназначена для исследо­

вания процессов, протекающих в неподвижном слое катализатора. 
Установка состоит из реактора и вспомогательного оборудования 
(рис. 8.30).

Pua 8.30. Схема установки с адиабатическим каталитическим реактором:
1,2 — осушители; 3 — поглотительная емкость; 4 — кран подачи воды 

в холодильник; 5 — реактор; 6 — вентиль подачи воздуха; 7 — газоподогреватель;
8 — вентиль подачи SO2; 9 — регулирующий клапан; 10 — вентиль подачи N2;

И — редуктор подачи SO2; 12 — редуктор подачи N2

Реактор 5 представляет собой керамический цилиндр с толщиной 
стенки 25 мм, заполненный катализатором (d = 4 мм, h = 4 мм) типа 
БАБ (БАВ — ванадиевая контактная масса). Высота слоя катализатора 
равна 350 мм. По оси реактора с шагом 10 мм расположены хромель- 
алюмелевые незащищенные термопары диаметром 0,3 мм, с помощью 
которых измеряется распределение температуры в слое катализатора. 
На наружной стенке реактора помещена трехсекционная греющая 
обмотка. Ток в каждой из секций обмоток регулируется ЛАТРом.

Реактор помещен в керамический кожух, и между наружной поверх­
ностью кожуха и реактором находится греющая обмотка в 3 кВт. Ток 
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в этой обмотке регулируется трансформатором; режим контролируется по амперметру и вольтметру. C помощью указанных обмоток представ­ляется возможность управлять тепловым режимом реактора.Реактор вместе с кожухом расположен между двумя фланцами. При помощи трубок из нержавеющей стали, введенных в реактор до и после слоя катализатора, производится отбор исходной и конечной газовой смеси на анализ. При помощи переходного фланца вход реактора сое­динен с выходом подогревателя газовой смеси 7, выход реактора соеди­нен с поглотителем 3.Чтобы осуществить реакцию окисления сернистого ангидрида на катализато­ре, исходная смесь должна быть нагрета до температуры зажигания катализатора (420—440 °C). Подогрев газовой смеси осуществляется в газоподогревателе 7, представляющем собой металлическую трубу 0 0,80 мм, заполненную кера­мической насадкой. Для уменьшения тепловых потерь подогреватель помещен в керамический кожух, аналогичный кожуху реактора.Компоненты газовой смеси, SO2, N2 и воздух подаются в систему через ротаметры. Всего на установке пять ротаметров: два ротаметра РС-3 смонтированы параллельно с двумя ротаметрами РС-5, один рота­метр РС-3 смонтирован отдельно. Регулирование расхода компонентов осуществляется с помощью игольчатых вентилей 6, 8,10.После ротаметров исходная смесь поступает в осушитель — барбо­тажную емкость 2, заполненную концентрированной серной кислотой. Затем газовая смесь направляется в трубу 7, заполненную силикагелем, где эта смесь осушается дополнительно.Далее газовая смесь поступает в подогреватель 7 и реактор 5. По выходе из реактора она охлаждается в соединительной трубе и поступает в емкость 3 поглощения SO3, заполненную серной кисло­той, после чего выводится в атмосферу.
Пуск установки1. Включить контрольно-измерительные приборы и греющие обмотки.2. C помощью вентиля 6 включить подачу воздуха из линии сжатого воздуха.3. При достижении температуры на входе в реактор tBX = 450 0C посте­пенно подавать из баллона сернистый ангидрид с помощью вентиля 8. (Рас­ход сернистого ангидрида устанавливается по указанию преподавателя.)4. Стационарный режим фиксируется на входе и выходе из реактора записывающими электронными потенциометрами, его выдерживают 2—3 часа.5. В течение этого времени измерить ЭДС термопар, расположен­ных вдоль реактора, с помощью потенциометра.

