1. Классификация неоднородных систем. Методы разделения неоднородных систем. Материальный баланс процессов разделения.
Неоднородная система – система, которая состоит из двух или нескольких фаз, каждая из котор. имеет свою поверхность раздела и различается по физич. и химич. свойствам. В зависимости от св-в внешней дисперсн. среды различают жидкие и газовые системы.
	Неоднородные сис-мы
	Внешние (дисперсн.фаза)
	Внутренние (дисперсн.фаза)

	Суспензии, паста, гели, коллоидн. р-ры
	жидкость
	тв.

	Эмульсии, кремы
	ж
	ж

	Пены
	ж
	газ

	Дыма, пыли
	газ
	тв.

	Туманы
	газ
	ж


В зависим. от  размера тв. частиц суспензии бывают: грубые >100мкм, тонкие 0,1 – 100 мкм, коллоидн. р-ры <0,1 мкм. Эмульсии с размером частиц >0,4-0,5 мкм расслаиваются (под действ. сил гравитации), а меньшие устойчивые. В пыли размер частиц в тв. фазе 3-70 мкм,в дымах 0,3-5 мкм, в тумане 0,3-3 мкм. Каждая из этих систем характеризует конец внутр. фазы  и размерами ее частиц.
Основными методами разделения неоднор. с-м пищевой технологии явл. осаждение и фильтрование.
Осаждение – процесс разделения жидких и газовых неоднор. с-м под действием гравитац. сил (отстаивание), центробежных сил, центрифугирования и сил электр. поля. 
Фильтрование – процесс разделения жидких и газовых неоднор. С-м (смесей) с использованием перегородки задерживания частицы.
Материальный баланс процессов разделения. При отсутствии потерь в-ва матер. баланс процессов разделен. у общего кол-ва в-в: Gсусп = Gпрод+Gосадка, где Gc – кол-во исходной суспензии, Gп – кол-во продукта (осветлен. жидкости), Gо – кол-во осадка. 
По кол-ву взвешенных частиц дисперсной фазы: Gc*xc = Gп*Хп+Gо*Хо, где Хс – концентрация дисперсн. фазы в исх. сусп. %масс или долях, Хп – содержание (концентр.) дисп. фазы в продукте (очищенном), Хо - -//- в осадке %массы. Решение с-мы этих ур-ний получим кол-во очищенного продукта: Gп = Gc((Хо-Хс)/(Хо-Хп)), а также кол-во осадка Gо = Gc((Хс-Хп)/(Хо-Хп)).

2. Отстаивание. Силы, действ. на осажд. частицу. Вывод формулы для определ. скорости осажд. частицы.
Отстаивание – разделение под действ. гравитац. сил – частн. случай процесса осаждения, характериз-ся скоростью осаждения частиц, скоростью движения потока и качеством получаемого продукта.
 Через некот. Время можно наблюдать разделение на зоны:  1.Зона осветл. жидкости (в ней отсуств. частицы тв. фазы   2.Зона свободного осаждения (еще присуств. тв. частицы. но их кол-во так мало, что при движении вниз не влияют друг на друга) 3.Зона стесненного осаждения (кол-во частиц тв. фазы велико и они испыт. влияние друг на друга (а также проявл. силы трения, тормозящие процесс осаждения) 4.Зона плотного осадка (частицы соприкас. друг с другом и жидкость наход-ся в порах (каналах) этого осадка (шлам). Рассмотр. осаждение одиночной шарообразной частицы: 
1.на осажд. частицу действ. сила Архимеда: А =ρcреды g πd3/6 2.Сила тяжести: G = ρчастицы g πd3/6, где d – диаметр частицы, ρ – плотность, g = 9,81 м*c2 3.Результирующая сила, под действ. Котор. Частица оседает или всплывает: Р = G-А = g πd3/6 (ρчаст- ρcреды)
4.R – сила сопротивл. Среды, препятств. процессу осаждения. В нач. момент, когда Р>R частица оседаетускоренно, а с момента  когда Р = R – равномерно. Скорость осаждения соотв. этому моменту, явл. расчетной. Величина R по 2ому з-ну Ньютона определ. Независимо от режима движ-я частиц из ур-я: R = ξFρсредыWо2/2, где ξ – коэф. Сопротивл. среды, F – площадь сечения частицы перпендик. или нормальная осаждению, F = πd2/4, Wo – скорость осаждения частицы, м/с. Wo =  -  Универсальная формула для определения скорости осаждения при ламинарном и турбул. режимах обтекания Re<2. Поток плавно обтекает частицу и не образует за ней завихренных потоков. При турбул. режиме Re>500 за частицей образ-ся завихрения потоки, а вместе и с ними и разряжение, котор. препятств. Осаждению. Характерно для крупных частиц и маловязких жидкостей. Коэф. сопротивл. ξ  явл. функцией f(Re).

3. Способы расчета скорости осаждения частицы под действием силы тяжести. Формула Стокса для скорости осаждения при ламинарном режиме.
Способы расчета: аналитически (Стокс), графо-аналитически (график зависимости Лященко от Рейнольдса), критериальный (по справочн. график Re=f(Ar). При ламинарном режиме Re<2, ξ = 24/Re, Re = , μсреды – коэф. динамич. вязкости среды, Па*с, ν = μсреды/ρс – кинемат. вязкость, м2/с, подставл. полученю знач-я в универсальн. ф-лу, получим: W =  – формула Стокса. Расчет скорости осажд. частиц по универс. формуле затруднен из-за сложности определ-я ξ. ля области переходного режима ξ=18,5/Re0,6 (2<Re<500), для жидкого режима ξ=0,44 (Re>500). Для определения скорости осаждения частиц использ. метод Лященко П.В. Из универсальн. формулы выражаем коэф-т сопротивления:ξ=, левую и правую части этого ур-я умножим на Re2: ξRe2==-критерий Архимеда, Ar=, ξRe2=4/3Ar-основное критериальное ур-е процессов осаждения, Ly=-критерий Лященко.

4. Расчет отстойников
Сводится к определению их производительности по осветл. жидкости, площади осаждения и геометр. Размеров отстойников принятой конструкции. При осаждении должны соблюдаться след. условия: 1.Продолжительность пребывания разделяемого потока в аппарате должна быть равна или больше времени осаждения частиц 2.Линейная скорость потока должна быть меньше скорости осаждения, иначе будет взмучивание 3.Производительность отстойника по осветл. жидк-ти (объемная): Vo = Fh/τ, м3/с, где  F – площадь пов-ти осаждения, м2, h- высота слоя осветл. Жид-ти, м, τ – прололжит-ть осаждения, с, Время осаждения частиц на участке h: τ = h/Wo, где Wo – скорость осаждения (отстаивания частиц), 4.Vo = F*Wo, т.о. производительность отстойника зависит от площади пов-ти отстаивания и скорости осаждения частиц и не зависит от высоты отстойника. Принимают конструктивно при заданной высоты отстойника для данной суспензии, следоват-но необходимая по-ть осаждения осветл. жид-ти F  = Vo/τ, объемный расход осветл. жид-ти (продукта): Vo = Gп/ρп, Gп – массовый расход осветл. жид-ти, кг/с. Исходя их ур-ний матер. баланса кол-во осветл. жид-ти: Gп = Gc((Хо-Хс)/(Хо-Хп)), тогда F = , если содерж. тв. фазы в продукте можно пренебречь: F = (1 – (Хс/Хо)).

5. Устройство и принцип действия отстойников периодического и непрерывного действия
Отстойники периодического действия – представл. собой плоский бассейн без перемешивающих устройств. Бассейн заполн. суспензией, котор. Отстаивается в нем в теч-нии времени, необходимом для разделения суспензии. Декантат (неосветл. часть). сливается через штуцеры над осадком, осадок удаляется вручную.
Отстойники полунепрерывного действия – суспензия попеременно огибает наклонные перегородки сверху вниз и снизу вверх. Перегородки увеличивают продолжительность и площадь пов-ти отстаивания. Осадок (шлам) собирается в конических бункерах и удаляется периодически.
Отстойники непрерывного действия – самым распр. отстойником явл. одноярусный отстойник Дорра, котор. представл. собой цилиндрич. резервуар с коническим днищем и кольцевым желобом , вдоль внутр. (внешнего) верхнего края отстойника. 1 – корпус аппарата, 2 - Мешалка с лопатками, 3 – желоб кольцевой, 4 – стакан для подвода суспензии. D = 12м. h= 2м (высота ). В центре установлена мешалка со скребками (лопатками) для перемешивания осадка. n = 0,02-0,5 об/мин – частота вращения.
Недостаток – громоздкость. 
Для осветления больших объемов применяют многокорпусные отстойники.

6. Методы интенсификации процесса отстаивания
Для оценки процесса осаждения и выявления факторов, влияющих на его интенсивность, воспользуемся ф-лой Стокса: W = ;  F = Vo/Wo. Анализируя, целесообразно: 1.Увеличить диаметр осаждающихся частиц – с этой целью в суспензию вводят специальн. в-ва, назыв. коагулянтами (способств. слипанию частиц), пептин, желатин, полиакриламид, бетонит, активная кремниевая к-та и др.
2.Уменьшить вязкость дисперсной среды, предварительно нагрев суспензию перед отстаиванием 3.Заменить ускорение силы тяжести центробежным ускорением, т.е. центрифугированием Интенсифицировать процесс отстаивания возможно также увеличением необходимой площади отстаивания – их выполняют многоярусными.

7. Осаждение под действием центробежной силы. Фактор разделения. Определение продолжительности осаждения частицы.
Отстойники явл. малоэффективными и требуют больших площадей рабочих помещений, поэтому с целью интенсификации разделения пылей, суспензий и эмульсий процесс осаждения проводят под действием ц.б. силы. Для создания поля ц.б. сил использ. 2 технич. приема:
1.Поток поступает в неподвижный аппарат и вращается в нем – циклонный процесс, аппарат – циклон;
2.Поток жидкости, газа поступает во вращающийся аппарат и вращается вместе с ним – отстойное центрифугирование, аппарат – центрифуга или сепаратор
Величина ц.б. силы действ. на частицу: Gц = mW2R, где m – масса частицы, кг, W – скорость угловая вращения рад/с, R – радиус вращения,м.  Gт = mg – сила тяжести, g- ускорение свободного падения, m – масса. Из совместного решения этих уравнений получим: Gц = Gт, т.е. ц.б. сила > силы тяжести в W2R/g; величина W2R/g = W2/Rg = Kр – наз-ся фактором разделения центрифуги, W = WR – окружная скорость вращения центрифуг. частицы, м/с. Фактор разделения явл. важной характеристикой центрифуг-щих устройств, определяющей их разделяющую способность. Для центрифуг и сепараторов с вращающимся рабочим барабаном при угловой скорости W = πn/30, Kр = π2n2R/900g,    π2 = g; когда Кр = n2R/900, n -об/мин. Для центрифуг и сепараторов идут по пути увеличения частоты вращения (т.к. n2) делая их небольших размеров, т.к. это связано с меньшим расходом металла и лучшими условиями для их центровки.
При центрифугирю скорость осаждения частиц по сравнению с отстаиванием больше в W2R/g, поэтому при условии ламинарного режима осаждения частиц скорость м.б. рассчитана по Стоксу: Wц =  * Расчет скорости осаждения в поле ц.б. сил проводится по тем же соотношениям что и при отстаивании, только вместо Аr (критерий Архимеда) использ. Arm = KpAr -модифицированный критерий. Продолжительность процесса разделения м.б. определена из выражения: Wц = dr/dτ, τ = ; =ln 
зависимость от массы частицы и величины ц.б. силы, действ. на нее, радиус вращения R явл. величиной переменной от 0 по оси центрифуги (оси вращения) до Rmax = Rб
график.

8. Устройство и принцип действия циклонов, гидроциклонов.
Гидроциклоны – применяются для осветления, обогащения суспензий, классификации тв. частиц по размерам от 15 до 150 мкм. Для осветления транспортно-моечных вод, а также вод после мойки пищев. продуктов.  Гидроциклоны сост. из цилиндрич. корпуса и конического днища. качество разделения зависит от угла конусности и составл. 10-15°.
1 – цилиндрич. корпус (обечайка), 2 – коническое днище, 3 – перегородка, 4 – штуцер для подвода суспензии, 5 – штуцер для отвода осветл. жид-ти, 6 – патрубок для отвода осадка. Суспензия подается тангенсально через штуцер 4 и приобретает вращательное  движение под действ. ц.б. силы частицы отбрасывает к стенкам аппарата, а осветл. жидкость движется во внутр. спиральном потоке вверх, вдоль оси гидроциклона и удаляется через патрубок 5. Скорость суспензии 5-25 м/с. В зависимости от цели применения диаметр гидроциклона меняется от 10-15 мм для тонких суспензий, до 100-350 мм для грубых. Чем меньше диаметр тем выше эффективность разделения. Гидроциклоны малых размеров объединяют в мультигидроциклоны, работающие параллельно по суспензиям. Циклоны – позволяют разделять пыли по ц.б. силам. Наибольшее распр. получили циклоны конструкции НИИОГаза диаметром от 100-1000мкм. Эффективность разделения зависит от наклонного патрубка под углами 11°,15°,24°, подводящие по касательной исходную неоднородную систему. применяют для очистки газовых выбросов, улавливания из газовых потоков пищевого сырья (сахара, сухого молока), а также в качестве разгрузочного устройства при пневмотранспортировке сыпучих материалов, иногда их объединяют в тарельчатый циклон.
 

