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ВВЕДЕНИЕ 

   

Курсовой проект по дисциплине «Процессы и аппараты пище-

вых производств» является заключительной частью изучения курса. 

Цель курсового проектирования – закрепить и расширить знания по 

теоретическому курсу, привить студентам навыки самостоятельной 

работы по расчету и подбору аппаратов, графическому оформлению 

проекта, познакомить со специальной технической литературой, 

справочниками и каталогами. 

Задачи курсового проекта по дисциплине «Процессы и аппараты 

пищевых производств»: 

– изучить технологические процессы в сфере профессиональной 

деятельности; 

– изучить и научить применять методы контроля параметров 

технологического процесса в сфере профессиональной деятельности. 

В результате освоения учебной дисциплины согласно ФГОС ВО 

по направлению подготовки 15.03.02 – Технологические машины и 

оборудование, 19.03.02 – Продукты питания из растительного сырья, 

19.03.03 – Продукты питания животного происхождения, 35.03.07 – 

Технология производства и переработки сельскохозяйственной про-

дукции, применительно к дисциплине «Процессы и аппараты пище-

вых производств» выпускник очной и заочной формы обучения дол-

жен обладать следующими общекультурными и профессиональными 

компетенциями: 

– ОК-7 (способность к самоорганизации и самообразованию); 

– ПК-2 (умение моделировать технические объекты и технологи-

ческие процессы с использованием стандартных пакетов и средств ав-

томатизированного проектирования, готовность проводить экспери-

менты по заданным методикам с обработкой и анализом результатов); 

– ПК-10 (способность обеспечивать технологичность изделий и 

оптимальность процессов их изготовления, умение контролировать 

соблюдение технологически дисциплины при изготовлении изделий). 
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Глава 1. ТРЕБОВАНИЯ К ОФОРМЛЕНИЮ  

КУРСОВОГО ПРОЕКТА 

   

Курсовой проект состоит из пояснительной записки и двух лис-

тов графической части (схема установки и чертеж общего вида ос-

новного аппарата). 

Подписанные студентом пояснительную записку и чертежи про-

веряет преподаватель, и после исправления ошибок работу допуска-

ют к защите. 

Защита курсового проекта происходит перед комиссией, со-

стоящей из трех человек. 

  

1.1 Пояснительная записка 

  

Структурными элементами пояснительной записки курсового 

проекта являются (см. прил. А): 

1. Титульный лист. 

2. Индивидуальное задание. 

3. Реферат. 

4. Содержание. 

5. Введение. В разделе должны быть приведены цели и задачи 

курсового проекта. Студент самостоятельно проводит анализ и сис-

тематизацию литературы с целью раскрытия поставленной темы. При 

анализе литературы следует рассмотреть различные точки зрения по 

изучаемому вопросу и обосновать свою, выбрать предпочтительный 

подход. Литературный обзор должен быть четким, с логической по-

следовательностью материала, раскрывающего тему. С указанием 

ссылок на авторов с обязательным использованием периодической 

литературы за последние 5 лет. Используемые нормативные доку-

менты должны быть актуальны. 

6. Основная часть. Данный раздел включает: 

– принципиальную технологическую схему и ее описание; 

– расчет и подбор основного оборудования; 

– расчет и подбор вспомогательного оборудования. 

7. Заключение. В заключении должны быть представлены крат-

кие выводы по результатам практики. 

8. Библиографический список. 

9. Приложение. 
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Объем работы, не считая приложений, должен быть не менее         

20 страниц печатного текста на бумаге формата А4 (297×210 мм). 

При оформлении пояснительной записки курсового проекта 

студент должен соблюдать требования государственных стандартов к 

представлению текстового материала (ГОСТ 2.105-95 «Общие требо-

вания к текстовым документам»), а также составлению списка ис-

пользованных источников (ГОСТ Р 7.0.100-2018 «Библиографическая 

запись. Библиографическое описание. Общие требования и правила 

составления», ГОСТ 7.82-2001 «Библиографическая запись. Библио-

графическое описание электронных ресурсов. Общие требования и 

правила составления») и библиографических ссылок на источники 

информации (ГОСТ Р 7.0.5-2008 «Библиографическая ссылка. Общие 

требования и правила составления»). 

При наборе текста на компьютере: 

 шрифт должен быть Times New Roman; 

 размер шрифта основного текста – 14 пт; 

 размер шрифта сносок, таблиц, приложений – 12 пт; 

 файл должен быть подготовлен в текстовом редакторе, при 

этом устанавливают следующие параметры документа (Файл / Пара-

метры / Поля): 

 верхнее поле – 2,0 см; 

 нижнее поле – 2,0 см; 

 левое поле – 3,0 см; 

 правое поле – 1,5 см; 

 межстрочный интервал (Формат/Абзац) – полуторный; 

 формат страницы (Файл / Параметры страницы / Размер бума-

ги) – А 4. 

Страницы текста нумеруют начиная с титульного листа. На ти-

тульном листе номер страницы не проставляют. Нумерация страниц – 

арабскими цифрами, сквозная по тексту. Номер страницы проставля-

ют в правом нижнем углу листа без точки. Иллюстрации и таблицы, 

расположенные на отдельных листах, включают в общую нумерацию. 

Текст отчета должен быть кратким, четким и не допускать раз-

личных толкований. Если в тексте принята система сокращений слов 

и наименований, то их перечень приводят в конце текста. Наимено-

вания и обозначения в тексте и на иллюстрациях должны совпадать. 
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При первом упоминании в тексте организации, документа или како-

го-либо предмета, имеющих сокращенное обозначение (аббревиату-

ру), это наименование приводят полностью, а в скобках – пишут аб-

бревиатуру. 

Единица физической величины одного и того же параметра 

должна быть одинаковой в пределах всего текста. 

При указании пределов изменения величины ставится многото-

чие (50…70 мин
-1

), если изменение происходит в пределах от отрица-

тельной величины до положительной величины, то применяют пред-

логи «от» и «до», например, температура нагрева рабочих поверхно-

стей оборудования изменится от минус 1 до плюс 5 °С. 