Аварийное выключение оборудования1. При возникновении аварийной ситуации необходимо вентилем 8 прекратить подачу сернистого ангидрида.
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2. Отключить от сети переменного тока греющие обмотки и, пода­вая вентилем 6 холодный воздух из сети сжатого воздуха, постепенно охладить реактор до температуры 50—70 °C.3. Отключить подачу холодного воздуха и выключить контрольно­измерительные приборы.
Методика проведения экспериментаВ реактор, заполненный катализатором, подается газовая смесь: SO2, N2 и воздух; происходит реакция окисления сернистого ангидрида:SO2 + l∕2O2 = SO3При установлении стационарного режима измеряется концентрация SO2 на входе и выходе из реактора и рассчитываются степень превра­щения х, а также параметры кинетики химической реакции.
Порядок выполнения эксперимента1. Изучить принцип действия и схему установки.2. Включить и прогреть приборы.3. Включить греющие обмотки реактора и газоподогревателя.4. C помощью вентилей 6 включить подачу заданного количества воздуха (v ≈ 5 нм3/ч).5. При достижении на входе в реактор температуры 450 oC вклю­чить вентилем 8 подачу SO2.6. Установить стационарный режим работы реактора.7. Измерить концентрацию SO2 на входе и выходе из реактора.

Анализ и обработка результатов эксперимента1. Осуществить анализ состава газа на входе и выходе из реактора йодометрическим методом.2. Рассчитать степень превращения х по уравнению.3. Определить параметры E и k0 по уравнениям (8.92) и (8.93).
Форма отчетности1. Зарисовать принципиальную схему установки.2. Записать данные, полученные при проведении эксперимента.3. Рассчитать wp = f(l); х =f(,l)'> Pi = /(О-4. Рассчитать внешнедиффузионное торможение процесса.5. Построить зависимость Igk — 1/Т и рассчитать E и k0



Приложение

C Y - МАССИВ ДЛЯ ХРАНЕНИЯ ЗНАЧЕНИЙ Z В ОБЛАСТИ ПОИСКА
C Y(4j 4) -ЦЕНТРАЛЬНЫЙ ЭЛЕМЕНТ

C D3 И D4 - ШКАЛЫ ДЛЯ Dl И D2
C
C ДЛЯ ВЫЧИСЛЕНИЯ ЦЕЛЕВОЙ ФУНКЦИИ ИСПОЛЬЗУЕТСЯ

C ВЫРАЖЕНИЕ.
C Z=EN*F*CE  + RU*.001*(P1+P2)  *CTG
C ГДЕ CE - СТОИМОСТЬ ЕД ПОВЕРХНОСТИ ТЕПЛООБМЕННИКА (РУБ.)
C RU- СТОИМОСТЬ ОДНОГО KBT*4AC  ЭЛ. ЭНЕРГИИ (РУБ)
C CTG - ЧИСЛО ЧАСОВ РАБОТЫ ТЕПЛООБМЕННИКА В ГОДУ
C EN- НОРМАТИВНЫЙ КОЭФФИЦИЕНТ

C F- ПОВЕРХНОСТЬ ТЕПЛООБМЕННИКА (М**2)
C Р1+Р2 - СУММАРНАЯ ПОТРЕБЛЯЕМАЯ МОЩНОСТЬ (ВТ)
C
C

BYTE YES
INTEGER Yj CTG
REAL Nlj N2j L7j L8j L9j N8j N7
COMMON∕KAN∕KANAL
COMMON∕A∕Y(7j 7)j D3(7)j D4(7)j T1(2)j T2(2)
COMMON∕B∕Mj Nj N0j N9
COMMON∕C∕D0j D1j D2
COMMON∕D∕B1jCjDjGjG1jG2jL7jL8jL9jN7jN8jQjR7jR8jZjTjP7jP8
COMMON∕E∕ENj CEjRUjCTG
DATA KANAL∕5∕jEN∕0.15∕
WRITE (KANALj 1)