9. Устройство и принцип действия сепаратора
Для разделения тонкодисперсных суспензий и эмульсий. В промышленности нашли распр-е одно и много камерные, тарельчатые сепараторы. В тарельчатых сепараторах благодаря установке в роторе пакета конических тарелок поток жидкости разделяется на большое число тонких слоев. Это обеспечивает ламинарный режим прохождения жидкости и уменьшает путь осаждающихся частиц. Неоднородная смесь поступает во вращающийся вместе с барабаном 1 центральную трубу 2 и опускается вниз, затем под действ. ц.б. силы отжимается к периферии, далее ее путь зависит от конструкции тарелок. 
На внутр. пов-ти тарелок напаены напки (шипики) высотой 0,2-0,8 мм и образующими между тарелками зазоры. кол-во тарелок 60-70 шт. в межтарельчатом пространстве под действием ц.б. силы тяжелый компонент устремляется к переферии, а более легкий к центру в зазоре образуется 2 противоположно направленных потока:  - поток легкого продукта перемещается по внешней стороне тарелки; - поток тяжелого компонента по внутр. части тарелки от центра. Сгущенная фаза отводится по наружной, а осветленная фаза по внутренней части распределительной тарелки 4. Преимущества – высокопроизводительность, компактность, герметичность, просты в обслуживании.

10. Фильтрование. Классификация осадков и фильтровальных перегородок. Движущая сила процесса фильтрования
Фильтрование – процесс разделения суспензий, пыли и туманов через пористую перегородку, способную пропускать жидкость или газ и задерживать взвешенные частицы. Фильтрование разделяют на процесс, проходящий с отложением осадка на пов-ти перегородки и с закупориванием пор. Фильтровальные перегородки – х/б, термостойкие, инертные и т.д. Для повышения скорости фильтрования при разделении суспензий с небольшой концентрацией тв. фазы  или сод. слизистые в-ва фильтрование проводят в присуствии вспомогат. в-в, слой котор. наносят (намывают) на фильтров. перегородку перед фильтрованием суспензий. В кач-ве вспомогат. в-в используют полидисперсные угли, фиброфло, перлит, асбест, аксонит, бетонит и др. Различают: сжимаемые и несжимаемые осадки. Под несжимаемыми осадками понимают такие, в котор. пористость (отношение объема пор к объему осадка), не уменьшается при увеличении разности давлений. Они состоят из кристаллич. части, не изменяющей своей формы под давлением. Пористость сжимаемых осадков (аморфных, хлопьевидных) уменьшается в процессе фильтрования, а их гидравлич. сопротивление потоку жидкой фазы возрастает с увеличением разности давлений. Увеличение слоя осадка увеличивает сопротивление процессу и уменьшает производительноть фильтра по фильтрату. 
Движущей силой процесса фильтрования явл. разность давлений по обе стороны фильтровальной перегородки (либо ц.б. сила). Разность давлений можно получить: 1.Созданием избыточн. давления над фильтровальн. перегородкой. 2.Созданием вакуума под фильтров. перегородкой. В зависимости от величины ∆р различают фильтрование: 1. С постоянным перепадом давления ∆р = const, при этом с накоплением слоя осадка на фильтре скорость фильтрования снижается, такое фильрование наз. нестационарным, 2.С постоянной скоростью dv/dτ=const, при этом ∆р повышается в процессе фильтрования с увеличением слоя осадка – стационарный процесс.

11. Основное дифференциальное уравнение фильтрования. Фильтрование при постоянной скорости.
Основное диффернц. уравнение имеет вид: 
где V – объем фильтрата, м3, F- площадь пов-ти фильтров, м2, τ – продолжительность фильтрования, ∆р – перепад давления, Па, μ – динамич. вязкость, Па*с, Rос – сопротивление осадка, м-1, Rфп – сопротивление фильтровальной перегородки. Если при прохождении 1 м3 фильтрата через фильтр (перегородку) образуется Хо м3 осадка, то Хо*V = hо*F, hо = ХоV/F – высота слоя осадка. Допустим, что сопротивл. слоя осадка пропорц. его высоте: Rос = roho = roXoV/F, где rо – удельное сопротивление осадка, м-2. Физический смысл –сопротивление слоя высотой 1 м с площадью основания 1 м2.Значение rо находят в справочной лит-ре в зависимости от структуры осадка. Подставляя в ур-ние:
 , пренебрегая сопротивл. фильтров. перегородки: ro =∆р/μVho, 
В нач. момент фильтров. V = 0: Rфп = ∆р/Vμ.
Фильтрование при постоянной скорости: ,
V2μroXo+RфпμFV = ∆рF2τ; V2+FV = F2τ – основное уравнение стационарного фильтрования. Вывод: перепад давления возрастает с увеличением продолжительности фильтрования.

12. Фильтрование при постоянном давлении. Константы процесса фильтрования.
При фильтровании при ∆р = const из ур-я после интегрирования в пределах от 0-V, 0-τ: +Rфп)dV = 
V2 + 2FV = 2F2τ, из этого ур-я следует, что с увеличением продолжительности фильтрования, объем фильтрата увеличивается. Это ур-е применимо как и к сжимаемым, так и не к сжимаемым осадкам. 
Обозначим С = , м3/м2 – постоянная процесса фильтрования – константа, характериз-я гидравлич. сопротивл.фильтров. перегородки, k =  м2/с – константа фильтрования, учитывающая режим фильтрования и физико-химич. св-ва осадка и жидкости. 
Тогда ур-е м.б. записано в виде:V2+2CFV = kF2τ, F = 1м2 после диффернцир. кр-я по V: =V+C – ур-е прямой линии, наклонной к горизонтальн. оси под углом α, tgα = 2/k, по найденным значениям k и С определяют ro и Rфп.

13. Периодический процесс фильтрования. Конструкции фильтров периодического действия.
В фильтрах периодического действия осадок удаляется после прекращения процесса фильтрования, в фильтрах непрерывного действия по мере необходимости без остановки процесса.
[image: ]Рамный фильтр-пресс – используется во многих областях пищевой промышл-ти ( для осветления виноматериалов, вина, молока, пива, соков, сахарных сиропов, растворов). Сост. из чередующихся рам и плит установленных на 2-х параллельных брусьях. Плиты покрыты фильтрующими перегородками (салфеткой). Число рам в одном фильтре 10-60 шт. Давление, создаваемое в процессе фильтрования 0,3-0,4МПа (3-4атм), температура 60-70°С. При фильтровании суспензия вводится через канал 1 и распредел. по всем рамам. Фильтрат стекает по дренажным и сборным каналам в плитах и отводится через канал 5. при промывке осадка промывная жидкость под давлением вводится через канал 2 обратным током, промывает осадок. Недостатки: трудоемкость выгрузки осадка и замены фильтров. салфетки.

14. Конструкции фильтров непрерывного действия. Барабанный вакуум-фильтр.
[image: ]К фильтрам непрерывного действия в котор. все стадии фильтрования в т.ч. просушка, промывка и снятие осадка осуществл. одновременно относится барабанный вакуум-фильтр, применяемый для разделения суспензии концентр-ции 50-500 кг/м3. Вращающийся горизонтальный перфарированный барабан с частотой 0,12 об/мин разделен перегородками на несколько секций одинаковой формы, котор. за 1 оборот барабана проходят 4 рабочие зоны:фильтрования, просушки, промывки, отдувки осадка. Осн. устройствами управл. работой фильтра  явл. распределительная(подвижная и неподвижная) головка, через котор. секции барабана в определ. послед-ти присоедин. к магистралям вакуума сжатого воздуха и промывной жидкости. В стадии фильтрования зона фильтра под фильтров. тканью соединена с вакуумом и фильтрат из корыта проходит через ткань, осадок откладывается на ее пов-ти.
Рис.Барабанный вакуум-фильтр с распределительной головкой: 
1 — перфорированный барабан; 2 — фильтровальная ткань; 3 — ножевое устройство (для среза осадка); 4 — секция; 5 — корыто; 6 — мешалка; 7 — труба; 8 — разбрызгиватель; 9 -распределительная (подвижная) головка (диск). Зоны: 1-фильтрования, 2-подсушки, 3-промыва осадка,4-отдувки.
1-отбор фильтрата, 2-отбор промоя, 3-подача сжатого воздуха. Промытый и подсушенный осадок непрерывно срезается ножом, чтобы частицы не оседали корыто снабжено качающейся мешалкой. Вакуум в зонах фильтрования, просушки и промывки осадка составл. 550-600 мм.рт.ст. Давление сжатого воздуха в зоне отдувки 0,5-1 атм. Оптимальная толщина слоя осадка ≈12 мм, температура суспензии 85°С.

15. Фильтрование под действием центробежной силы. Расчет фильтрующих центрифуг.
Проводят на фильтрующих центрифугах. Перфорир. барабаны выкладываются изнутри дренажными (подкладными) сетами и фильтр. перегородками (сетами), под действием ц.б. силы в массе фильтр. суспензии развивается давление, обеспеч-е ц.б. фильтрование (движущая сила).
Элементарный объем кольца:  dV = 2πrHdr = Fdr,
 ц.б. сила, действ. на массу элементарн. кольца dGц = dmW2/r = dmώ2/r, где W-окружная скорость, ώ – угловая скорость, W2 = ώr,  ώ = πn/30, dm – масса элементарного кольца (элементарная масса) м.б. выражена через объем, ρ – плотность суспензии: dGц = Fdrρώ2r = Fώ2ρrdr. проинтергир. от r2 до r1, получим давление на фильтров. перегородку, развиваемое всей массой суспензии в барабане: 
p = , фильтров.пов-ть центрифуг рассчит. как средняя по ф-ле: F = πH(r1+r2).

16. Способы интенсификации работы фильтров. Конструкция фильтрующей центрифуги с центробежной выгрузкой осадка.
[image: ]Фильтрующие центрифуги периодического и непрерывного действия раздел-ся по расположению вала на: вертикальные и горизонтальные, по способу выгрузки осадка: - с гравитацион., - ручной, - пульсирующей, - центробежной. Чаще фильтры центрифуги изготавл. с подвесным барабаном по след. схеме: Барабан при помощи розетки подвешен на валу, кортор. с помощью муфты соединен с валом электродвигателя. Электродвигатель имеет 2 скорости (n = 320 об/мин  и 900 об/мин). Суспензия подается на загрузочный диск 3 при низкой частоте вращения. Нижняя часть барабана имеет коническую форму, причем угол наклона >угла естественного относа осадка. 
После окончания цикла фильтрования, котор. произв-ся при высокой частоте, происход. переключение на низкую частоту и поднятие конуса. Из-за резкого торможения осадок оседает со стенок и удаляется. Продолжительность цикла 1,5-4мин. 
При разработке новых видов фильтровального оборудования следует ориентироваться на создание компактных аппаратов с развитой фильтровальной поверхностью, позволяющих проводить ее регенерацию без остановки технологич. процесса. 

17. Перемешивание. Способы перемешивания. Типы мешалок.
Процесс перемешивания применяют для равномерного распределения составных частей в жидких и газовых смесях, а также для ускорения и интенсификации гидромеханич., тепловых, массообменных, химических и биохимич. процессов.
Способы перемешивания:  1.Механическое – осуществл. с помощью мешалок различной конструкции, из котор. наибольшее распр. получили лопастные, винтовые (устаревшие пропеллеровые) и турбинные, 2.Циркуляционное – с помощью насоса, перекачив. жидкость по замкнутой системе, 3.Поточное – за счет кинетической энергии жидкости или газа, 4.Пневматическое – с помощью жатого воздуха, пропускаемого через слой перемешиваемой жидкости, В отдельных случаях применяют специальные типы мешалок: барабаррые, якорные, рамные, ленточные, дисковые. По расположению вала мешалки бывают: вертикальные, горизонтальные, наклонные. 
[image: ][image: ][image: ]Лопастные мешалки относятся к тихоходным 30-90 об/мин. Окружная скорость на конце лопасти (для вязких жидкостей) 2-3м/с. Диаметр лопастей обычно составл. (0,3-0,8)D аппарата. Ширина лопасти (0,1-0,25)d лопасти. В аппаратах большей высоты на валу расположено несколько пар лопастей, повернутых друг относительно друга на 90°С с расстоянием (0,3-0,8) d мешалки. Для перемешивания суспензий, содерж. тв. частицы, примен. наклонные лопасти, под углом 30-45° к оси вала, при этом усиливаются вертикальн. токи жидкости, что способств. подъему тв. частиц со дна аппарата. Для предотвращения образования воронки на пов-ти жидкости на стенках аппарата по образующей выполняют контр лопасти (2-4 ребра жесткости).  Для интенсивного перемешивания жидкостей вязкостью до 10Па*с применяют винтовые мешалки, окружная скорость котор. достигает 10 м/с. Рабочим органом мешалки явл. винты (пропеллерные лопасти )(2-6шт). При работе мешалки образ-ся потоки в различных направлениях (радиальные, осевые, окружные), что повышает эффективность перемешивания. d мешалки = (0,25-0,3)D аппарата. Винтовые мешалки обладают насосным эффектом, поэтому их часто помещают в диффузоры. Диффузор может устанавливаться также наклонно. Турбинные мешалки применяют для перемешивания жидкостей вязкостью до 500 Па*с, в т.ч. грубых суспензий. Их изготавл. в виде колес турбин с плоскими наклонными и криволинейными лопастями. Бывают: открытого и закрытого типа. Закрытые имеют 2 диска с отверстиями в центре для прохода жидкости. жидкость входит в колесо по оси через центр и получает ускорение от лопаток, выбрасывается из колеса в радиальном направлении. Якорные мешалки применяются для перемешивания густых и вязких сред (>100 Па*с), n = 50об/мин. Мешалки имеет форму днища аппарата, очищают стенки и дно смесителя от налипающих загрязнений.