Для изложения содержания и логической последовательности 

заданий пояснительной записки курсового проекта целесообразно 

употреблять неопределенно-личные конструкции (например, для ис-

следования спроса вначале определяют необходимую численность вы-

борки …); изложение от третьего лица (например, автор полагает …); 

предложения со страдательным причастием (например, получен рас-

ход …). Подобные конструкции избавляют от необходимости вво-

дить в текст работы личные местоимения («я», «мы») и выражения 

авторства. 

Иллюстрации (графики, схемы, компьютерные распечатки, диа-

граммы, фотоснимки) следует располагать в работе непосредственно 

после текста, в котором они упомянуты впервые, или на следующей 

странице. 

Иллюстрации могут быть в компьютерном исполнении, в том 

числе и цветные. На все иллюстрации должны быть ссылки. 

Иллюстрации, за исключением иллюстраций приложений, сле-

дует нумеровать арабскими цифрами сквозной нумерацией. 

Если рисунок один, то он обозначается «Рисунок 1». Слово «ри-

сунок» и его наименование располагают посередине строки. Допус-

кается нумеровать иллюстрации в пределах раздела. В этом случае 

номер иллюстрации состоит из номера раздела и порядкового номера 

иллюстрации, разделенных точкой.  
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Пример оформления иллюстрации 
 

 
 

Рисунок 2.1 – Сушильный шкаф ГП-80 
 

Иллюстрации каждого приложения обозначают отдельной ну-

мерацией арабскими цифрами с добавлением перед цифрой обозна-

чения приложения. Например: Рисунок А. 3. При ссылках на иллюст-

рации следует писать «... в соответствии с рисунком 2» при сквозной 

нумерации и «... в соответствии с рисунком 1.2» при нумерации в 

пределах раздела. 

Таблицы 

Составление таблиц необходимо для оформления цифрового 

или текстового материала с целью сопоставления, анализа данных и 

вывода определенных закономерностей или особенностей развития 

объекта исследования. 

Таблицы применяют для лучшей наглядности и удобства срав-

нения показателей. Название таблицы должно отражать ее содержа-

ние, быть точным, кратким. Название таблицы следует помещать над 

таблицей слева, без абзацного отступа в одну строку с ее номером че-

рез тире. При переносе части таблицы название помещают только над 

первой частью таблицы, нижнюю горизонтальную черту, ограничи-

вающую таблицу, не проводят. Таблицу следует располагать в отчете 
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непосредственно после текста, в котором она упоминается впервые, 

или на следующей странице. На все таблицы должны быть ссылки в 

отчете. При ссылке следует писать слово «таблица» с указанием ее 

номера. 

Таблицу с большим количеством строк допускается переносить 

на другой лист (страницу). При переносе части таблицы на другой 

лист (страницу) слово «Таблица» и номер ее указывают один раз 

справа над первой частью таблицы, над другими частями пишут сло-

во «Продолжение» и указывают номер таблицы, например: «Продол-

жение табл. 1». При переносе таблицы на другой лист (страницу) за-

головок помещают только над ее первой частью.  

Таблицу с большим количеством граф допускается делить на 

части и помещать одну часть под другой в пределах одной страницы. 

Если строки и графы таблицы выходят за формат страницы, то в пер-

вом случае в каждой части таблицы повторяется головка, во втором 

случае – боковик. 

При переносе части таблицы название таблицы помещают толь-

ко над первой частью. Над другими частями пишут слова «Продол-

жение табл. …» или «Окончание табл. …» с указанием номера табли-

цы. В перенесенной части таблицы ее головка заменяется строкой 

нумерации боковика и граф. 

Пример оформления таблицы 

 

Таблица 3.1 – Технические характеристики сушилки зерновой 

барабанной СЗБ-10 

Показатель Численное значение 

1 2 

Вид топлива Жидкое или газообразное 

Источник тепла Малогабаритная топочная установка 

МТУ-1,0А 

Вид теплоносителя Газовоздушная смесь 

 

Продолжение табл. 3.1 

1 2 

Тип сушильного барабана Лопастной (шестисекционный) 

Длина барабана, мм 7500 

Диаметр барабана, мм 1800 
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Если повторяющийся в разных строках графы таблицы текст со-

стоит из одного слова, то его после первого написания допускается за-

менять кавычками; если из двух и более слов, то при первом повторе-

нии его заменяют словами «То же», а далее кавычками. Ставить кавыч-

ки вместо повторяющихся цифр, марок, знаков, математических и хи-

мических символов не допускается. Если цифровые или иные данные в 

какой-либо строке таблицы не приводят, то в ней ставят прочерк. 

Таблицы, за исключением таблиц приложений, следует нумеро-

вать арабскими цифрами сквозной нумерацией. 

Допускается нумеровать таблицы в пределах раздела. В этом 

случае номер таблицы состоит из номера раздела и порядкового но-

мера таблицы, разделенных точкой. 

Таблицы каждого приложения обозначают отдельной нумераци-

ей арабскими цифрами с добавлением перед цифрой обозначения 

приложения. 

Если в документе одна таблица, то она должна быть обозначена 

«Таблица 1» или «Таблица В.1», если она приведена в приложении В. 

Заголовки граф и строк таблицы следует писать с прописной бу-

квы в единственном числе, а подзаголовки граф – со строчной буквы, 

если они составляют одно предложение с заголовком, или с пропис-

ной буквы, если они имеют самостоятельное значение. В конце заго-

ловков и подзаголовков таблиц точки не ставят. 

Формулы и уравнения 

Уравнения и формулы следует выделять из текста в отдельную 

строку. Выше и ниже каждой формулы или уравнения должно быть 

оставлено не менее одной свободной строки. Если уравнение не уме-

щается в одну строку, то оно должно быть перенесено после знака 

равенства (=) или после знаков плюс (+), минус (–), умножения (х), 

деления (:), или других математических знаков, причем знак в начале 

следующей строки повторяют. При переносе формулы на знаке, сим-

волизирующем операцию умножения, применяют знак «X». 

Пояснение значений символов и числовых коэффициентов сле-

дует приводить непосредственно под формулой в той же последова-

тельности, в которой они даны в формуле. 