1 FORMAT (70('*')/'  ЭТА ПРОГРАММА ПРЕДНАЗНАЧЕНА ДЛЯ ОПТИМАЛЬНОГО'/
/' ПРОЕКТИРОВАНИЯ ТЕПЛООБМЕННИКА ТИПА <ТРУБА В ТРУБЕ>'/70('*')/  
/' ВСЕ ВЕЛИЧИНЫ ВВОДЯТСЯ И ВЫВОДЯТСЯ В СИ БЕЗ 7
/' ДЕСЯТИЧНЫХ ПРИСТАВОК (КИЛО-, МИЛЛИ- И Т. ∏. )'∕70('*')/)

CALL PAU (5)
WRITE(KANALj 2)

2 FORMAT (7Xj 35(7')/

∕4Xj T2(BblX)'j 9Xj '< --------------- ', 5Xj'D2∕2'j5XjT2(BX)jG2'/
∕7Xj 35(' = ')∕1Xj'G1jT1(BX)'j10Xj'--------------->'j5Xj'D1'j5XjTl(BbIX)'/
∕7Xj 35(' = ')∕4XjT2(BblX)'j9Xj'<----------------'j 5X,'D2∕2'j 5XjT2(BX) jG2'/
∕7Xj 35(7 ')∕7Xj '<'j15('-')j L'j 15('-')j '>'/
//' ЦЕЛЕВАЯ ФУНКЦИЯ Z = ПРИВЕДЕННЫЕ ЗАТРАТЫ = EN*KS  + EZ—>MIN∙'/ 
/9X/KS - КАПИТАЛЬНЫЕ ЗАТРАТЫ НА ТЕПЛООБМЕННИК '/
/9X/EZ - ЭКСПЛУАТАЦИОННЫЕ ЗАТРАТЫ'/
/' ВАРЬИРУЕМЫЕ ПРОЕКТНЫЕ ПАРАМЕТРЫ - Dl И D2'/

/' ГДЕ D2- ЭКВ. ДИАМЕТР КОЛЬЦЕВОГО КАНАЛА.'/ )
CALL PAU(15)

100 WRITE(KANALj 200)
200 F0RMAT(1Xj ,⅛*⅛⅛*****⅛⅛**BBOfl  ИСХОДНЫХ ЗНАЧЕНИЙ*************')
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WRITE(KANALj *)'  Gl= G2= Tl(I)= Tl(2)= T2(l)= ' 
ACCEPT*,  Gl, G2, Tl, T2(l) 
WRITE (KANALj *)

3 FORMAT( ' S ТОЛЩИНА СТЕНКИ ТРУБЫ(М) = ') 
WRITE (KANALj 3) 
ACCEPT*,  D 
WRITE(KANAL, 4)
4 FORMAT ( ' S КОЭФ. ТЕПЛОПРОВОДНОСТИ СТЕНКИ = ' }

ACCEPT*,  L9 
WRITE (KANAL, 202)

202 FORMAT ( IX,' ВВЕДИТЕ ТЕПЛОЕМКОСТЬ, ПЛОТНОСТЬ,ТЕПЛОПРОВОДНОСТЬ '/ 
/IX/ И ЧИСЛО ПРАНДТЛЯ ТЕПЛОНОСИТЕЛЯ-1 ПРИ ТЕМПЕРАТУРЕ ' )

AT=T1(1)+T1(2))∕2
WRITE(KANAL, 204)AT

204 FORMAT(1X, (Tl BX + Tl BblX)∕2= ', F8.3) 
WRITE(KANAL, *)'  CPl= RHOl= LAMBDA1= PRl= ’ 
ACCEPT*,  C7, R7, L7, Р7 
WRITE (KANAL, *)  
WRITE (KANAL, 206)