18. Расчет мощности перемешивания.
Для перемешивания сред очень важно правильно выбрать необходимую скорость вращения лопастей, обеспеч. эффективное перемешивание. При большой окружной скорости резко возрастает расход энергии на перемешивание, неоправданной повышением эффективности процесса. По данным Павлушенко оптимальная частота вращения мешалки, при котор. достигается практически равномерное распределение тв. частиц суспензии находится:
n = c, где dr – диаметр тв. частицы, м, ρч – плотность частицы. кг/м3, ρс – плотность среды, Dx – диаметр аппарата, d-диаметр мешалки, с – опытный коэффициент, с, х, у – коэффициенты, находят в справочнике в зависимости от типа мешалки. В работе мешалки различают пусковой и рабочий периоды, во время пуска энергия расходуется на преодоление сил энергии жидкости, а в рабочий период –на преодоление сопротивления вращения лопасти. В пусковой период расход энергии в 1,5-2 раза больше, чем в рабочий период, однако этот период не продолжителен (доли секунды) и поэтому подбор электродвигателя ведут по расходу энергии в рабочий период с запасом на 20-30% во время пуска. Сила сопротивления среды вращающейся лопасти по Ньютону: R=φF, где φ - коэффициент сопротивл. среды, F=πd2/4 –площадь ометаемая лопастью, d-диаметр лопасти мешалки, ρ – плотность жидкости или среды, кг/м3, w-окружная скорость вращения на конце лопасти, м/с.
R= φ; =ψ, тогда R=ψd2w2ρ. Для работающей мешалки принимаем что сила R=P, Р- сила, действующая на лопасть, тогда: Р=ψd2w2ρ – потребляемая мешалкой мощность в рабочий период, Nр= Рw, после подстановки значения Р и окружной скорости w =πdn, получим: Np = ψπ3d5n3ρ, KN = ψπ3 – коэф. мощности, зависящий от режима вращения мешалки, Np = KNd5n3ρ, коэф. мощности KN = f(Re) явл. функцией Рейнольдса. Re = wdρ/μ = πdndρ/μ = πd2nρ/μ = nd2ρ/μ, исключив π как постоянную величину по найденному значению из графика находим KN по котор. рассчитываем мощность перемешивания. Мощность электродвигателя определяют по ур-ю: Nэдв = кВт, ή =0,8-0,9 коэф. передачи, 1,3-коэф. 30% запаса мощности на пусковой период. Приведенный расчет относится к мешалкам,перемешивающим жидкости с умеренной вязкостью. Высота слоя жидкости в аппарате равна H=D – для нормализованных мешалок.
19. Классификация теплообменных процессов. Дифференциальное уравнение теплопроводности (закон Фурье). Основной закон теплоотдачи (закон Ньютона). Температурное поле и температурный градиент.
Теплообмен – самопроизвольный необратимый процесс переноса теплоты от более нагретых тел к менее нагретым. К ним относятся технологические процессы, скорость которых определяется скоростью подвода, либо отвода теплоты (нагревание, охлаждение, конденсация, испарение, выпаривание). Перенос теплоты возможен 3 способами: - теплопроводность, -конвекция, -излучение. Теплопроводность (кондукция) – процесс распространения теплоты между микрочастицами тела, наход-ся в непосредств. соприкосновении (передача теплоты от частицы к частице при отсуствии их перемещения). 
Основной закон теплопроводности (закон Фурье) – гласит, что количество теплоты dQ переданное теплопроводностью пропорционально градиенту температуры dt/dl, времени dτ и поверхности dF, перпендикулярной направлению теплоового потока. dQ = -λ dt/dl dτ (Дж), «-» означает в сторону уменьшения температур, λ – коэф. теплопроводности веществ (Вт/мК)-зависит от их природы и определенного состояния температуры и давления. Конвекция – процесс переноса теплоты вследствие движения и перемешивания макроскопических объемов газов и жидкостей, различают свободную и вынужденную конвекцию. Свободная – предпологает перемещение частиц, вызванное разностью плотностей жидкости или газа в различных частях занимаемого объема вследствии разности температур. Вынужденная – перемещение частиц жидкости под действием внешних сил насоса вентилятора. Под конвективным т/о понимают процесс распр. теплоты в жидкости или газе от пов-ти тв. тела или к его пов-ти одновременно конвекцией и теплопроводностью, такой процесс наз-ся теплоотдачей. Основной закон теплоотдачи (закон Ньютона) – количество теплоты dQ переданного от окр. среды к т/о пов-ти прямо пропорц. пов-ти. dQ=α(tст1-tf)Fdτ Дж, где (tст1-tf) – разности температур поверхности и окр. среды, τ-продолжительность процесса, α – коэф. теплоотдачи, Вт/м2К. Для установившегося процесса, когда в любой точке аппарата с течением времени t остается постоянной α=const: Q=αF∆t, Вт – закон конвективного переноса. Излучение – наз. процесс переноса теплоты в виде электомагнитных волн, сопровожд. превращением тепловой энергии в лучистую и обратно лучистой в тепловую. Температурное поле и температурный градиент – совокупность значения температур в данный момент времени для всх точек рассматр. среды температурного поля. t поле выражается функцией, t = f(x;y;z;r)-представл. собой ур-е установившегося (не стационарного) температурного поля. В частном случае t явл. функцией только пространств. координат, а t поле явл. установившимся (стационарн.) процессом.  Значение температурн. градиента определяют ниабольш. скорость изменения температуры в данной точке температурного поля. Поток теплоты может возникать только при условии, что температ. градиент равен нулю. lim(∆t/∆l)∆l→0 = dt/dl = ∆t/∆l = grad t. Перемещение теплоты всегда происходит по линии темпер. градиента, но в сторону противоположную этом градиенту.


20. Основной закон теплопередачи. Определение тепловых нагрузок.
Связь между кол-вом передаваемой теплоты и площади пов-ти т/о определ. осн. ур-ем теплопередачи: dQ= kF∆t dτ, Дж, где dQ-кол-во передаваемой теплоты, k-коэф. теплопередачи, Вт/м2К, F- пов-ти т/о, м2, ∆t-разность теплоносителей (движущ. сила), dτ-продолжит. процесса, с. Для установившегося процесса основной закон теплопередачи: Q= kF∆t, Вт, отсюда F=Q/k∆t, Q-тепловая нагрузка на аппарат. Определение тепловых нагрузок: 1.При нагревании жидкости или газа: Q=G1c(t2-t1)æ, где G1 –массовый расход теплоносителя, кг/с, с-удельная теплоемкость среды в пределах температур t1 и t2, Дж/кгК, æ-коэф. учитывающий теплопотери в окр. среду, æ=1,04-1,05. 2. При охлаждении жидкости или газа: Q=G2c(t2-t1)æ, где G2-расход холодного теплоносителя, кг/с, æ=0,95-0,96. 3.При конденсации насыщенного пара: Q=G3r, где G3 – массовый расход пара, кг/с, r-удельная теплота конденсации, численно равна теплоте парообразования, Дж/кг. 4. При конденсации пара с послед. охлаждением конденсата от темпер. насыщения до какой-то заданной температуры t2: Q=G3r + G3cк(tнасыщ.-t2).

21. Движущая сила теплообменных процессов.
Движущей силой т/о процессов явл-ся разность температур носителей. В процессе т/о по длине аппарата движущ. сила непрерывно меняется, поэтому для расчета используют не истинную, а среднюю движущ. силу (средний температ. напор). Процессы т/о в аппаратах непрерывного действия могут осуществляться в прямотоке, противотоке, перекрестнои и смешанном токах.




∆tб/∆tм >2, ∆tср= (∆tб-∆tм)/2,3lg∆tб/∆tм, ∆tб/∆tм,<2, ∆tср= (∆tб+∆tм)/2 Эти формулы справедливы для прямотока и противотока. 
При перекрестном и смешанном  токе: ∆tср= ε∆t (∆tб-∆tм)/2,3lg∆tб/∆tм, где ε∆t – поправочный коэф-т, наход. по справочной лит-ре в зависимоти от соотношения температур теплоносителей.

22. Теплопередача через однослойную и многослойную плоскую стенку. Коэффициент теплопередачи.
При установившемся процессе т/о кол-во теплоты Q, передаваемое в единицу времени через пов-ть F от горячего теплоносителя к холодному равно кол-ву теплоты, передаваемое от теплономителя к стенке, кол-ву теплоты, передаваемое через стенку и от стенки к холодному теплоносителю. Это кол-во теплоты определяется по з-ну Ньютона: Q=α1(tf1-tст1)F, по з-ну Фурье: Q=λ/δ (tст1-tcт2)F. По з-ну Ньютона (от стенки носителя): Q=α2(tст2-tf2)F. Выражаем отсюда частные температурные напоры: θ1= (tf1-tст1) =Q/ α1F, 
θ2= (tст1-tст2)=Qδ/ λF, θ3= (tст2-tf2)=Q/ α2F. Складываем левые и правые части этих ур-ний: tf1-tf2=Q/F (1/ α1 + δ/λ + 1/ α2). Выражаем отсюда кол-во передаваемой теплоты: Q=F, сопоставляя с основным з-ном теплоотдачи (Q=kF∆t): k=Вт/м2К, Физический смысл: k- кол-во теплоты (Дж), передаваемое от одного теплоносителя к другому через разделяющую их стенку, площадью 1м2 в единицу времени при разности между теплоносителями в 1°С (т.к. величина δ/λ очень мала, то коэф-т теплопередачи k=), Величина обратная коэф-ту теплопередачи наз-ся термическим коэф-том теплопередачи: R=1/k, R=1/ α1 + δ/λ + 1/ α2, q=Q/F-представл. собой кол-во теплоты, передаваемое в единицу времени через един. пов-ти, наз. удельной тепловой нагрузкой (плотность теплового потока), Вт/м2, r1=1/ α1, r2=1/ α2-тепловые (термические) сопротивления при переходе теплоты через пограничный слой теплоносителя. rcт= δ/λ –термическое сопротивление стенки. Коэф. теплопередачи k всегда меньше любого из коэф. теплоотдачи α1 и α2.
Пусть теплота передается через стенку, сост. из нескольких слоев толщиной δ1, δ2, δ3 с теплопроводностью λ1, λ2, λ3. Тепловые сопротивления слоев равны δ1/λ1, δ2/λ2, δ3/λ3, а теплов. сопротивл. всей стенки rст = δ1/λ1+δ2/λ2+ δ3/λ3=, k=. Определение температур стенок (огранич. пов-тей) опред-ся след. образом: зная величины k1, α1, α2 можно определить температуру огранич. пов-ти (например однослойн. стенки). α1(tf1-tст1) - k(tf1-tf2)= α2(tст2-tf2), tст1= tf1- k/ α1 (tf1-tf2), tст2= tf2+k/ α2 (tf1-tf2). Для многослойной стенки плотность теплового потока можно записать: 1й слой: q= δ1/λ1(tст1-tcт2), 2й слой: q= δ2/λ2(tст2-tcт3), 3й слой: q= δ3/λ3(tст3-tcт4), отсюда выражаем частные температ. напоры: tст1-tcт2=q δ1/λ1 и т.д., складывая левое и правое части ур-я: tст1-tcт4=q(δ1/λ1+δ2/λ2+ δ3/λ3)=q, отсюда плотность потока: q= tст1-tcт4/. Внутри каждого из слоев температура меняется по прямой, а для многослойной стенки температ. кривая представл. собой ломаную линию.