Формулы следует нумеровать порядковой нумерацией в преде-

лах всей работы арабскими цифрами в круглых скобках в крайнем 

правом положении на строке. 
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Пример 

Для обеспечения турбулентного течения виноградного сока при 

Re >10000 скорость в трубах должна быть больше 
2

w  (м/с)
 

,

2
ρ

2
d

2
μ10000

2
w




                                            (3.1) 

35,0
10650,021

3100,7910000

2
w 




 , 

 

где μ2 = 0,79·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости вино-

градного сока при средней температуре t2 = 65,3 °С (см. табл. Б.5); 

d2 – внутренний диаметр труб, м (0,021); 

ρ2 = 1065 кг/м
3
 - плотность виноградного сока при t2 = 65,3 °С 

(см. табл. Б.2). 

Ссылки в тексте на порядковые номера формул дают в скобках. 

Пример: ... в формуле (1). 

Допускается нумерация формул в пределах раздела. В этом слу-

чае номер формулы состоит из номера раздела и порядкового номера 

формулы, разделенных точкой, например (3.1). 

Порядок изложения в отчете математических уравнений такой 

же, как и формул.  

В отчете допускается выполнение формул и уравнений руко-

писным способом черными чернилами. 

В тексте отчета представляют расчеты показателей. Порядок из-

ложения расчетов определяется характером рассчитываемых вели-

чин. Расчеты в общем случае должны содержать: 

а) описание предмета расчета; 

б) формулировку задачи (словесную или математическую) с 

указанием того, что требуется определить в результате расчета; 

в) исходные данные для расчета;  

г) расчет; 

д) выводы по результатам расчетов. 

Ссылки 

При ссылке на работы из библиографического списка порядко-

вые номера записывают арабскими цифрами в прямоугольных скоб-

ках. Например: «Результаты исследований опубликованы в статье 

[23]». При необходимости могут быть точно указаны страницы ис-

точника, например: [10, с. 17]. Не рекомендуется строить предложе-

ния, в которых в качестве слов применен порядковый номер ссылки, 

например: «В [7] показано …». 
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Цитирование автора делается только по его произведению. Ко-

гда источник недоступен, разрешается воспользоваться цитатой авто-

ра, опубликованной в каком-либо издании, предваряя библиографи-

ческую ссылку на источник словами «Цитируется по …». 

Текст цитаты заключают в кавычки и приводят в той граммати-

ческой форме, в какой он дан в первоисточнике. Цитата может начи-

наться с прописной буквы, если цитируемый текст идет после точки, 

или со строчной буквы, если цитата вводится в середину авторского 

предложения не полностью (опущены первые слова), при этом после 

открывающих кавычек ставят отточие. 

Использование работ других авторов возможно с обязательным 

указанием всех выходных данных задействованных работ (фамилия и 

инициалы автора, название работы, год и место издания, страница, с 

которой заимствован текст). 

Приложения 

Приложение оформляют как продолжение пояснительной за-

писки курсового проекта на последующих его листах или выпускают 

в виде самостоятельного документа. 

В тексте документа на все приложения должны быть даны ссыл-

ки. Приложения располагают в порядке ссылок на них в тексте доку-

мента. 

Каждое приложение следует начинать с новой страницы с ука-

занием наверху посередине слова «Приложение», его обозначения и 

степени. Приложение должно иметь заголовок, который записывают 

симметрично относительно текста с прописной буквы отдельной 

строкой. 

Приложения обозначают заглавными буквами русского алфави-

та, начиная с А, за исключением букв Е, З, И, О, Ч, Ь, Ы, Ъ. После 

слова «Приложение» следует буква, обозначающая его последова-

тельность. 

В случае полного использования букв русского и латинского 

алфавитов допускается обозначать приложения арабскими цифрами. 

Если в документе одно приложение, оно обозначается «Прило-

жение А». 

Приложения должны иметь общую с остальной частью доку-

мента сквозную нумерацию страниц. При необходимости такое при-

ложение может иметь «Содержание». 
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Библиографический список 

Сведения об источниках оформляют в соответствии с ГОСТ Р 

7.0.100-2018. Библиографическая запись. Библиографическое описа-

ние. Общие требования и правила составления и ГОСТ 7.82-2001 

Библиографическая запись. Библиографическое описание электрон-

ных ресурсов. Общие требования и правила составления. 

Список помещают после выводов и предложений, он содержит 

библиографическое описание использованных источников, на кото-

рые делали ссылки по тексту. 

После упоминания источника, автора (или цитаты из него) в 

квадратных скобках проставляют номер, под которым он значится в 

библиографическом списке, при необходимости указать страницу: 

например, текст… [7, т. 1, с. 20]. 

Библиографическое описание источника приводится в соответ-

ствии с требованиями библиографических стандартов (ГОСТ Р 

7.0.100-2018 и ГОСТ Р 7.0.5-2008). 

Библиографический список рекомендуется формировать в алфа-

витном порядке. Источники на иностранном языке располагают после 

русскоязычных. В начало списка помещают официальные, норматив-

ные и технические документы, которые располагаются по юридиче-

ской силе. Расположение равных по юридической силе документов 

внутри списка – по дате принятия, в обратной хронологии: 

1. Международные нормативные акты. 

2. Конституция. 

3. Федеральные конституционные законы. 

4. Постановления Конституционного суда. 

5. Кодексы. 

6. Федеральные законы. 

7. Законы. 

8. Указы Президента. 

9. Акты Правительства: 

а) постановления; 

б) распоряжения. 

10. Акты Верховного и Высшего арбитражного судов. 

11. Нормативные акты министерств и ведомств: 

а) постановления; 

б) приказы; 

в) распоряжения; 

г) письма. 
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12. Региональные нормативные акты. 

13. ГОСТы. 

14. СНиПы, СП, ЕНИРы, ТУ, инструкции и др. 

Вслед за указанными документами в алфавитном порядке рас-

полагается вся остальная литература: книги, статьи, электронные из-

дания и др. 

Книги одного автора 

Панфилов, В.А. Машины и аппараты пищевых производств / 

В.А. Панфилов. – М.: Высшая школа. – 2001. – 1312 с. 

Книги двух, трех авторов 

Иванов, Л.П. Детали машин: учебник для машиностроительных 

специальностей вузов / Л.П. Иванов, В.А. Финогенов. – М.: Высш. 