206 FORMAT( ' ВВЕДИТЕ ТЕПЛОЕМКОСТЬ СР2 ТЕПЛОНОСИТЕЛЯ-2 ПРИ T2 (BX) ’ ) 
ACCEPT*,  С8 
Q=G1*C7*(T1(1)  - Tl(2)) 
T2(2)=T2(1) + Q/G2/C8 
WRITE (KANAL, *)  
WRITE(KANAL, *)  ' ИЗ УРАВНЕНИЯ ТЕПЛОВОГО БАЛАНСА СЛЕДУЕТ-' 
WRITE(KANAL, 208)T2(2)

208 FORMAT( ' T2(BblX)= ', F8.3,' В ПЕРВОМ ПРИБЛИЖЕНИИ ' ) 
WRITE(KANAL, *)  
WRITE(KANAL, 209)

209 FORMAT( ' ВВЕДИТЕ ФИЗПАРАМЕТРЫ ТЕПЛОНОСИТЕЛЯ-2 ПРИ ' ) 
TTT=T2(1)∕2 +T2(2))∕2 
WRITE(KANAL, 210)TTT

210 FORMAT( ' ТЕМПЕРАТУРЕ (T2(BX) + T2(BblX))∕2= ', F8.3) 
WRITE (KANAL, *)  ' CP2= RH02= LAMBDA2= ' PR2= ' 
ACCEPT*,  C8, R8, L8, P8 
WRITE(KANAL, *)'  ВВЕДИТЕ СТОИМОСТЬ 1 - ГО KBT*4AC  ' 
ACCEPT*,  RU 
WRITE(KANAL, *)  ' СТОИМОСТЬ ЕД. ПОВЕРХНОСТИ ТЕПЛООБМЕННИКА? ' 
ACCEPT*,  CE 
WRITE(KANAL, *)'  ЧИСЛО ЧАСОВ ЭКСПЛУАТАЦИИ В ГОДУ ? ' 
ACCEPT*,  CTG 
WRITE(KANAL, *)  
N7=P7*L7 ∕R7∕C7 
N8=P8*L8 ∕R8∕C8 
T2(2)=T2(1)+Q∕G2∕C8 
Q=ABS(Q) 
T7=ABS(T1(1) - T2(2)) 
T8=ABS(T1(2) - T2(l)) 
T=(Т7 - T8)∕AL0G(T7∕T8) 
WRITE(KANAL, 5)G1, G2, T2(2), T2(l), Tl(l), Tl(2), Q, T

5 FORMAT/ ИТАК,ПОСЛЕ ВВОДА ДАННЫХ И ИСПОЛЬЗОВАНИЯ',
,' УРАВНЕНИЯ ТЕПЛОВОГО БАЛАНСА ИМЕЕМ- ' / ' Gl=', F4.2, 
,' G2=', F4.2∕ ' T2(BHX)= ', F8.4, ' <------T2(BX)= ', F8.4/

/ ' Tl(BX)= ', F8.4, '------> Tl(BbIX)= ', F8.4∕ ' Q= Е16.4,
, ' СР. ЛОГ. ТЕМП. НАПОР= ', F8.4)
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WRITE(KANALj *)  ' CP RHO LAMBDA PR '
WRITE(KANAL,213)C7,R7,L7,P7,C8R8,L8,P8,D,L9,EN,RUjCEjCTG
F0RMAT( ' 1 'j 4F8.3∕ ' 2 'j 4F8.3∕ ' ТОЛЩИНА СТЕНКИ= 'j F8.3∕

/ ' КОЭФ. ТЕПЛОПРОВОДНОСТИ СТЕНКИ= F8.3/
/ ’ НОРМАТИВНЫЙ КОЭФ.= ', F5.3/

/ ' СТОИМОСТЬ ОДНОГО KBT*4AC  (РУБ)= ', F6.3/
/ ' СТОИМОСТЬ ЕД. ПОВЕРХНОСТИ ТЕПЛООБМЕННИКА (РУБ/М**2)=  F8.3/
/' ЧИСЛО ЧАСОВ РАБОТЫ В ГОДУ= ’ , 16/ ' ВСЕ ВЕРНО ? ∣Y∕N] ' )