23. Тепловое подобие. Расчет коэффициентов теплоотдачи.
В процессе теплоотдачи при турбулентном движении жидкости теплота у границы потока. т.е. в непосредственной близости от тв. пов-ти передается теплопроводностью через пограничный слой в направл. перппендикулярн. движению потока, поэтому по з-ну Фурье кол-во теплоты, проходящее в пограничном слое толщиной δ через площадь dF за время dτ: dQ = -λ dt/dδ dFdτ, однако это же ко-во теплоты, проходящее от стенки в ядро потока можно записать по ур-ю теплоотдачи: dQ=α (tcт-tж) dF dτ, приравниваем левые и правые части для установившегося процесса теплообмена запишем: -λ dt/dδ= α (tcт-tж). Для подобного преобразования этого уравнения разделим ег правую часть на левую и отбросим знаки математ. операторов, а также величину δ заменим каким-то характерным линейным размером (определенным геометрич. размером l), тогда получим безразмерный комплекс величин: αl/λ = Nu –критерий Нуссельта – характеризует подобие процессов теплопереноса на границе между стенкоц и потоком жидкости. В соотв-ии с теорией подобия, путем подобного преобразования конвективного, диффернциальн. ур-ний т/о (Фурье-Кирхгофа), получим след. безразмерные величины: аτ/l2=Fo –критерий Фурье-характеризует связь между скоростью изменения темпер. поля, р-рами и физическ. хар-ками в нестационарн. теплов. процессах., а=λ/сρ, м2/с-коэфициент температуро проводности, wl/a=Pe – критерий Пекле, (w-скорость движения теплоносителя) –характеризует отношение кол-ва теплоты, распр. в потоке жидкости конвекцией и теплопроводностью, критер. Пекле представл. в виде произведения 2-х критериев подобия: Pe=wl/a=wl/ν ν/a, ν-кинемат. вязхкость, Pe=Re*Pr, Pr=ν/a=cμ/λ-критерий Прандтля –характеризует поле теплофизических величин потока жидкостей. При т/о в условии естеств. конвекции в критериальное ур-е вводится: Gr=gl3/ν2 β∆t-критерий Грасгофа-характеризует режим движения теплоносителя в условиях естеств. конвекции, β-коэф. объемного расширения, ∆t-частичный температ. напор, l-характерный минимальный размер.Коэф-т теплоотдачи для  турбул. режима при вынежденной конвекции: Nu=0,021Re0.8 Pr0.43(Pr/Prст)0.25, для ламинарного режима: Nu=0,17Re0,33Pr0,43Gr0,1(Pr/Prст)0.25, Prст –число Прандтля, посчитанное для жидкости при темпер. стенки, (Pr/Prст)0.25-учитывает влияние на теплоотдачу, направление теплов. потока и темперю перепада, принагревании>1, при охлаждении <1.

24. Нагревание и охлаждение. Расход острого и «глухого» пара на нагревание жидкости. Расход воды на охлаждение жидкости.
Нагревание –процесс повышения температур материалов или тел, путем подвода к ним теплоты. В кач-ве теплоносителей использ. горячую вожу или высоко температурн. жидкости, перегретый и насыщен. водян. пар, топочные газы (из печей), электр. ток. Нагревание насыщенным водя. паром широко распр-но блигодаря его достоинствам: большим кол-вом теплоты, выдел. при конденсации водян. пара, высоким коэф-том теплоотдачи от пара к стенке, равномерностью обогрева. При нагревании водян. насыщ. паром применяют нагрев острым и «глухим» паром. Острый пар вводится непосредств-но в нагрев-ю жидкость, при этом конденсат смешивают с жидкостью.Пар вводится через барботер(кольцевая трубка в виде спирали с отверстием сверху). Расход пара: D= , кг/с (i-энтальпия, Qпотерь=4-5%). При нагревании «глухим» паром жидкость нагревают через раздел. их стенку Греющий «глухой» пар конденсируется и выводится в виде конденсата, при этом температура конденсата принимается равной темпер. насыщ. греющего пара.Расход пара: D= кг/с. Охлаждение-процесс понижения температур материалов путем отвода от них теплоты. Для охлаждения газов, паров и жидкостей до 25-30°С в пищев. пром-ти использ. воду и воздух, для охлажд. продуктов до более низких температур использ. низкотемперат. хладагенты (жидк. азот, аммиак, диоксид серы, холодн. рассолы NaCl, CaCl2). Охлаждение водой осуществ-ся в т/о, в котор. теплоносители разделены стенкой, либо смешиваются. Расход воды на охлаждение находят из теплов. баланса: при отводе Q теплоты от горяч. жидкости вода нагревается от tнач до tкон, тогда теплов. баланс процесса: Q=W Cw(tк-tн), отсюда расход W=Q/ Cw(tк-tн),  кг/с.

25. Классификация теплообменных аппаратов. Конструкция и принцип действия кожухотрубчатых, оросительных и спиральных теплообменников.
Теплообменным аппаратом (теплообменниками) называются устройства, предназначенные для обмена  теплом между греющей и обогреваемой рабочими средами. Последние в ряде случаев называются  теплоносителями (т.е. телами, которые отдают или принимают теплоту). В теплообменнике происходит передача тепла от одного теплоносителя к другому. 
 по назначению: подогреватели, конденсаторы, охладители, испарители, паропреобразователи и т. п.;  по способу передачи тепла от одного теплоносителя к другому различают теплообменные аппараты:-поверхностного типа: рекуперативные и регенеративные (пищеварочные котлы, жаровни с косвенным обогревом и др., -теплообменники смешения (смесительные), т.е. непосредственного соприкосновения (пароварочные шкафы, градирни, скрубберы, конденсаторы смешения), Выделяются еще теплообменные устройства, в которых нагрев или охлаждение теплоносителя осуществляется за счет внутренних источников теплоты. по виду теплоносителя различают: -парожидкостные т/о аппараты (теплообмен через стенку между паром и жидкостью происходит во всех аппаратах с паровым обогревом);  -жидкостно-жидкостные, когда оба теплоносителя являются жидкостями;- газожидкостные (газовые и огневые кипятильники); по расположению поверхности нагрева на: -рубашечные, кожухотрубные, элементные однокорпусные, элементные многокорпусные, погружные, оросительные,  по конфигурации поверхности нагрева на:
-трубчатые горизонтальные, вертикально-кожухотрубные, змеевиковые, комбинированные, пластинчатые, ребристые, спиральные, по направлению движения потока на:- прямоточные
 - противоточные, по структуре рабочего цикла на: - аппараты периодического и непрерывного действия. по способу обогрева различают: - контактные тепловые аппараты, -аппараты с непосредственным и косвенным обогревом пищевых продуктов.
 (
1, 2 - листы, свернутые в спирали; 3 -перегородка; 4, 5 - крышки.
)В контактных тепловых аппаратах продукт нагревается при непосредственном контакте с теплоносителем (например, с паром в пароварочных аппаратах). В аппаратах с непосредственным обогревом теплота к продуктам передается через разделительную стенку (например, котлы и сковороды),  В аппаратах с косвенным обогревом — через промежуточный теплоноситель. В качестве промежуточного теплоносителя используют воду, пар, минеральные масла, органические и кремнийорганические жидкости. По конструктивному решению тепловые аппараты классифицируют на: - несекционные и секционные, - немодулированные и модулированные.  Кожухотрубный теплообменник
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Рис. Кожухотрубчатый теплообменник.
а) одноходовой б) многоходовой 
1 - корпус (обечайка); 2 - трубные решетки; 3 - трубы; 4 - крышки; 5 - перегородки в крышках; 6 - перегородки в межтрубном пространстве.
)Основными элементами кожухотрубчатых теплообменников являются пучки труб, трубные решетки, корпус, крышки, патрубки. В кожухотрубчатом теплообменнике (рис.) одна из обменивающихся теплом сред I движется внутри труб (в трубном пространстве), а другая II– в межтрубном пространстве.В кожухотрубном теплообменном аппарате реализована та же идея, что и в аппарате «труба в трубе», но вместо одной трубы в наружную трубу большого диаметра помещён пучок труб. Кожухотрубные теплообменники характеризуются компактностью. В 1м3 объёма аппарата поверхность теплопередачи может достигать 200 м2. Оросительные теплообменники представляют собой ряд расположенных одна над другой прямых труб, орошаемых снаружи водой. Трубы соединяют сваркой или на фланцах при помощи "калачей". Ор.т.применяют главным образом в качестве холодильников для жидкостей и газов или как конденсаторы. Орошающая вода равномерно подается сверху через желоб с зубчатыми краями. Вода, орошающая трубы, частично испаряется, вследствие чего расход ее в оросительных теплообменниках несколько ниже, чем в холодильниках других типов.Ор.т.– довольно громоздки аппараты, они характеризуются низкой интенсивностью теплообмена, но просты в изготовлении и эксплуатации.Их применяют, когда требуется небольшая производительность, а также при охлаждении химически агрессивных сред или необходимости применения поверхности нагрева из специальных материалов (например, для охлаждения кислот применяют аппараты из кислотоупорного ферросилида, который плохо обрабатывается). Спиральные теплообменники.В спиральном теплообменнике (рис.) поверхность теплообмена образуется двумя  металлическими листами (1) и (2), свернутыми по спирали. Внутренние концы листов приварены к глухой перегородке (З), а их наружные концы сварены друг с другом. С торцов спирали закрыты установленными на прокладках плоскими крышками (4) и (5). Таким образом внутри аппарата образуются два изолированных один от другого спиральных канала (шириной 2–8 мм), по которым, обычно противотоком, движутся теплоносители. Как показано на (рис.), теплоноситель I поступает через нижний штуцер и удаляется через боковой штуцер в правой крышке теплообменника, а теплоноситель II входит в верхний штуцер и удаляется через боковой штуцер в левой крышке.Имеются также конструкции С.Т. перекрестного тока, применяемые главным образом для нагрева и охлаждения газов и конденсации паров. С.Т. весьма компактны, работают при высоких скоростях теплоносителей (для жидкостей 1–2 м/с) и обладают при равных скоростях сред меньшим гидравлическим сопротивлением, чем трубчатые теплообменники различных типов. Вместе с тем эти аппараты сложны в изготовлении и работают при ограниченных избыточных давлениях, не превышающих 10х105 н/м2 (10 ат), так как намотка спиралей затрудняется с увеличением толщины листов; кроме того, возникают трудности при создании плотного соединения между спиралями и крышками.

26. Конструкция пластинчатого теплообменника и теплообменника типа «труба в трубе».
 Типа  «труба в трубе». Простейший из трубчатых теплообменников типа «труба в трубе» состоит из двух коаксиально закреплённых труб. Первый теплоноситель перемещается по внутренней трубе (1). Второй теплоноситель проходит в кольцевом пространстве, образованном трубой (1) и соосной с ней наружной трубой (2). Таким образом, поверхность, через которую передаётся теплота, образована той частью поверхности внутренней трубы, которая заключена во внешней трубе. Для увеличения поверхности теплообмена в одном аппарате элементы, образованные двумя трубами, соединяют последовательно с помощью изогнутых соединительных труб (3). Межтрубное пространство элементов сообщается через соединительные патрубки (4).Теплообменники типа «труба в трубе» просты по конструкции и поддаются механической чистке, замена отдельных элементов несложная. Главное преимущество этих аппаратов состоит в том, что можно обеспечить оптимальные скорости движения теплоносителей, подбирая соответствующие диаметры труб.Существенный недостаток аппаратов «труба в трубе» - значительные габариты, т.е. небольшая поверхность теплообмена в единице объёма аппарата. Пластинчатый теплообменник - это устройство, в котором осуществляется передача теплоты от горячего теплоносителя к среде через стальные гофрированные пластины, которые установлены в раму и стянуты в пакет. 1.Неподвижная плита с [image: Схема теплообмена]присоединительными патрубками. 2. Задняя прижимная плита. 3.Теплообменные пластины с уплотнительными прокладками. 4. Верхняя направляющая. 5. Нижняя направляющая. 6. Задняя стойка. 7. Комплект резьбовых шпилек холодной (нагреваемой) Пластинчатый т/о представляет собой набор пластин из нержавеющей стали (или других металлов), скомпонованных таким образом, что две среды, участвующие в процессе теплообмена, движутся по разные стороны одной пластины. Пакет пластин набирается для организации определенного количества параллельных каналов (обеспечение необходимого сечения для протока жидкости) и необходимой площади теплообмена. Такая конструкция теплообменника обеспечивает эффективную компоновку теплообменной поверхности и, соответственно, малые габариты самого аппарата. Все пластины в пакете одинаковы, только развернуты одна за другой на 180°, поэтому при стягивании пакета пластин образуются каналы, по которым и протекают жидкости, участвующие в теплообмене. Такая установка пластин обеспечивает чередование горячих и холодных каналов. В процессе теплообмена жидкости движутся навстречу друг другу (в противотоке). В местах их возможного перетекания находится либо стальная пластина, либо двойное резиновое уплотнение, что практически исключает смешение жидкостей. 
[image: ][image: Пластинчатый теплообменник]Вид гофрирования пластин и их количество, устанавливаемое в раму, зависят от эксплуатационных требований к пластинчатому теплообменнику. Материал, из которого изготавливаются пластины, может быть различным: от недорогой нержавеющей стали до различных экзотических сплавов, способных работать с агрессивными жидкостями.  Материалы для изготовления уплотнительных прокладок также различаются в зависимости от условий применения пластинчатых теплообменников. Обычно используются различные полимеры на основе натуральных или синтетических каучуков.В последнее время распространены пластинчатые разборные теплообменники, отличающиеся интенсивным теплообменом, просто той изготовления, компактностью, малыми гидравлическими сопротивлениями, удобством монтажа и очистки от загрязнений.