шк., 2002. – 408 с. 

Книги четырех и более авторов 

Животноводство / Е.А. Арзуманян [и др.]; под ред. Е.А. Арзума-

няна. – М.: Агропромиздат, 1991. – 512 с. 

Статья из журнала 

Тепляшин, В.Н. Анализ конструкции машин и оборудования для 

дробления костей и рогов / В.Н. Тепляшин // Молодые ученые – нау-

ке Сибири: сб. ст. молодых ученых / Краснояр. гос. аграр. ун-т. – 

Красноярск, 2008. – Вып. 3. – Ч. 2. – С. 177 – 179. 

Стандарты 

ГОСТ 2.315-68. Единая система конструкторской документации. 

Изображения упрощенные и условные крепежных деталей. – Введ. 

01.01.1971. – М.: Изд-во стандартов, 1971. – 15 с. 

Электронные ресурсы 

Федеральный институт промышленной собственности (ФИПС). – 

URL: http://www1.fips.ru. 

  

1.2 Оформление графической части курсового проекта 

  

Графическую часть курсового проекта, состоящую из техноло-

гической схемы и чертежа основного аппарата (см. прил. А), выпол-

няют согласно индивидуальному заданию на отдельных листах фор-

мата А1 (594×841 мм), ГОСТ 2.109-73 ЕСКД. 

На технологической схеме должны быть показаны основные ап-

параты, входящие в установку, технологические связи между аппара-

тами, насосы и т. д. 



15 

Все оборудование на схеме вычерчивают сплошными тонкими 

линиями толщиной 0,3–0,5 мм, трубопроводы и арматуру сплошными 

основными линиями, т. е. в два–три раза толще, чем оборудование. 

Условные обозначения трубопроводов, принятые на схеме, 

должны быть расшифрованы в таблице. Основные магистральные 

трубопроводы должны быть показаны горизонтальными линиями. На 

каждом трубопроводе от места его отвода или подключения нужно 

поставить стрелки, указывающие направление движения потока и ус-

ловное обозначение вида среды. 

Чертежи общего вида должны содержать следующие сведения: 

– изображение аппарата, необходимые виды, разрезы, сечения, 

дающие полное представление об устройстве аппарата; 

– основные размеры: конструктивные, присоединительные, га-

баритные; 

– вид или схему с действительным расположением штуцеров; 

– таблицу назначения штуцеров, патрубков; 

– техническую характеристику; 

– технические требования. 

В технической характеристике указывают назначение аппарата, 

его объем, производительность, давление, температуру. В техниче-

ских требованиях на чертеже указывают обозначение ГОСТа или ТУ, 

согласно которым должен быть изготовлен и испытан аппарат; обо-

значение ГОСТа или ТУ на основные материалы, применяемые в ап-

парате; требования к испытанию на прочность и плотность сварных 

швов и соединений; сведения об изоляции и антикоррозийном по-

крытии. 

Чертежи выполняют карандашом или на компьютере с соблю-

дением правил оформления машиностроительных чертежей. Угловую 

спецификацию выполняют на формате А4 (210×297 мм) по формам    

1 и 1а, 2 и 2а, совмещают с чертежами общего вида, размещают над 

основной надписью на отдельном листе и заполняют после нанесения 

номеров позиций деталей на чертеже общего вида. Все другие табли-

цы размещают на свободном поле чертежа справа от изображения 

или ниже его. 

Количество видов сечений, разрезов, составляющих содержание 

общего вида аппарата (машины), должно быть минимальным, но дос-

таточным для понимания конструкции устройства, взаимодействия 

его основных частей и принципа работы. Аппарат и узлы вычерчива-

ют в масштабе в соответствии с ГОСТ 2.302–68, согласно которому 
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масштабы изображений на чертежах должны выбираться из следую-

щего ряда: масштабы уменьшения 1:2; 1:2,5; 1:4; 1:5; 1:10; 1:15; 1:20; 

1:25; 1:40; 1:50; 1:75; 1:100; натуральная величина 1:1; масштабы уве-

личения: 2:1; 2,5:1; 4:1; 5:1; 10:1. 

При проектировании аппаратов необходимо использовать ГОСТ 

на остальные детали (штуцеры, фланцы и т. д.). 

Обозначение документа (обязательное). 

Структурное обозначение документа в основной надписи: 
ХХ.└┘ХХХ.└┘ХХ.└┘ХХ.└┘ХХ.└┘ХХ 

                                                           

 шифр документа 

                                              порядковый номер детали 

                                     порядковый номер сборочной единицы 

                           вариант  

                код кафедры 

   код документа (01 – выпускная квалификационная работа (бакалавра, магистра); 

02 – курсовая работа (проект) 

Примеры заполнения обозначения документа основной надписи 

в пояснительной записке и на чертежах: 

02. П42. 03. ПЗ, 

где   02 – курсовая работа (проект); 

П42 – код кафедры «Технология, оборудование бродильных и 

пищевых производств»; 

03 – третий вариант. 

Для выпускной квалификационной работы – порядковый номер 

в приказе об утверждении тем, для курсового проекта – вариант про-

екта, работы или номера зачетной книжки; ПЗ – вид документа – по-

яснительная записка. 

02. П42. 14. 01. 04. ОВ, 

где   02 – курсовая работа (проект); 

П42 – код кафедры «Технология, оборудование бродильных и 

пищевых производств»; 

14 – вариант; 

01 – порядковый номер сборочной единицы; 

04 – порядковый номер детали сборочной единицы; 

ТС – технологическая схема; 

МАС – машинно–аппаратурная схема; 

ОВ – общий вид. 
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Глава 2. РАСЧЕТ КОЖУХОТРУБЧАТЫХ  

ТЕПЛООБМЕННЫХ АППАРАТОВ 
 

2.1 Описание технологических схем теплообменных процессов 

  

Технологическая схема получения паров (нагревание и испаре-

ние) представлена на рисунке 2.1. 
 