ACCEPT 6j YES
FORMAT(Ai)
IF (YES. EQ. ' N ') GO ТО 100
N9=0 ! СЧЕТЧИК
WRITE(KANALj214)
FORMAT( *************** ОПТИМИЗАЦИЯ ************** , )

ЦИКЛ ДО ДОСТИЖЕНИЯ МИНИМУМА ЦЕЛЕВОЙ
ФУНКЦИИ C НЕОБХОДИМОЙ ТОЧНОСТЬЮ.

В1=0.
WRITE(KANALj215)
FORMAT( 'КООРД.БАЗОВОЙ ТОЧКИ Dl И D2,H ШАГ ПОИСКА ?')

ACCEPT* j DIj D2j DO
WRITE(KANALj *)
IF(D1.LE.D2.AND.D0.GE.D1∕3)D0=D1∕3-(1.E-6)

IF(D1.GT.D2.AND.D0.GE.D2∕3)D0=D2∕3-(1.E-6)
N9=N9+1
CALL S 2000 ! ВЫЧИСЛЕНИЕ ЦЕЛЕВОЙ ФУНКЦИИ Z

CALL S 1500 ! ФОРМИРОВАНИЕ ОБЛАСТИ ПОИСКА
γ(4j4)=Z
CALL S 3000(KANAL) ! РАСПЕЧАТКА ОБЛАСТИ ПОИСКА
ЦИКЛ ДО ВЫПОЛНЕНИЯ УСЛОВИЙ:

ДОСТИГНУТ МИН. НА СЕТКЕ C ДАННЫМ ШАГОМ 
ИЛИ БАЗОВАЯ ТОЧКА ВЫБРАНА НЕУДАЧНО ИЛИ 
СЛЕДУЮЩАЯ ТОЧКА ВЫХОДИТ ЗА ПРЕДЕЛЫ ПОЛЯ.
WRITE(KANALj *)  ' КООРД. СЛЕДУЮЩЕЙ ТОЧКИ. Dl И D2 '

ACCEPT* j Dlj D2
WRITE(KANALj *)  
N9=N9+1
CALL S 2500 ! РЕДАКТИРОВАНИЕ ВВОДА, ВЫЧ. ИНДЕКСОВ Mj N
CALL S 2000 ! Z
Y(Mj N)=Z
CALL S 3000 ! ВЫВОД ОБЛАСТИ ПОИСКА
WRITE(KANALj217)
FORMAT( 'НАЙДЕНО НАИМ. ЗНАЧ. В ОБЛАСТИ ПОИСКА?[Y∕N]' )
ACCEPT 6j YES
IF(YES. EQ. Y) GO TO 860
WRITE(KANALj219)

FORMAT( ' ХОТИТЕ НАЧАТЬ ПОИСК СНАЧАЛА, 
, C НОВОЙ БАЗОВОЙ ТОЧКИ ? [Y/N] ' )

ACCEPT 6, YES
IF(YES EQ. Y) GO TO 880
GO TO 690 ' КОНЕЦ ЦИКЛА
WRITE(KANAL,220)
FORMAT( ' ДОСТИГНУТ ЛИ МИН C НЕОБХОДИМОЙ ТОЧНОСТЬЮ ? [Y/N] ' )

ACCEPT 6, YES

IF(YES EQ Y ) GO ТО 881
GO ТО 506 ' КОНЕЦ ЦИКЛА
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884
222