27. Конденсация. Расчет поверхностных конденсаторов.
Конденсация – процесс перехода пара (газа) в жидк. состояние. Для пара кондесация достигается его охлаждением, а для газа многократным сжатием с послед-щим охлаждением. Поверхностные конденсаторы – применяются для конденсации паров спирта, бензола; кожухотрубчат., змеевиковые, оросительные, типа «труба в трубе». Рассмотр. особен. расчета вертикального кожухотрубчат. конденсатора для конденсации перекрестного пара. По условиям теплообмен условно делится на 3 зоны: 1- зона охлажд. перегретого пара до tнасыщенного, 2-зона конденсации насыщ. пара (tнасыщ.=tconst), 3-зона охлажд. конденсата от tнасыщ. до t2. t воды меняется по прямой линии и проходит через 3 зоны, т.к. по физич. состоянию процессы, происход-щие в каждой зоне различны, то расчит. для каждой зоны отдельно, необход. проверить т/о с учетом теплов. нагрузок, коэф-тов теплопередачи и ∆t. Запишем теплов. нагрузки по зонам: 1- Q1=Dcп(tп-tнасыщ), 2-Q2=В(iнасыщ -iконд(=скtк)=Dr, r-удельная теплота конденсации, численно равное теплоте парообразования. 3-Q3=Dcк(tнасыщ- t2). Суммарный теплов. поток(нагрузка) = сумме теплов. нагрузок по зонам: Q=Q1+Q2+Q3. k и ∆tср расчит. аналогично по ф-лам для теполопередач черз стенку. Сумарная поверхность т/о конденсации: F=F1+F2+F3. Расход холодн. воды наход. из теплов. баланса, ао котр. кол-во теплоты, выдел. в результате конденсации пара отдается воде, котор. нагревается от tвн до tвк. С учетом рассмотр. 3-х зон охлажд. и конденсации, суммарный расход воды: W=(Q1+Q2+Q3)/ Cw(tвк-tвн). проходя по 3м зонам вода имеет промежутки t в каждой зоне tв1 и tв2, котор. необходимо знать при расчете конденсатора. Их определ. из теплов. баланса смежных зон. tв2 находится из баланса теплоты 3й зоны. кол-во теплоты, отданное воде: Q3=W Cw(tв2-tвн), tв1 наход-ся из теплов. баланса для 1й зоны: Q1= W Cw(tвr-tв1), При расчете этих зон целесобразность конденсатора определ. по суммарн. расходу холодн. воды.

28. Конденсаторы смешения. Расчет барометрического конденсатора.
Конденсаторы смешения- примен-ся для конденсации сбросовых водян. паров низкого потенциала, а также для конденсац. паров орган. жид-тей, практически несмешиваемых с водорй (бензол, толуол). Различают мокрые и сухие конденсат. смешения в зависимости от способа водоотвода потоков из аппарата. В мокрых-полученный конденсат, вода и некот. газы откачиваются совместно одним мокровоздушным насосом. В сухих- охлажд. вода вместе с конденсатом выводится из нижней части, а воздух отсасывается вакуум-насосом изверхней части конденсатора. К группе сухих конд. относ-ся барометрич. конденсатор, в котор. конденсат и вода отводятся совместно самотеком по барометрич. трубе в барометрич. ящик, несконденсир. газы из верхней части корпуса через ловушку отсасыв. вакуум-насосом. 1-корпус аппарата, 2- барометр. труба, 3-барометр. ящик, 4-капля-ловушка. В корпусе установл. 5-7 сегментрных полок, они м.б. сплошными и перфорир. с бортами высотой 40мм для поддержания уровня жидкости на полке. Учитывая, что при движении пара снизу вверх и конденс. его объем ументшается, поэтому для полноты его компенсации расстояние между полками делают неодиноковыми: большим между нижними полками, меньшим между верхними. Hн=0,6Dкорпуса, Hв=0,3Dкорпуса. Для расчета применяют hср=(0,4-0,5)Dкорпуса. Полка занимает 70% сечения корпуса аапарата, сечение корпуса наход-ся по объему, проход. через него паров со скоростью 15-20м/с. Dкорпуса =. Кол-во газов, откач. насосом: Gг=0,001(0,025W+10D) кг/с, где W-расход воды, D-расход конденсата (пара на конденсат). Высота корпуса определяется по числу полок и расстояниями между ними. Высота барометр. трубы должна быть такой, чтоб столб воды в ней уравновесил атмосферное давление,а стекающая вода по ней должна иметь скорость w= 0,5-1 м/с. Расстояние между уровнем жидкости в трубе и патрубном подводе пара должно быть не менее 0,5м. высота воды в барометр. ящике составл. 0,1м. Расчетн. высота барометр. трубы (от уровня воды в ней наход-ся): H’=10,33в/760 + w2/2g (1++λHполн/d), где 10,33в/760-высота уравновеш. атм. давление при вакууме, мм.рт.ст., -сумма местных потерь напора (=1,5), λHполн/d-потеря напора по высоте трубы, λ-коэф-т гидравлич. трения., d-диаметр барометр. трубы,  Hполн –высота барометр. трубы (задается). Полная высота барометр. трубы: Hполн=10,33в/760 + w2/2g (1++λHполн/d)+0,5+1, Диаметр барометрич. трубы: d=.

29. Выпаривание. Схема однокурпусной выпарной установки.
[image: ]Выпаривание-наз.процесс концентрирование р-ров нелетучих веществ путем растворения испарения летучего растворителя и отвода образовавшихся паров. Выпаривание обычно проводят при кипении р-ров,т.е. в условиях, когда давления пара над раствором равно давлению пара над р-ром и равно давлению в рабочем объеме аппарата. Применяют в молочной, сахарной, кондитерской, хим пром. и в др. В качестве греющего агента при выпаривании м.б. использован любой теплоноситель, но чаще применя-ся водяной пар, котор.наз.греющим или первичным. Он поступает из котла или из турбины. пар обр.при кипении-наз. вторичным. Осуществление выпар-я как под ваккуомом так и при атмосф. и избыт. давлении связано со сва-ми выпарив. р-ра и возможностью неполн. теплоты вторич. пара. В зависимости от условий выпаривания, применяется однакратное выпаривание, провод. как в непрерывном так и период. методом, а также выпар-е с применением теплового насоса. Однакратное выпаривание проводят в однокорпусной  выпарной установке малой произ-ти, когда экономия тепла не имеет большого значения. Циркулирование р-ра происх. из-за разницы удельных весов р-ров центральн. управл. трубе и в кипятнильных трубах. В процессе выпаривания  связи с повышением концентрации р-ра измен. его теплопокоэф-ты, показывающие: -снижение теплоемкости, -теплопроводность, -повышение вязкости, что в процессе выпаривание снижает коэффицент теплопередачи К, а в связи с ухудшением циркуляции возможно пригорание и разложение р-ра. Это учитывается при  эксплуатации. Образ-ся при кип.р-ра вторичн. пар отсасывается в конденсатор паров(3),  соедин. с вакуум- насосом, т.к. аппарат работает под разряжением (вакуум) поэтому р-р откачивают ц.б насосом.
30. Основы расчета однокорпусной выпарной установки. материальный и тепловой балансы.
На основани матреиальн. баланса находят ко-во выпаренной из р-ра воды Wкг/с. При повышении концентрации р-ра от Вн до Вк % масс. При известном W определяют конечную концентрацию упаренного р-ра. Общий материальн. баланс аппарата: Gн = Gк+W, где Gн-кол-во поступившего р-ра (до выпаривания), кг/с, Gк-кол-во упаренного р-ра. Матер. баланс по абсол. сухому в-ву, наход. в р-ре: GнВн/100=(Gн-W)Вн/100, где (Gн-W)-кол-во упаренного р-ра. тогда кол-во выпарен. воды (на основании балансов). W=Gн(1-Вн/Вк), 
Вк = GнВн/GнW %масс . Тепловой баланс однократного выпаривания м.б. записан на основе схемы тепловых потоков. C упаренным раствором уйдет определ. кол-во теплоты. Приняв tкип.р-ра=t2 из разности теплот капящего р-ра и выделенной из него воды при темп-ре t2 получим кол-во теплоты, уходящее с упаренным р-ром: G1c2t2 - WCwt2=(G1c2-WCw)t2, приняв кол-во конденсата, равным кол-ву расходуемого пара, теплота уходящая с конденсата = Dcкtк. В соответствии со схемой запишем теплов. баланс однократного выпаривания: D*i+G1c1t1=(G1c2-WCw)t2+W*iвтор.+Dcкtк+Qпотерь, где i, iвтор-энтальпия греющего и вторичного паров, D-расход пара, с- теплоемкость. Из этого ур-я находим расход пара на однокорпусную выпарную установку: D=++. В этом ур-нии 1я составляющая-расход пара на нагревание G1 кг/с р-ра от t1 до t2, 2я составляющая-расход пара на испарение из р-ра W кг/с воды и получение из нее вторичного пара, 3я составл-щая-расход пара на компенсацию теплопотерь в аппарате. Если р-р поступает в корпус аппарата нагретым до tкип то 1я составл-щая исключается и принебрегая теплопотерями, расход пара на выравнивание: D=, а удельный расход пара: d= кг/кгW(воды). Теоретически: d=1, а практически d=(1,1…1,2), при условии если поступает нагретым в аппарат. Для определения необходим. пов-ти нагрева выпарн. аппарата воспольз-ся след. ур-ниями для определения теплов. нагрузки на аппарат: 1. по пару: Q=D*r, где r- удельная теплота парообразования, 2. по осн. з-ну теплопередачи: Q=kF∆t, Вт. Приравниваем левые и правые части: D*r= kF∆t, F=D*r/k∆t, где k-коэф. теплопередачи, ∆t-движущая сила-полезная разность темп-р, ∆t определяется по общей разности темп-р и темпер-ным депрессиям (потерям).