 
Рисунок 2.1 – Технологическая схема получения паров этилового спирта:  

Е – емкость; Н – насос; П – подогреватель; К – кипятильник; КО – конденсатор 
 

Исходная смесь 40 % этилового спирта при температуре 18 °С 

из емкости Е (рис. 2.1) центробежным насосом Н подается в трубное 

пространство подогревателя П, где подогревается до температуры 

кипения 94 °С. Затем поступает в вертикальный испаритель кожухот-

рубчатого типа, где кипит под атмосферным давлением. Пары  40 % 

этилового спирта поступают потребителю. Подогреватель и испари-

тель 40 % этилового спирта обогреваются греющим паром с ТЭЦ 

давлением 1,6 кгс/см
2
, который поступает в межтрубное пространство 

кожухотрубчатых теплообменников. При конденсации пара образует-

ся конденсат, который через конденсато-отводчик отводится в трубо-

провод конденсата и возвращается на ТЭЦ. 

Технологическая схема конденсации и охлаждения паров пред-

ставлена на рисунке 2.2. 
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Рисунок 2.2 – Технологическая схема конденсации и охлаждения паров: 

Х – холодильник; Е2 – емкость; Н – насос 

 

Схема (рис. 2.2) включает 1 конденсатор паров уксусной кисло-

ты и 1 холодильник сконденсированной уксусной кислоты. Пары ук-

сусной кислоты из колонны поступают на конденсацию при атмо-

сферном давлении и температуре 118 °С в кожухотрубчатый тепло-

обменник, охлаждаемый водой из магистрального трубопровода, 

температура воды изменяется с 18 до 36 °С. 

Полученная уксусная кислота из конденсатора поступает на ох-

лаждение в холодильник уксусной кислоты, где охлаждается до тем-

пературы 30 °С, затем поступает в сборник готового продукта. Холо-

дильник охлаждается водой, подаваемой из магистрального трубо-

провода. 

  

2.2 Методика расчета  

кожухотрубчатых теплообменных аппаратов 

  

Составление тепловых балансов 

Введем следующие обозначения: 

G – расход теплоносителя, кг/с; 

С – теплоемкость теплоносителя, Дж/кг∙К; 

t1 – начальная температура теплоносителя, К; 

t2 – конечная температура теплоносителя, К; 

r – удельная теплота конденсации (парообразования), кДж/кг. 
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Если теплообмен протекает без изменения агрегатного состоя-

ния теплоносителя (нагревание, охлаждение), тогда тепловая нагруз-

ка определяется по уравнению 

 

Q = G∙c (t1 – t2).                                      (2.1) 
 

Если теплообмен протекает с изменением агрегатного состояния 

теплоносителя (кипение, конденсация), тогда тепловая нагрузка рас-

считывается по уравнению 

 

Q = G∙r.                                            (2.2) 
 

Расчет средней разности температур 

Принимаем индекс «1» для горячего теплоносителя, индекс «2» 

для холодного теплоносителя. 

Составляется температурная схема теплопередачи: 

 

∆tн t1н                            t1к ∆tк; 

t2н                            t2к, 

где 

∆tн = t1н – t2н,                                          (2.3) 

∆tк = t1к – t2к,                                          (2.4) 

∆tср = 

к

н

кн

ln
t

t

tt





 .                                         (2.5) 

 

Средняя температура горячего теплоносителя 

 

t1 = 
2

tt кн  .                                           (2.6) 

 

Средняя температура холодного теплоносителя 

 

t2 = t1 - ∆tср.                                         (2.7) 
 

Расчет коэффициента теплопередачи 

Коэффициент теплопередачи рассчитывают по уравнению 

 

K = 

'ст'
21 α

1
r

α

1

1



,                                        (2.8) 

 

где 1 – коэффициент теплоотдачи от горячего теплоносителя к стен-

ке, Вт/м
2
∙К; 
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2 – коэффициент теплоотдачи от стенки к холодному теплоно-

сителю, Вт/м
2
∙К; 

rст – термическое сопротивление стенки и загрязнений, м
2
∙К/Вт. 

Расчет коэффициента теплоотдачи. 

Основные критерии подобия, входящие в критериальное уравне-

ние конвективной теплоотдачи 

Критерий Нуссельта 

 

λ

α 
Nu ,                                             (2.9) 

 

где    – коэффициент теплоотдачи, Вт/м∙К; 

l – характерный геометрический размер (м), если поток движет-

ся внутри трубы l = d; 

λ – коэффициент теплопроводности теплоносителя, Вт/м∙К. 

Критерий Прандтля 

 

λ

μc 
Pr ,                                            (2.10) 

 

где    с – теплоемкость теплоносителя, Дж/кг∙К; 

µ – динамический коэффициент вязкости, Па∙с; 

λ – коэффициент теплопроводности теплоносителя, Вт/м∙К. 

Критерий Рейнольдса 

 

μ

ρdω 
Re ,                                       (2.11) 

 

где   ρ – плотность теплоносителя, кг/м
3
; 

ω – скорость потока, м/с. 

Критерий Грасгофа 

 

Δtβ
ν

g
Gr

2

3





l

,                                    (2.12) 

 

где    υ – кинематический коэффициент вязкости, м
2
/с; 

β – коэффициент объемного расширения, К
-1

. 

На рисунке 2.3 представлена схема процесса теплопередачи. 
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Рисунок 2.3 – Схема процесса теплопередачи 

 

Теплоотдача при развитом турбулентном течении в прямых тру-

бах и каналах (Re>10000) 

Расчетная формула 

Nu = 0,021∙εl∙Re
0,8

∙Pr
0,43

∙

25,0

стPr

Pr








.                      (2.13) 

 

Определяющая температура – средняя температура теплоноси-

теля, определяющий геометрический размер l – эквивалентный диа-

метр dэкв. Критерий Прандтля Prст определяется при температуре 

стенки. В области неустойчивого турбулентного режима 

2300<Re<10000, т. е. в переходном режиме, теплоотдача может быть 

рассчитана с помощью зависимости 

 

Nu = 0,008∙Re
0,8

∙Pr
0,43

.                               (2.14) 
 

Критериальное уравнение для ламинарного режима имеет вид 

 

Nu = 0,17∙Re
0,33

∙Pr
0,43

∙Gr
0,1

∙

25,0

стPr

Pr








.                  (2.15) 

 

В качестве определяющего размера принят эквивалентный диа-

метр канала. Физические параметры в критериях Nu, Re, Pr, Gr опре-

Холодный 

теплоноситель 
Горячий 

теплоноситель 

tст2 tст1 

t1 

t2 

rзагр1 rзагр2 

δ 

δ 
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делены при средней температуре жидкости, Prст при температуре 

стенки. 