223

899

1

C

1

2

C

C

WRITE(KANAL,*)  ' НУЖНА ЛИ РАСПЕЧАТКА ? [Y/N] ' 
ACCEPT б, YES
IF (YES EQ. ,N ') GO ТО 899
CALL S 3000(6)
WRITE(KANAL,222)
FORMAT( ' НУЖНА ЛИ ПОДРОБНАЯ РАСПЕЧАТКА К -Л. ВАРИАНТА ? [Y/N] ' ) 
ACCEPT б, YES 
IF(YES EQ V ) Bl=I 
IF (YES EQ. 'N ' ) GO ТО 899 
WRITE(KANAL,223) 
WRITE(KANAL,*)
FORMAT ( ' О КАКОЙ БАЗОВОЙ ТОЧКЕ ? Dl= D2= ')

ACCEPT*,  Dl, D2 
CALL S 2000 

GO ТО 884 
STOP 'ДО СВИДАНИЯ' 
END

SUBROUTINE PAU(N)
DO 1 1=1, N
DO 1 3=1, 10000
CONTINUE
RETURN 
END

SUBROUTINE S 1500 
INTEGER Y
C0MM0N∕A∕Y(7,7), D3(7), D4(7), Tl(2), T2(2)
COMMON∕B∕M, N, N0, N9
COMMON∕C∕DO, Dl, D2 
********ФОРМИРОВАНИЕ ОБЛАСТИ ПОИСКА********** 
DO 1 1=1,7
D3(I)=Dl+D0*(I-4)

D4(I)=D2+D0*(I-4)  ' ФОРМИРОВАНИЕ ШКАЛ
DO 2 M=l,7
DO 2 N=l,7
Y(M, N)=20000 ' НАЧ. ЗНАЧЕНИЯ
RETURN 
END

SUBROUTINE S 2000 
INTEGER CTG
REAL L, NI, N2, L7, L8, L9, N8, K, Kl, K2, N7
COMMON∕C∕DO, Dl, D2
COMMON∕D∕B1,C,D,G,G 1,G2,L7,L8,L9,N7,N8,Q,R7,R8,Z,T,P7,P8 
COMMON∕E∕EN, CE, RU, CTG 
COMMON/KAN/KANAL
******∏∕∏ ЦЕЛЕВАЯ ФУНКЦИЯ******

D5=D1+2*D  ' НАРУЖНЫЙ ДИАМЕТР ВНУТР.ТРУБЫ

D6=D5+D2 ! ВНУТР ДИАМЕТР ВНЕШН ТРУБЫ
W1=4*G1 ∕(3.14159*D1**2*R7)
W2=4*G2 ∕(3 14159*(D6**2-D5**2)  *R8)
R1=W1*D1 ∕N7
R2=W2*D2 ∕N8

335



C ВЫЧИСЛЕНИЕ NUl, KSll
Nl=. 021*R1**  8*P7**  43

Kl= 316∕R1**  25
IF(R1. GT. 10000) GO ТО 2052
IF(R1. GT 2300.) GO ТО 99
Nl=4
K1=64∕R1
GO ТО 2052

99 G=I - EXP(1.-R 1/2300.) ' ПЕРЕМЕЖАЕМОСТЬ В ПЕРЕХ ПРОЦЕССЕ
Nl= N*(G+4 ∕N1* (I-G))

C
C 
2052

Kl= Kl*  (G+64∕R1∕K1*  (I-G))

ВЫЧИСЛЕНИЕ NU2, KS12
N2= 021*R2**  8*P8**.  43
K2= 316∕R2**  25
IF(R2 GT. 10000) GO ТО 2080
IF(R2 GT 2300) GO ТО 98
N2=4 34+. 78*D6 ∕D5
K2=96∕R2
GO ТО 2080