31. Полезная разность температур однокорпусной выпарной установки. потери общей разности температур.
Полезная разность темп-р ∆t – разность между темп-рой греющего пара и темпер-той кипения р-ра. Общей разностью темпер-р наз-ся разность между темпер-рой греющего пара, подаваемого в греющую камеру выпарного аппаратаи темпер-той вторичного пара в конце паропровода, отводящего пар из аппарата (или на входе и конденсатор).  ∆tобщ = tгреющ.- tконд, где tгреющ-темпер-ра греющего пара, поступ. в аппарат, tконд – темпер-ра вторичного пара на входе в барометрич. конденсатор. Полезная ∆t = ∆tобщ - , где -семма потерь общей разности темп-р (семма темпер-ных депрессий). Темпер-ные потери при выпаривании имеют место за счет: 1.Темпр-ной депрессии (физико-химической)∆t –разность темпер-р кипения р-ра и р-ля при одном и том же давлении, с повышением концентрации р-ра ∆t увеличивается, значения получены опытным путем и приведены в лит-ре(при атм. давлении) ∆t =16,2∆атмtT2/r - ф-ла Тищенко(при любом давлении). 2.Гидростатической депрессии ∆гс-разность темп-р кипения р-ра в выпарном аппарате посередине греющих труб и на пов-ти, эта разница получается вследствие гидростатического давления столба жидкости в трубах выпарного аппарата, из-за котр-го темп-ра кипен. ниже распол-ных слоев жидкости в трубах будет больше, чем темпер-ра кипен-я выше располож-ных слоев, гидростат. потеря общей разности темпер-р: 
∆гс =tкс - tк, где  tкс – темп-ра кипения р-ра посередине греющ. труб при давлении рс=рвтор.+∆ргигростат, tк-темпер-ра кипен.р-ра на пов-ти выпар-я жидкости, т.е. при рвтор (давление в выпарном аппарате), .ргигростат –гидростатич. давление столба жид-ти (посередине греющих труб) ∆ргигростат =ρэgh, гдеρэ-плотность парожидкостной эмульсии (0,5-0,7)ρ, h-расстояние от уровня жид-ти до середины греющих труб h=hизб+hтр/2, где hизб-расстояние от пов-ит жид-ти в выпарном аппарате до трубной решетки, hтр-высота кипятильной трубки, на основании опытн. данных установл. ∆гс=(1,5..2).  3. Гидравлической депрессии ∆г (гидродинамическая)-обусловлена падением темп-ры вторичного пара на вхожде в барометрич. конденсатор в результате снижения давления на прохождение через ловушку трубопровод (за счет преодоления паром местных споротивлений) на основании опытн. данных ∆г=1..1,5.    ∆t+∆гс+∆г.
33. Многократное выпаривание. Схема трехкорпусной выпарной установки.
МВ проводится в ряде посл-но установленных выпарн. аппаратов, наз. МВУ. Установка применяется для вып-я значит кол-в. р-ра и когда экономия пара имеет большое значения для завода. Греющим паром, давл. 2-3 атм. обогревается только 1й корпус а в послед. корпусах испол-ся вторичный пар из предыд. корпусов. Вторичн. пар последнего корпуса имеющий небольш. тепловой потенциал направл-ся в барометр. конденсатор. МВУ делится по взаимному направл-я движ-я греющего пара и выпар-его р-ра на:-прямоточные, –противоточные, -комбинированные В прямоточных пар и р-р из корпуса в корпус движется в одном направлении это позволяет в первом корпусе использ. пар более высокого давления(нумерация по пару), движение пара и р-ра от 1-го корпуса к последнему самотечная благодаря,снижению давления в последующих корпусах. Последний корпус обычно работает под вакуумом(около 500-600 отм.рт.ст.)с  t-рой кип. около 60°С,  такое такое многократное испол-е теплоты греющего пара позвол. значительно сократить удельный расход греющего пара d кг/кгw 1)для однокорпустной в.у. 1,2 2)для двухкорпустной 0,57 3)для трех корпустной 0,4 4)для четырех корпустной 0,3 5)для пятикорпустной 0,27 При переходе от однокорпустной вып.установ.на двухкорпустной расход пара уменьшается  в 2 раза. С дальнейшим увелечением числа корпусов это относительное уменьшение в расходе пара снижается и при переходе с 4-х корпустной на 5-и корп. состав. 10%, поэтому дальн. увеличения числа корп. на установке хотя и дает незначительную экономию в удельном расходе пара но не окупится затратами на монтаже и эксплатации, поэтому на заводах обычно применяют 3-х и 4-х корп., реже 5 корп.устан. Увеличение концентрации р-ра и падения давления от корпуса к корпусу уменьшает коэффицент  теплопередачи в результате чего снижается общий коэф-т теплопередачи на установке.В противоточной МВУ греющий пар высокого давлении-я также поступает только в первый корпус,а вторичные пары обогрев. все последующие корпуса,  выпарив-емый р-р поступает в последний корпус и перемещается противотоком пару. В следствии того что давл-е от 4-го(или последнего) корпуса к 1-му постепенно вырастает для перекачки р-ров примен. ц.б. насосы. Преимущества противоточной МВУ явл меньшая поверхность нагрева, а недостатком включение в схему насосов, работ. на горячих потоках. Выбор оптимального числа корпусов. Осуществляется исходя из технико-эконом расчетов. Если нанести на графики зависимость стоимости выпаривания 1 кг воды от числа корпусов,то стоимость пара изобразиться кривой (1), амортизационные расходы можно считать постоянной и пропорцианальными числу корпусов (линия 2)близка к прямой.Складывая ординатные линии (1) и (2) получаем общую стоимость вырапар-я  1 кг воды(кривая 3).Точкой min на этой кривой соотв-ет наименьшим суммарным расходам и след-но оптим. числу корпусов nотимал. Однако основной причиной опреде-щей предел числа корпусов явл. возрастание t-рных потерь с увелечение числа корпусов. Схема многоходовой установки
1,2,3-корпуса выпарной установки часть вторичного пара, отбираемого  из какого либо корпуса МВУ для других технолог нужд завода не связанных с непосредственно с выпарив-ем наз.эксропаром.
При этом отпадает необходимость дросселировать пар повышенного давления из котла до нужного меньшого давления. В посл.время для экономии греющего пара (из котла) выпар-е применяют тепловой насос для этого первые корпуса в.у. оборудуют инжекторами и компрессорами, в которые паром давл 2-10 атм. засасыв. часть вторичного пара,уходящего из первого корпуса,затем сжимается в инжекторе до давл. греющего пара (ур-е Бернулли) и направл в тот же первый корпус- это снижает расход греющего пара и дает экономию до 10 %.

34. Материальный и тепловой балансы многокорпусной выпарной установки (МВУ).
Общий расход воды W выпариваемой на установке определ-ся из метер. баланса сухих в-в аналогично балансу однокорп-ных выпарн. установок: GнВн/100=(Gн-W)Вп/100, где Gн-расход исходного р-ра, кг/с, Вн, Вп – концентрация нач. р-р и р-ра уходящего из последнего корпуса, отсюда кол-во выпаренной воды: W=Gн(1-Вн/Вп), кг/с. Аналогично для любого корпуса МВУ можно записать: (Gн-W1-W2-…Wn-1)Вn-1=(Gн-W1-W2-…Wn-1-Wn)Вn=GнВн, где W1,W2…Wn – кол-ва выпарен. воды в корпусах, след-но концентрация р-ра в любом корпусе выпарн. установок: Вn= GнВн/( Gн-W1-W2-…Wn-1-Wn) %масс. При выпаривании МВУ необход. учитывать кол-во выпарен. воды по отдельным корпусам, при расчете необходим. учитывать что в случае прямотока р-р поступает из предыдущ. корпуса в темп-рой на несколько градусов большей, чем темп-ра кипен-я в данном корпусе, вследствие этого при охлажд. р-ра до темп-ры кипения выделяется некоторое кол-во теплоты, котор. расход-ся на выпаривание соотв-щего дополнит-ного кол-ва вторичн. пара, происходит самоиспарение р-ра. При противотоке р-р поступает из последующего корпуса с темп-рой более низкой, чем темп-ра кипен. р-р в данном корпусе и на нагревание его до темп-ры кипен. затрачивается некоторое кол-во теплоты  (вследствие этого уменьшается кол-во вторичного пара). Предварительное распределение выпаренной воды по корпусам осуществляется приближенным методом. Пусть выпарная установка сост. из n корпусов, причем в последнем корпусе выпаривается Wn кол-во воды, из остальных корпусов установки отводится экстра0пар в кол-ве En-1, En-2…E2,E1. Тогда по корпусам выпаривается вода в след. кол-ве: в последнем Wn, в предпоследнем Wn-1=Wn+En-1, во втором W2= Wn + En-1+ En-2+…+E2,в первом W1 = Wn + En-1+ En-2+…+E2+E1, складывая почленно левые и правые части этих ур-ний находим общее кол-во воды, выпаренной во всей установке: W=nWn+(n-1)En-1+(n-2)En-2+…+2E2+E1, отсюда кол-во воды, выпаренное в последнем корпусе (Wn) будет равно: Wn=(W-E1-2E2-…(n-2)En-2-(n-1)En-1)/n.Очевидно, что кол-во греющего пара Dn по корпусам равно кол-ву воды, выпаренной в (n-1) корпусе, т.е. педыдущем, Dn=Wn-1, если установка работает с отбором экстра-пара (на нужды): 
Dn=Wn-1-En-1, применение приведенных уравнений к каждому корпусу в отдельности позволят рассчитать МВУ методом послед-ных приближений. Тепловой баланс для МВУ для каждого корпуса составлю имея в виду, что теплота р-ра, приходящая в каждый пос-щий корпус явл-ся теплотой р-ра, уходящего из предыдущего корпуса,  не учитыв. потери с неконденсир. газами (теплота самоиспарения) или учитыв-ся соотв-щими коэ-тами. Для установившегося процесса баланс теплоты: по 1ому корпусу при темп-ре кипен. tp1 и теплоемкости р-ра с1: D1i1+Gнс1tp1=W1iвт1+(Gнс1-W1Cw)tp1+D1cк1tк1+Qпотерь1. Примем теплоемкость воды Cw=const. С р-ром, ушедшим из 1го корпуса во 2ой поступает: (Gнс1-W1Cw)tp1-кол-во теплоты. Тогда кол-во теплоты, уходящей с р-ром из 2го корпуса в 3й: (Gнс1-W1Cw –W2Cw)tp2, т.е. ур-ние теплового баланса для 2го корпуса запишется в виде: D2i2+ (Gнс1-W1Cw)tp1=W2iвт2+(Gнс1 -W1Cw –W2Cw)tp2+Dк2cк2tк2+Qпотерь2, Запишем теплов. баланс для любого n-ного корпуса: Dnin+ (Gнс1-W1Cw-W2Cw –… Wn-1Cw)tp n-1=Wniвтn+(Gнс1 -W1Cw –W2Cw…. Wn-1Cw -WnCw)tpn+Dкncкntкn+Qпотерьn  Для любого (1…n) корпуса расход греющего пара м.б. найден из соотношения при условии: Gн=Gк+W, тогда расход греющего пара: Dn=++

35. Полезная разность температур многокорпусных выпарных установок. Распределение полезной разности температур по корпусам.
Общая разность темпер-р в МВУ определяется разностью между наибольшей и наименьшей темпер-рой пара, греющей 1й корпус T1 и темпр-рой пара, поступающего в барометрический конденсатор Tn’: ∆tобщ= T1- Tn’, Полезная разность темп-р – разность ∆tобщ и семмы потерь общей разности темп-р: ∆tполез=∆tобщ – (++. Распределение полезной разности темп-тур на установке по отдельным корпусам при условии, что они имеют одинаковые пов-ти нагрева и осуществ-ся по ф-ле для любого n-ного корпуса: ∆tn=∆tполез Qn/Kn  / , где Qn – тепловая нагрузка для n-ного корпуса, Kn-rj’a/ теплопередачи. Полезная разность темп-р между 1ым и 2ым корпусом должна составл. 6-7°С, а для последних 10-12°С-тогда осуществл-ся эффективный процесс. При условии что процесс выпаривания осуществ-ся при естественной циркуляции, то минимальн. допустимая полезная разность темп-р должна быть не менее 6-7°С, а при искуственной циркуляции 4-5°С.

36. Классификация массообменных процессов. Общие признаки. Равновесие при массопередаче. Материальн. баланс массообменных процессов. Уравнение рабочей линии.
[image: ][image: ]Массообменными – наз-ся процессы, характерз-мые переходом одного или немкольких в-в из одной фазы в другую. К основным м/о процессам относ-ся: адсорбция, абсорбция, экстракция, ректификация, сушка, кристаллизация, растворение, ионно-обменные процессы. Массопередачей наз-ся переход в-ва из одной фазы в другую в направлении достижени равновесия, котор. омуществ-ся в 3 последоват. этапа: 1.диффузия переходящего (распределяемого) в-ва в объеме одной фазы по направления к межфазной пов-ти, 2.переход через последнюю, 3. диффузия в объеме 2ой фазы. Скорость м/о процессов определяется скоростью переноса массы в-ва из одной фазы в другую (т.е. скоростью массопередачи), лимитируется наименьшей скоростью любой стадии. По аналогии с тепловыми процессами: кол-во в-ва, переходящего (при м/о) пропорционально движущ. силе процесса и пов-ит контакта фаз. Равновесие при м/о.Переход в-ва из одной фазы в др. происх. при отсуствии равновесия между ними. Пусть имеем 2 фазы G (газ) и L(жидкость), причем распределяемое в-во наход-ся только в фазе G с концентрацией Y. Если эти фазы пиривести в соприкасн. то распредел. в-во начнет переходить в фазу L, как только в-во появится в фазе L начинается обратный процесс. По мере повышения концентрации распредел. в-ва в фазе L скороть обратного процесса увеличивается. В некоторый момент скорости перехода в-ва из G в L и отбатно станут одинаковыми. Такое состояние с-мы наз. равновесным. При этом любой конценр-ции Х распредел-мого в-ва в фазе L будет соответствовать равновесная концентр. Y* в фазе G, т.е. Y*=f(X); X*=f(Y). Эти ур-я наз-ся условиями равновесия. Графически: Если рабочая концентрация в фазе G Y>Y*, то идет процесс перехода в-ва из G в L, если меньше, то идет обратный процесс. Линия ОС-линия равновесия. Отношение концентрации фаз при равновесии M=Y*/X наз-ся коэф-том распределения. Если линия равновесия прямая, то M- tg угла наклона линии, если кривая., то M-tg угла наклона касательной к каждой точке. Материальн. баланс. Рассмотр. схему аппарата, в котор. происх. м/о между 2мя движущимися противотоком фазами с расходами G и L. Концентрации распределяемого компонента в начале аппарата соот-но равны Y1, X1, а в конце Y2, X2. Кол-во ушедшего в-ва из фазы G в L: M=G(Y1-Y2), кол-во в-ва, полученное фазой L: M=L(X1-X2), материальн. баланс распределяемого в-ва: G(Y1-Y2) = L(X1-X2), или L/G=(Y1-Y2)/ (X1-X2), Рассмотрим произвольное сечение аппарата m-m, составим ур-е матер. баланса для вержней части аппарата: G(Y-Y2) = L(X-X2), решаем это ур-е по y: y= Y2+L/G (X-X2)-ур-е рабочей линии, Преобразуя это ур-е к виду: y=L/G X + (Gy2-Lx2)/G, обозначим L/G=a, (Gy2-Lx2)/G=в: y=ax+в – ур-ние прямой линии с tg угла наклона=а. Это ур-е выражает зависимость между равновесными составами фаз у и х в любом сечении аппарата. Если раб. линия расположена выше линии равновесия, то в-во переходит из фазы G в L, а если ниже, то из L в G.