Теплоотдача при поперечном обтекании пучка гладких труб. 

Если поток движется в межтрубном пространстве кожухотруб-

чатого теплообменника с поперечными перегородками при шахмат-

ном расположении труб, то критериальное уравнение имеет вид 
 

Nu = 0,4∙0,6∙Re
0,6

∙Pr
0,36

∙Gr
0,1

∙ 

25,0

стPr

Pr








.                 (2.16) 

 

Определяющая температура – средняя температура жидкости, 

определяющий размер – наружный диаметр трубы. Скорость потока 

рассчитывается по формуле 

 

с.ж.S

V
W  ,                                            (2.17) 

 

где   V – расход жидкости, м
3
/с; 

Sс.ж – площадь проходного сечения межтрубного пространства, 

м
2
 (см. табл. В.12). 

Затем рассчитывают коэффициент теплоотдачи 
 

d

λNu
α


 .                                            (2.18) 

 

Теплоотдача при изменении агрегатного состояния. 

Конденсация пара. 

Конденсация пара на поверхности пучка вертикальных труб 

высотой h. 

Среднее значение коэффициента теплоотдачи равно 

 

4

23

HΔtμ

rρ
04,2α




 ,                                     (2.19) 

 

где    λ – коэффициент теплопроводности конденсата, Вт/м∙К; 

ρ – плотность конденсата, кг/м
3
; 

µ – динамический коэффициент вязкости, Па∙с; 

r – удельная теплота конденсации пара, Дж/кг; 

Н – высота стенки, м; 

∆t – разность температур, равная 

 

∆t = tп – tст,                                        (2.20) 
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где   tп – температура конденсации пара; 

tст – температура стенки. 

Для насыщенного водяного пара коэффициент теплоотдачи a 

можно определить по формуле 
 

25,0
HΔt

04,2α


 tA
,
                                 (2.21)

 

 

где Аt – коэффициент, определяющийся по таблице 2.1 в зависимости 

от температуры конденсации насыщенного водяного пара. 
  

Таблица 2.1 – Значение коэффициентов Аt и Вt 
 

Коэффициент 
Температура конденсации насыщенного водяного пара tконд., °С 

100 110 120 140 160 180 

Аt 6960 7100 7240 7420 7490 7520 

Вt 101 1040 1070 1120 1150 1170 

 

Физические характеристики конденсата приведены в таблице Б.22. 

В случае конденсации на наружной поверхности пучка горизон-

тальных труб длиной l коэффициент теплоотдачи равен 
 

4

23

t
dΔtμ

grρλ
εε0,728α




 ,                               (2.22) 

 

где   d – наружный диаметр трубы, м; 

ε – зависит от числа труб в вертикальном ряду. 

Коэффициент εt – поправочная функция. Для воды ее принима-

ют равной единице. Число труб определяется по таблице В.12. Опре-

делив число труб, ηр, V, определяем коэффициент ε (рис. 2.4). 

 
Рисунок 2.4 – Зависимость усредненного для всего пучка коэффициента ε  

от числа труб по вертикали nв и порядок определения nв для коридорного (1)  

и шахматного (2) расположения труб 
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Коэффициент α определяют по таблице 2.2. 
  

Таблица 2.2 – Данные для определения коэффициента α 

 

Режим 
Тип (площадь) пластины, м

2 

0,2 0,3 0,6 1,3 

Турбулентный 0,065 0,1 0,135 0,135 

Ланимарный 0,46 0,6 0,6 0,6 

 

Кипение жидкостей 

Для пузырькового режима кипения жидкостей в условиях сво-

бодного или вынужденного движения в трубах и продольных некруг-

лых каналах осредненное значение коэффициента теплоотдачи рас-

считывают по формуле 

 

3

кип

2

Tζν

q2λ
bα






кип

2
кип

2
3

Тζν

)T(λ
b




 ,                     (2.23) 

 

где    λ – теплопроводность кипящей жидкости, Вт/м∙К; 

q – тепловой поток, Вт/м
2
; 

υ – кинематический коэффициент вязкости, м
2
/с; 

ζ – поверхностное натяжение, H/м; 

Ткип – температура кипения, К; 

∆Ткип – движущая сила процесса кипения, равная 
 

∆Ткип = Тст – Ткип.                                  (2.24) 
 

Безразмерную функцию b рассчитывают по формуле 

 

3/2

пж

п )
ρρ

ρ
(75,0075,0b


 ,                            (2.25) 

 

где ρж – плотность кипящей жидкости, кг/м
3
; 

ρп – плотность пара, кг/м
3
. 

Плотность пара ρП определяется по формуле 

 

кипо

о

п
ТР

ТР

22,4

М
ρ




 ,                                    (2.26) 

 

где   М – молекулярная масса пара, кг/кмоль; 

Р – рабочее давление в аппарате; 

Ро – давление при нормальных условиях, То = 273 К. 
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Безразмерную функцию b можно определить по графику на ри-

сунке 2.5. 

 
 

Рисунок 2.5 – График определения безразмерной функции b 

 

Для кипящей воды плотность образовавшихся паров определяют 

по таблицам Б.20 и Б.21. 

Термическое сопротивление стенки 

Термическое сопротивление стенки и загрязнений определяют 

по формуле 

 

 



 21 загрзагр

ст

ст
ст rrr ,                           (2.27) 

 

где rзагр1 – загрязнение со стороны горячего теплоносителя и стенки, 

м
2
∙К/Вт; 

rзагр2 – загрязнение со стороны стенки и холодного теплоносите-

ля, принимаем таблице Б.24; 

δст – толщина стенки, м; 

λст – коэффициент теплопроводности стальной стенки, 

Вт/(м
2
∙К). 

Ориентировочное значение коэффициентов теплопередачи для 

определения максимальной поверхности теплопередачи принимаем 

по таблице 2.3. 