98 G=I-EXP(1-R2∕2300)
N2=N2*(G+(4  34+ 78*D6 ∕D5)∕N2*(1-G) )

K2=K2*(G+96 ∕R2∕K2*(1-G))
2080 A1=N1*L7 ∕D1

A2=N2*L8 ∕D2 ' ALFAl, ALFA2
K=l∕(1∕A1+D∕L9+1/A2)
F=Q∕K∕T
L=F/(3.1416* (D1+2*D ∕(1+А2/А1)))
P1=G1*K1*L ∕D1*W1**2 ∕2 ' МОЩНОСТЬ НА ПРОКАЧКУ
P2=G2*K2*L ∕D2*W2**2 ∕2
Z=EN*F*CE  + RU*  001*(P1+P2)  *CTG
IF(B1.EQ. 1.) GO ТО 2140
WRITE(KANAL, 200)

200 FORMAT(НУЖНЫ ЛИ ПОДРОБНЫЕ ДАННЫЕ О РАССЧИТЫВАЕМОМ', 
ВАРИАНТЕ ? [Y/N] ' )
ACCEPT 6, YES

6 FORMAT(Ai)
IF (YES EQ 'N ' ) GO ТО 2240

2140 CONTINUE
WRITE(KANAL, 202) D1,D2,W1,W2,Rl,R2,A1,A2,K1,K2,Pl,P2,K,F,L

202

( ‘ 

∕' 
!, 
∕1 
∕' 
/’ 

!, 
P 
/'

FORMAT (
Dl =', F8.3, 'M D2 = ', F8.3, ' M ' /
Wl =', F8.3, ' М/С W2 = ', F8.3, ' М/С ' /
REl =', F10.3, ' RE2 = ', F8.3∕
ALFAl = ', F10.3, ' BT∕M**2 ∕K ALFA2 = ', F10.3, ' BT∕M**2 ∕K 7

KSIl = ', F8.3, ' ВТ KSI2 = ' , F8.3 /
Pl = ', F8.3/ ВТ P2 = ', F8.3, ' ВТ 7/
К = ', FI0.3∕ BT∕M**2 ∕K, /
F = ', F8.3, ' М**2  7

L = ', F8.3, ' Mj)
PPP=P1+P2
WRITE(KANAL, 203)PPP,Z

203 FORMAT ('P = ', F8.3, ' ВТ ' / ' Z = ', F10.3/ РУБ/ГОД ') 

CALL PAU(I)
2240 RETURN
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END

SUBROUTINE S 2500

INTEGER Y
COMMON∕A∕Y(7j7)j D3(7)j D4(7)j T1(2)j T2(2)
COMMON∕B∕MjNjN0jN9 COMMON∕C∕DOj Dl, D2

C ********* РЕДАКТИРОВАНИЕ ВВОДА *********

M=INT((D1=D3(1)+.5*D0) ∕D0)+1
N=INT((D2-D4(l)+.5*D0) ∕D0)+1

C D3 И D4 - ИЗ П/П *ФОРМИРОВАНИЕ...  *
IF(M.LT.1)M=1

IF(M.GT.7)M=7
IF(N.LT.1)N=1
IF(N.GT.7)N=7
D1=D3(1)+D0 *(M-1)

D2=D4 (1)+DO *(N-1)
RETURN 
END

SUBROUTINE S 3000(KAN)
INTEGER Y
C0MM0N∕A∕Y(7j7), D3(7)j D4(7)j Tl(2)j T2(2)
COMMON∕B∕Mj Nj N0j N9

C ********** ИЗОБРАЖЕНИЕ ОБЛАСТИ ПОИСКА ******** 

WRITE(KANj *)  
WRITE (KANj *)' ------ПОСЛЕ N9j ' -ГО ШАГА

NNN=N0-2
WRITE(KANj *)  ' Dlj M «Z (РУБ/ГОД)»'
DO 2 M=7j Ij -1
WRITE(KANj*)
WRITE(KANj 100)D3(M)j (Y(Mj N)j N=1j7) 

100 F0RMAT(2Xj F7j 5/ * 7(14/ * '))
2 CONTINUE

WRITE(KANj 101)(D4(L)j L=1j7)
101 F0RMAT(7Xj 7F7.4j' D2jM ' )

RETURN 
END
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