37. Движущая сила массообменных процессов.
[image: ]Разность между фактической иравновесной концентрациями явл. движущей силой м/о процессов. Обычно концентрации фаз изменяются при их движении вдоль пов-ти раздела, поэтому в общее ур-е массопередачи входит величина средней движущ. силы. Выражение и значение  движ. силы зависит от вида ур-я равновесия. Рассмотр. определение средн. движущ. силы когда линия равновесия опрелд-ся ур-нием: Y*=f(X); в противотомном м/о аппарате, при условии Y>Y*, Примем  что расходы G и L постоянны. Коэф-ты массопередачи не меняются ао длине аппрата, перенос в-ва происх. из G в L. Для элемента пов-ти на основании ур-я матер. баланса и осн. ур-я массопередачи, запишем: dM= - Gdy=ky (y-y*)dF, разделяя переменные y и F и интегрируя полученное выр-е в пределах изменения конценр-ции ун до ук и пов-ти от 0 до F, запишем: =dF, =, =F *. Основное ур-е материальн. баланса для фазы G в концентр. у равно: M=G (Yн-Yк), выразим из этого ур-я G=M/ (Yн-Yк) и подставим в *: =(Yн-Yк), выразим посл. выр-е через M=kyF, сопоставляя полученное с осн. ур-нием массопередачи: M=kyF∆y, получаем: ∆уср=-средняя движ. сила для фазы G, аналогично выражая средн. движ. силу для фазы L в концентр. Х, запишем: ∆хср=. В частном случае, если линия равновесия явл-ся прямой, средн. движ. сила процесса определ-ся подобно тому, как она рассчитывалась для т/о процессов: ∆уср=, ∆хср=, ∆уб/∆ум<2, ∆уср=(∆уб+∆ум)/2.
M=k∆F-ур-ние массопередачи, коэф-т массопередачи показывает какое кол-во в-ва переходит из одной фазы в другую через единицу пов-ти контакта фаз в единицу времени при движ. силе=1.

38. Число единиц переноса. Высота единиц переноса.
[image: ][image: ]Интеграл в знаменателе ур-ний, определ. средн. движущ. силу наз-ся чилом единиц перноса:  nx=, ny=. Между ч.е.п. и средн. движ. силой существ. зависимость: ny=∆уср, nx= ∆хср. Для определения ч.е.п. использ. метод графического интегрирования. Задаваясь рядом значений у в промежутке, огранич. Yн иYк строим зависимость в виде кривой 1/(у-у*) от у. Определяем площадь, огранич. этой кривой, орлинатами Yн иYк и осью абцисс, определяем искомый интеграл с учетом масштабов м1 и м2, выражающих ч.е.п. в 1 мм на оси ординат и оси абцисс: ny==fM1M2, аналогично пользуясь графиком зависимости 1/(х*-х) от х определ. значение nx. Число единиц переноса характериз. также изменение рабочей концентрации фаз, приходящ. на единицу движ. силы. Ч.е.п. м.б. найдено более простым способом, если рабочая линия прямая, а равновесная линия прямая или имеет малую кривизну. Проводим линию MN, соединяющую середины вертик. отрезков, проведенных между раб. линией и линией равновесия, равные у-у*. Их точки В на раб. линию проводим горизонталь ВЕ, причем ВD=DE, из. т. Е проводим вертикаль ЕF до пересечения с раб. линией, из подобия ∆ВЕF~∆ВDК, получаем что ЕF/KD=ВЕ/ВD, но BE=2BD, а KD=KL/2, EF=KD BE/BD=KL/2 * 2BD/BD=KL, т.е. графически установлено, что изменение концентрации EF рано движ. силе KL. т.е. ступень BEF соотв. одной из единиц переноса. Строя аналог. степеньки до пересечения с ординатой соотв-щей Хк определяют ч.е.п. Посл. ступенька м.б. неполной, а значит ч.е.п. нецелым. Долю неполной тупеньки определ. по отношению отрезков АР к ST, проведенному через середину основания неполной степеньки между раб. линией и линией равновесия. Если раб. линия наход. ниже линии равновесия, то построение ступеней ведут справа налево, нач. от т.А. Высота ед. переноса. Допустим масса в-ва, переход. из G в L составит: M=G(Yн-Yк), где G-расход фазы, Yн,Yк нач. и кон. концентрации компонента. Величина М м.б. определена также по ур-ю массопередачи: F=HSf, M=kyF∆уср=kyHSf∆уср, kу-коэф-т массопередачи, выраженный через концентр. у, H-высота аппарата,м, S-площадь поперечн. сечения аппарата, f-удельная пов-ть контакта фаз в единице объема аппарата, м2/м3, Приравниваем: G(Yн-Yк)= kyHSf∆уср. отсюда высота аппарата (общая): H=, hy=G/kySf-соотв-ет высоте аппарата, относ. к одной единице аппарата и наз. высотой ед. переноса. Аналогично в концентр. х фазы L, запишем: hx=L/kxSf, т.о. рабочая высота аппарата=произведению ч.е.п. n на высоту ед. переноса: H=h*n.

39. Механизм процесса массопереноса. Молекулярная диффузия.
[image: ]ур, хр-равновесная(граничная). Пусть концентр. распредел.в-ва в фазе G выше равновесной и переход в-ва осуществл-ся из G в L. Распредел. в-во в ядре фазы G переносится к пов-ти раздела фаз, а в фазе L от этой пов-ти. Перенос в-ва в фазах омуществл-ся петем молекул. диффузии (т.е. диффузии молекул через слой носителя) и путем конвективной диффузии (т.е. движущимися частицами носителя и распределяемого в-ва). В каждой фазе различают ядро (осн. часть) и погран. слой у пов-ти раздела фаз.В погран. слое концентрация в-ва резко изменяется и по мере приближения к границк раздела происх. затухание конвект. потоков и возрастание роли молек. диффузии. В фазе G концентр. меняется от у в ядре и до ур на границе раздела фаз. В фазе L концентр. измен-ся от хр на границе ло х в ядре. При остан. процессе на границе раздела фаз наблюдается равновесие, т.е. ур и хр явл. рановесными. Молекулярной диффузией- наз-ся перенос распределяемого компонента, обусловл. беспорялдочным типовым движением молекул, атомов, ионов, коллоидн. частиц. Молек. диффузия описыв-ся 1ым з-ном Фика. dM (кол-во в-ва) профундировавшего за время dτ через элементарную пов-ть dF, нормальную к направлению диффузии, прямо пропорц. градиенту концентрации dc/dn, dM= - DdFdτ, M= - DFτ. Знак «-» указывает на то, что молекул. диффузия всегда протекает в направл. уменьш. концентр-ции. Из этого выр-я следует, что удельный поток в-ва, переносимый мол-ной диффузией через пов-ть F=1 за един. времени τ=1 или скорость молек. диффузии qm=H/Fτ= - Ddc/dn., D- коэф-т молек. диффузии, м2/с-показывает кол-во в-ва, продифундировавшего в единицу времени через един. поверхности при коэф-те (градиенте концентр.)=1, D явл-ся физич. константой, характериз. способность в-ва проникать вследств. диффузии в неподвижн. среду, величина D явл-ся функцией св-в в-ва, среды, темп-ры, давления и не зависит от гидродинамич. условий в котр. протекает процесс.

40. Уравнение массоотдачи. Связь между коэффициентами массоотдачи и массопередачи.
Кол-во в-ва, перенесенного потоком от пов-ти раздела фаз воспринимающую фазу (жидкость) или в обратном направлении прямо пропорц. кол-ву в-ва разности концентраций у пов-ти контакта фаз и в ядре потока, площади пов-ти раздела фаз и продолжит-ти процесса. Если концентр. в-ва принять равными в ядрах у и х, а на границе раздела угр и хгр, то процесс массопередачи в-ва из фазы G к пов-ти раздела фаз и от пов-ти раздела в ядро другой фазы L, можно записать: dM=βy(y-yгр)dFdτ, dM=βx(xгр-х)dFdτ, βx и βу-коэф-ты массоотдачи, м/с-показывают какая масса в-ва переходит от пов-ти раздела фаз в яжро фазы или наоброт, через единицу пов-ти в единицу времени при движ. силе=1. Связь между коэф. массоотдачи и массопередачи. Пусть в-во переходит из фазы G(y) в фазу L(x), линия равновесия представл. собой прямую линию с tg угла наклона=m, у*=mх, тогда и на границе раздела фаз угр=mхгр, отсюда хгр=угр/m, х=у*/m, подставляя эти значения в ур-я массоотдачи для фазы L в единицу времени: dM=βx((угр-у*)/m)dF, выразим отсюда: угр-у*=dMm/∆xdF, из основного ур-я массоотдачи выразим движ. силу y- угр=dM/∆ydF, складывая почленно послед. 2 выражения: у-у*=dM/dF (1/ βy + m/ βx), из основного ур-я массопередачи выразим движ. силу: у-у*=dM/dF 1/ky, сопоставляя с предыдущим, получим: 1/ky=1/βy + m/ βx, ky=, выражая аналогично для фазы L: kх=, kx=mky. Если линия равновесия не явл-ся прямой, то в кач-ве m надо брать tg угла наклона касательной к линии равновесия в данной точке, при этом величины m и k явл-ся переменными и для расчета берут среднее значение не менее 5.

41. Критериальное уравнение массоотдачи.
[image: ]Наиболее строгий путь для определения коэф-тов массоотдачи заключается в интегрированияя ур-я диффузии в движ-ся среде, решают совместно с ур-нием Навьера-Стокса и неразравности потокав нач. и граничн. условиях. Однако такую с-му решить черезвычайно сложно, но в теории подобия можно найти связь между переменными, характериз. переход в-ва в потоке фазы в виде обобщ. критер. ур-я. Пусть кол-во в-ва, переход-щего из ядра фазы к пов-ти раздела фаз M=βy(y-yгр) F, это же кол-во в-ва переносится молек. диффузией через погран. слой по з-ну Фика: M= - D, приравняв, получим: βy(y-yгр) F=- D, βy∆у=- D, разделим левую часть на правую и пренебрегая знаками математ. операторов и приняв dl~∆y, dn~l, получим: βl/D- учитывая, что для подобных процессов отношения сходств величин равно отношению величин и пропорционально, βl/D=Nu’ – диффузионный критерий Нуссельта (или критерий Шервуда Sh)-характеризует соотнотношение переноса в ядре фазы и ковективности переноса в пограничном диффузионном слое. Методом подобного преобразования диффернец. ур-я конвективной диффузии получают диффузионный критерий Фурье: Dτ/l2=Fo’ –характеризует изменение скорости потока диффундир. массы во времени для нестационарн. процессов диффузии, и диффуз. критерий Пекле: wl/D=Pe’, по аналогии: Pe’=wl/ν * ν/D=Re*Pr’, Pr’=ν/D – критерий Прандтля-характериз. физико-химич. св-ва среды (критерий Шнидта Se). Диффуз. крит. Нуссельта явл. определяющим основным критер. Ур-е конвект. диффуз. имеет вид: Nu’=f(Re;Gr;Pe’;Fo’), для стационарн. массообмена при вынужд. движ-нии крит. ур-е имеет вид: Nu’=f(Re;Pr’).