 

lg 
𝜌ж

𝜌𝑛
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Таблица 2.3 – Ориентировочное значение  

коэффициентов теплопередачи, Вт/(м
2
∙К) 

 
Вид теплообмена  Вынужденное 

движение 

Свободное 

движение 

От газа к газу (при невысоких давлениях) 10–40 4–12 

От газа к жидкости (газовые холодильники) 10–60 6–20 

От конденсирующего пара к газу (воздухоподогреватели) 10–60 6–12 

От жидкости к жидкости (вода) 800–1700 140–340 

От жидкости к жидкости (углеводороды, масла) 120–270 30–60 

От конденсирующего пара к воде  

(конденсаторы, подогреватели) 
800–3500 300–1200 

От конденсирующего пара к органическим жидкостям  

(подогреватели) 
120–340 60–170 

От конденсирующегося пара органических веществ к воде 

(конденсаторы) 
300–800 230–460 

От конденсирующего пара к кипящей жидкости (испарители) – 300–2500 

 

Рассчитав коэффициент теплопередачи, рассчитываем темпера-

туры стенок tст1, tст2, проверяем отношение (Pr/Prст)
0,25

, если разница 

между рассчитанным и ранее принятым меньше 5 %, расчет коэффи-

циента теплопередачи считается законченным. Затем рассчитывают 

поверхность теплопередачи по уравнению теплопередачи. Принима-

ют запас поверхности 15…20 % и подбирают по таблицам В.12 и 

В.13 теплообменник. 

  

2.3 Примеры расчета  

кожухотрубчатых теплообменных аппаратов 

  

2.3.1 Расчет подогревателя 

  

Рассчитать подогреватель для 20 %-го яблочного сока от начальной 

температуры t2н = 20 °С до конечной температуры t2к = 100 °С. Нагрев 

производится водяным насыщенным паром, давление Рг.п. = 1,6 ат. 

Расход 20 %-го яблочного сока равен 8 кг/с. 

Примем индекс «1» для межтрубного пространства, индекс «2» – 

для трубного пространства, яблочный сок. 

Температура конденсации водяного пара t1 = 112,7 °С. 

Температурная схема 

 

112,7 – 112,7 

20 – 100 
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Δtб = 112,7 – 20 = 92,7; 

Δtм = 112,7 – 100 = 12,7; 

 

Δt Δtì 92,7 12,7áΔt 40,29ñð Δt 92,7
lnáln( ) 12,7Δtì

 
   °С.                     (2.28) 

 

Определим среднюю температуру 20 %-го яблочного сока 

 

72,440,29-112,7Δt-tt
ср12

=== °С.                      (2.29) 
 

Объемный расход 20 %-го яблочного сока (м
3
/с) 

 

3-105,36
8

2
ρ

2
G

2
V

1062
 ,                              (2.30) 

 

где ρ2 = 1062 кг/м
3
 – плотность 20 % яблочного сока при t2 = 72,4 °С 

(см. табл. Б.1); 

G2 = 8 кг/с – расход 20 %-го яблочного сока. 

Расход теплоты на нагрев 20 %-го яблочного сока 

 

    5561002010036658ttcGQ 2н2к22   Вт,            (2.31) 
 

где с2 = 3665 Дж/(кг·К) – средняя удельная теплоемкость 20 %-го яб-

лочного сока при температуре t2 = 72,4 °С (см. табл. Б.8). 

Расход сухого греющего пара с учетом 7 % потерь теплоты 

 

2660
102264

556100071

r

Q071
G

31
,

,,








  кг/с,                   (2.32) 

 

где r = 2264 310  кг/с – удельная теплота конденсации водяного пара 

(см. табл. Б.20). 

Ориентировочно определяем максимальную величину площади 

поверхности теплообмена (см. табл. В.12). Минимальное значение 

коэффициента теплопередачи для случая теплообмена от конденси-

рующегося водяного пара к органическим жидкостям (подогреватели 

Кмин = 500 Вт/( м
2
 К), табл. 2.3). При этом 

 

6,27
29,40500

556100

min

max 






срtK

Q
F м

2
.                         (2.33) 

 

Для обеспечения турбулентного течения 20 %-го яблочного сока 

при Re>10000 скорость в трубах должна быть больше 2w  
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24,0
10620,021

3100,5310000

2
ρ

2
d

2
μ10000

2
w 









 м/с,                    (2.34) 

где μ2 = 0,53·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости 20 %-го 

яблочного сока при средней температуре t2 = 72 °С (см. табл. Б.4); 

d2 = 0,021 м – внутренний диаметр труб; 

ρ2 = 1062 кг/м
3
 – плотность 20 %-го яблочного сока при t2 = 72 °С 

(см. табл. Б.2). 

Число труб 25×2 мм, обеспечивающих объемный расход яблоч-

ного сока при Re2 = 10000 

 

64
0,2420,0210,785

3105,36

2
w2

2
d0,785

2
V

n 






 .                   (2.35) 

 

Условию n < 64 и F < 27,6 м
2
 удовлетворяет теплообменник 

двухходовый диаметром 400 мм с числом труб на один ход труб-

ного пространства n= 50 (общее число труб 100). 

Коэффициент теплоотдачи для 20 %-го яблочного сока. 

Уточняем значение критерия Рейнольдса Re2  

 

27501
50

64
10000

n

n
10000

2
Re 
















 
 .                       (2.36) 

 

Критерий Прандтля для 20 %-го яблочного сока при средней 

температуре t2 = 72 °C 

 

5,57
0,35

3100,533665

2
λ

2
μ

2
c

2
Pr 





 ,                      (2.37) 

 

где   λ2 = 0,35 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности 20 %-го яб-

лочного сока при t2 = 72 °С (см. табл. Б.7); 

с2 = 3665 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость яблочного сока при 

средней t2=72 °С (см. табл. Б.8); 

μ2 = 0,53·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости яб-

лочного сока при средней температуре t2 = 72 °С (см. табл. Б.4). 

Рассчитаем критерий Нуссельта для яблочного сока 

,
l

ε

0,25

ст.2
Pr

Pr0,43
2

Pr
0,8
2

Re0,021Nu 2
2 














                      (2.38) 

118,111,05
0,43

5,6
0,8

127500,0212 Nu , 
 

где εl = 1. 
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Отношение (Pr2/Prст.2)
0,25

 примем равным 1,05 (с последующей 

проверкой). 