42. Абсорбция. Материальн. баланс и уравнение рабочей линии проесса абсорбции. Определение числа ступеней с помощью кинетической кривой.
[image: ][image: ]Процесс поглощения газов или паров из гадовых или паровых смесей жидкими поглотителями (абсорбентами). Обратн. процесс-десорбция. Вкач-ве абсорбента использ. воду, соки, сахаросод. р-ры. Процесс применяется в технике для очистки у/в газов, для получения соляной и сернистой к-ты, аммиачн. воды, для санитарн. очистке газов. Согласно з-ну Генри: кол-во в-ва (газа) в мольных долях поглощ. жид-тью прямо пропорц. парциальному давлению газа над жид-тью х*=рψ, р*=х/ψ, х/ψ=Р*у, где ψ-коэф-т пропорциональности. Согласно з-ну Дальтона парциальное давление=общему давлению смеси, умнож. на мольную долю этого компонента в смеси. у*=Нх, у=Нх. Это ур-е показывает, что зависимость между равновесными концтр. распредел. компонента в газов. фазе и жидкости выраж-ся прямой линией с tg угла наклона=h, для концентрир. р-ров и больщих давлений линия равновесия явл. кривой и опред-ся экспериментально H=1/ψp; E=1/ψ-постоянная Генри (приним. из справочника). Мат. баланс и ур-е раб. линии.(см. теорет. основы м/о проц. и вывод ур-я раб. линии). Число теорет. ступеней=3 (округ. в большую сторону). АВ-раб. линия процесса абсорбции, в пределах концентраций Хн и Хк между раб. линией и линией равновесия построением ступеней определяют число необходим. констант для проведения процесса (число теорет. ступеней (тарелок)). при полном извлечении компонента из газа ук=0, тогда из матер. баланса следует, что кол-во поглощенного компонента=Gyн. Отношение кол-ва фактич. поглощенного компонента G(yн- ук), кол-вопри полном извлечении компонента наз-ся степенью извлечения:ε= G(yн- ук)/ Gyн=(yн- ук)/ yн=1- ук/ yн. Удельный расход поглотителя (абсорбента) влияет на раб. линию процесса и в зависим-ти от него она будет поворачиваться около т.В. при постоянном значении yн и т.А будет перемещаться по горионтали yн. Положению раб линии А’В соотв-ет минимальн. расходу поглотителя: А’Вlmin=(yн- ук)/ (х*к- хн). Определение числа ступеней. Для построения этой кривой на диагр. I-x проводим произвольно вертикальн. отрезки между равновесной и раб. линиями, эти отрезки делят в отношении равным коэф-ту извлечения: Еу=MiM/MiQi. Соединим получ. точки, находим кинет. кривую EF. Коэф-т представл. собой отношение кол-ва поглощенного на тарелке компонента к кол-ву поглощенного при достижении равновесии ( между газом и жидкостью). Далее вписыв. между раб. линией и кинет. кривой степеньки от т. А. Число вертик. отрезков между ун и ук соотв-ет числу действит. линий. Для процесса абсорбции в уравнении массопередачи молек-ные концентрации газовой фазы можно заменить парциальн. давлением газа, выражен. в долях от общего ур-я: M=kpF∆p, где kp- коэф-т массопередачи, выраженный через парциальное давление компонентов, ∆p-средняя движущ. сила процесса, выражен. в единицах давления, ∆p=(∆pб-∆pм)/2,3lg∆pб/∆pм (если линия прямая).

43. Принципиальные схемы абсорбции. Типы абсорбционных аппаратов. Конструкции тарелок.
В промышленности использ-ся след. принцип. схемы процесса абсорбции: -прямоточные, противоточные, одноступенчатые с рецеркуляцией, многоступенчатые с рециркул. При прямоточной схеме потоки газа и жидкости движутся // друг другу, при этом газ с большей концентрацией распредел. в-ва контактирует с жидкостью, имеющей меньшую концентр. этого в-ва и наоборот. При противоточной схеме в одном конце аппарата газ и жидкость имеют большие концентрации, па на противопол.конце меньшие. процесс прямоточной абсорбции более эффективный (см. схему). при противоточной схеме конечная концентрация распредел. в-ва в жидкости, больше чем при прямоточной Хк>Х’н, но с др. стороны средн. движ. сила процесса в прямоточном абсорбере больше, чем в противоточном, ∆уср2>∆уср1 След-но из осн. з-на массопередачи, что необходим. пов-ть контакта фаз при противотоке будет больше, чем при прямотоке: F=M/k∆уср, т.к. Хн’<Хк, то для достижения заданной концентрации распредел. в-ва в жидкости, ее внось возвращают в аппарат для орошения. Абсорбция с рециркуляцией-происход.многократный проток абсорбента или газовой фазы через абсорбер. АВ-рабочая линия процесса без рециркул. жидкой фазы, а АВС-с рециркул. Врезультате смешивания свежего абсорбента с концентр. Хн с выход. из абсорбера жидкостью с Хк, концентр. этого абсорбента повышается до Хсмеси, концентрация смешанного абсорбента (смеси) определ-ся из след. матер. баланса: G(yн- ук)=L(хк- хн)=L*n(хк- хс), где n-величина, обознач. отношение кол-ва обсорбента на входе к кол-ву свежего абсорбента, отсюда концентр. смеси: Хс=(Хк(n-1)+Хn)/n. Типы абсорбц. аппаратов. Абсорция протекает на пов-ти раздела фаз, след-но абсорберы по способу образования этой пов-ти можно разделить: пленочные (поверхностные), насадочные, барботажные (тарельчатые), распыливающие.В поверхностных газ проходит над пов-тью неподвижной или медленно движ-ся жидкостью (для хорошо растворимых (улавливаемых) газов. В пленочном-поверхность котакта фаз явл-ся пов-ть текущей пленки жидкости, различают: трубчатые, в котор. жидкость стекает по наружной пов-ти этих трую или по внутр., а газ противотоком подается вверх, абсорберы с плоскопараллельной или листовой насадко, абсорберы с восходящей пленкой (выпарные аппараты). В насадочных- пов-тью контакта фаз явл-ся пов-ть растекающегося по спец. насадке жидкости, наибол. распр. насадкой явл-ся керамич. кольца Рашига (50×50×5 или 25×25×3 (высота×диаметр×толщину стенки) или полиэтиленовые шары, 20-30мм. В кач-ве насадки м.б.применены: седла, веретена и др. Наибол. распр. и эффективн. явл-ся тарельчатые абсорберы, работ. в барботажном режиме, в котор. одна над другой расположены горизонтальн, перфорированные перегородки (тарелки), тарельчатые колонны бывают: с колпачковыми, клапанными, провальными, сетчатыми тарелками на котор. имеет место неорганизов. перелив через отверстия и сетчат. тарелками с переливными устройствами: колпачковая тарелка: 1.сплошная перегородка, 2-горловина, 3-колпачок, 4-переливная труба(стакан). сост. из горизонтальн. основания, в котор. имеются горловина, прикрыт. колпачком с прорезями или без перелива жидкости, с тарелки на тарелку происход. по переливн. трубам, причем нижняя часть погружена в жидкость, образуя гидрозатвор для газа, чтобы он проходил через горловину тарелки, живое сечение тарелки составл. 10%, слой жидкости на тарелке 40мм, кроме того расстояние между тарелками 170-300мм и зависит от скорости движения газа. Сетчатая тарелка – представл. собой горизонт. лист с отверстиями 5-10мм, расположен. в шахматном порядке, живое сечение 10%, перелив жидкости осуществ-ся через стаканы. В посл. время распр. получили сетчатые тарелки провального типа без переливных труб, отверстия выполн. продолговатыми 4×60мм, живое сечение 14-18%. тарелки выполнены штампованными или решетчатыми, слив жид-ти осуществ-ся через те же отверстия, через котор. проходит газ, для аппаратов, работ. с переменноц нагрузкой по жидкости примен. клапанные тарелки: 1-кронштейн(ограничитель), 2- клапан, 3- переливн. труба, 4-чересная перегородка(через нее перелив-ся жидкость), распылительные абсорберы работают по принципу контакта фаз, в результ. разбрызг. жидкости в газовом потоке.

44. Расчет абсорберов.
Закл-ся в определении: 1.расхода абсорбента, 2. гидравлич. сопротивл. тарелки, 3. диаметра и высоты абсорбера (пов-ть). Обычно известны: расход газа, состав, нач. и кон. концентр. газов. смеси, нач. концентр. жидкости в абсорбенте. Ф-лы:1.расход абсорбента определ-ся из ур-я матер. баланса, при движении через колонку газ преодолевает сопротивл., причем разность давлений газа на входе и выходе из абсорбера должна быть равна сопротивл-ю, оказ. его движ-ю, 2. гидравл. сопротивл. рассчит. оп оптимальн. скорости газа, котор. определ-ся из технико-экономич. расчетов, 3.диаметр аппарата расчит. по ур-ю маасопередачи M=kHSf∆C=kF∆C, H=nL, кроме того габаритные размеры м.б. найдены др. способом ( с применением критер. ур-я (теория подобия)), F=G/ky∆уср, коэф-т массопередачи: ky=, коэф-т массоотдачи опред-ся из критер. ур-ний, например βy=Dy/22,4(0,79Rey+11000), Dy-коэф-т молек. диффузии в газов. среде (паровой), Rey-число Рейнольдса для газовой(паровой) фазы, коэф-т массоотдачи для жидкой фазы: βх=38000γхDх/Mх *Prg 0.62, γх-удельный вес жидкой фазы, Dх-коэф-т молек. диффузии в жид-ти, Prg-диффуз. критерий Прандтля в жидкой фазе, из осн. з-на массопередачи находим общую пов-ть, из конструктивн. расчетов по изветсной скорости движ-я газа находят сечение колонны 9 из ур-я постоянства расхода), затем конструктивно из ее живого сеч-я определ. площадь одной тарелки без площади, занятой сливными трубами (fт), n=F/fт-число тарелок в аппарате (запас 15-20%).







45. Гидродинамические режимы и расчет насадочных абсорберов.
Насадочн. абсорберы могут работать в различных гидродинам. режимах что след. из зависимости гидравл. сопротив орашаемой насадки от фиктивной скорости газа в колонке(скорость в сечении без тарелок)скорость газа в пустом аппарате). 1-режим работа колоны-пленочный (наблюд. при малых скоростях газа)кол-во жидкости не зависит от скор. газа. Этот режим заканч. в т.А.-точке подвисания->жидкость накапливается 2-режим подвисания-В результате увелич. сил трения газа о жидкость происх. торможение жидкости газовым потоком. При этом скорость движ.  жидкости уменьшается, а толщина пленки и кол-во жидкости увеличивается в этом  режиме спокойное  теч. жидкости убирается, образуются завихрения, брызги, что способствует интенсивности массообмена. 3-режим-эмульгирования-В результате накопл-я жидкостки в свободном объеме насадки до тех пор,пока сила трения между стекающей жидкостью и газом не уравновесит силу теч. жидкости наход в насадке, при этом происходит инверсия фаз. Образуется газо-жидкастная смесь (дисперстная система), напомин. пленку или газожидкостн. эмульсию. Гидравлич. сопротивления колонны при этом резко возрастает(отрезок BC). В режимах подвисания и эмульгирования целесообр. работать, если повыщение гидравлического сопротивления в колонне не имеет сущ-ного значе-я. В пределах нагрузки насадочн. адсорб. работ. в пленочном режиме явл-ся точка эмульгирования (захлебывания насодочных колонн т.к. режим неустойчив).Скорость газа wг при котор. происх. захлебывания колонн рассчитывают по полуимперическим формулам Касаткина и Кафарова. 4 режим-режим уноса жидкости из аппарата . Гидровлическое сопротивление сухой насадки определяется по известному ур-ю(из гидравлики): ∆рс=λПа, где λ-коэфицент гидравлического сопротивления, Н-высота слоя насадки, dэ-эквивал. диаметр насадки, p-плотность газа, wг-скорость газа. Сопротивление орошаемой насадки рассчитывается по ф-ле Плановского: ∆р=∆рс[1+8,4(Z/G)0,4](ρг/ρж)0,23, где G,Z-расход массовый газа и жидкости. Скорость газа принимают на 15-20% ниже скорости захлебывания.

46. Гидравлическое сопротивление тарельчатых аппаратов.
Гидравл. сопротив. колонны явл-ся очень важным показателем для определения  режима ее работы (особенно это важно в процессах ректификации), t-ра и давление вверху и внизу колонны. В связи с этим для высоко эффективных аппаратов важно иметь тарелки и насадки с небольшим гидравлическом сопротивлением. Гидравл. сопротивл. складывается из: 1)гидравл.сопротивления сухой тарелки ∆р1, 2)гидравл.сопротивления слоя жидкости на ней ∆р2, 3)гидравлич.сопротивл.,обуслов.силами пов-ного натяжения ∆р3. Тогда общее сопротивление орошаемой колонны: ∆р=∆р1+∆р2+∆р3. 1)гидравл. сопротивл. сухой тарелки: ∆р1=ζ, ζ-коэффиц. сопротивления сухой тарелки (для ситчатой= 1,32-1,4, для многоколпачковой=4,5-5, для решетчатой=1,6). γг-удельный вес(плотность на ускорение свободн. падения), Wг-скорость газа в отверстиях тарелки 2)жидровл.сопртивленивл слоя жидкости (на колпачковых тарелках): р2=1,3γжk(l/2+e+∆h), где l-высота прорези в колпачке, l/2-указывает на то,что газ проходит через половину сечения прорези, e-расстояние от верхнего края прорези до верха сливной перегородки, ∆h-мениск, обеспеч-щий перелив жидкости, ∆h=(Vж/1,85kП)2/3, k-коэфицент учитыв отношение плотности пены к плотности жидкости, применяют K=0,5,т.к при барботаже жидкости она насыщается газом или паром или превращ в слой пены,поэтому K<1, П-периметр слива, VЖ-расход жидкости через слив (с тарелки на тарелку), 3)гидравл.сопротивл обусловл. силами пов-ного натяжения: ∆р3=4σ/dо, где σ-величина (коэфт)поверхностного натяжение жидкости (работа образования новой поверхности [н/м]), d-диаметр отверстия,величина незначительная,иногда опускают.  С учетом вышеприведенного приближиенного ∆робщ, ∆р=0,85hслояγж.
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