Таким образом, коэффициент теплоотдачи для яблочного сока 

равен 

1653
0,025

0,35118,1

2
d

2
λ

2
Nu

2
α 





  Вт/(м

2
·К).                   (2.39) 

Коэффициент теплоотдачи при конденсации водяного пара на 

пучке горизонтальных труб. 

Расчет осуществляем приближенно (без учета влияния попереч-

ных перегородок). 
3/13/1

1tг L)G/n(В02,21α  ,                        (2.40) 

167263)266,0/206(1040162,002,2 3/13/1

1   Вт/(м
2
·К), 

 

где ε – коэффициент, зависящий от расположения и числа труб по 

вертикали в пучке, для шахматного расположения труб и числе труб 

nв = 14, ε = 0,62; 

εг = 1 – коэффициент, зависящий от относительной массовой 

концентрации воздуха в паре – Y , принимаем Y = 0 %, εг  = 1; 

Bt  = 1040; 

G1 = 0,266 кг/с; 

n = 206 – общее число труб; 

L = 3 м, длина труб (см. табл. В.12). 

Если по окончании расчета будет принята другая длина труб, то 

расчет необходимо скорректировать с увеличением L при G1=const 

величина 
1

  возрастает. 

Примем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны 

греющего пара 1/r загр.1 = 5800 Вт/(м
2
·К), со стороны яблочного сока 

1/rзагр.2 = 5800 Вт/(м
2
·К), (см. табл. Б.24). Коэффициент тепло-

проводности стали λст = 46,5 Вт/(м·К), δ = 0,002 м – толщина стенки. 

Итак, находим сумму термических проводимостей стенки и за-

грязнений 

 

2578

5800

1

46,5

0,002

5800

1

1

загр.2
r

1

ст
λ

ст
δ

загр.1
r

1

1

ст
r

1











Вт/м
2
·К.   (2.41) 
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Коэффициент теплопередачи 

 

952

1653

1

2578

1

16726

1

1

2
α

1

ст
r

1

1
α

1

1
К 










 Вт/(м
2
·К).           (2.42) 

 

Поверхностная плотность теплового потока 

 

3836540,29952ΔtКq ср  Вт/м
2
,                      (2.43) 

 

где   Δtср = 40,29 °С – средняя разность температур. 

Проверяем принятое значение (Pr1/Prст.1)
0,25

. 

Определим 

2,23
1653

38365

2
α

q

2
Δt  °С,                              (2.44) 

 

где   α2 = 1653 Вт/(м
2
·К) – коэффициент теплоотдачи для яблочного сока. 

 

6,9523,272,4Δttt 22ст.2   °С,                         (2.45) 

 

где   t2 = 72,4 °С – средняя температура яблочного сока. 

Определим критерий Прандтля при tст.2 = 956 °С 

 

5,62
0,35

100,53665

ст.
λ

ст.
μ

ст.
c

ст.
Pr

3

2

22

2








 ,                     (2.46) 

где   сст.2 = 3665 Дж/(кг·К) – теплоемкость яблочного сока при темпе-

ратуре стенки tст.2 = 95,6 °С (см. табл. Б.8); 

μст.1 = 0,5·10
–3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости яб-

лочного сока при температуре стенки tст.2 = 95,6 °С (см. табл. Б.4); 

λст.1 = 0,35 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности яблочно-

го сока при температуре стенки tст.2 = 95,6 °С (см. табл. Б.7). 

Следовательно, 

 

1

0,25

5,62

5,6
0,25

ст.2
Pr

2
Pr
























.                              (2.47) 

 

Было принято (Pr1/Prст.1)
0,25

 = 1,05. 

Разница 

% 4% 100
1,01

1,021,05


  < 5 %. 
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Расчетная площадь поверхности теплообмена 

 

5,14
40,29952

556100

ср
ΔtК

Q

р
F 





 м

2
.                           (2.48) 

Площадь поверхности теплообмена уточняем по таблице, со-

гласно выбранному теплообменнику (см. табл. В.12). 

Принимаем к установке двухходовой теплообменник с F=16 м
2
 

(рис. 2.6). 

 

 
 

Рисунок 2.6 – Двухходовой кожухотрубчатый теплообменник 

  

Характеристики теплообменника представлены в таблице 2.4. 

 

Таблица 2.4 – Характеристики теплообменника 

 

Параметр Данные 

Внутренний диаметр кожуха Dвн, мм 400 

Общее число труб n 100 

Поверхность теплообмена F, м
2 

16 

Длина труб, м 2 

Диаметр трубы dтр, мм 25 2  

 

Запас площади поверхности теплообмена 

 

F F
16 14,5ð

100 % 100 % 10,3 %
F 14,5
ð




    .                       (2.49) 
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2.3.2 Расчет кипятильника 

  

Рассчитаем кипятильник для образования паров уксусной ки-

слоты. Расход кислоты составляет 2,5 кг/с. Давление атмосферное. 

Обогрев ведется водяным насыщенным паром давлением 3,2 ат. 

Рассчитываем количество тепла, необходимое для процесса ки-

пения уксусной кислоты 

 

Q2 = G2∙r2,                                          (2.50) 
 

где  r2 – удельная теплота парообразования уксусной кислоты при 

температуре кипения t2 = 118 C (см. табл. Б.28), Дж/кг; 

G2 – расход уксусной кислоты, кг/c. 

 

Q2 = 2,5∙400000 = 1∙10
6 
Вт. 

 

По давлению греющего пара определяем температуру греющего 

пара, t1 = 135 C (см. табл. Б.21). 

Средняя разность температур теплоносителей равна 

 

t = t1 – t2 = 135 – 118 = 17 C.                         (2.51) 

 

Определяем предварительно поверхность кипятильника, для чего 

задаемся значением коэффициента теплопередачи, К = 300 Вт/м
2
∙К. 

 

F = 
ΔtK

Q


= 

17300

101 6



 = 196 м
2
.                            (2.52) 

 

По поверхности (см. табл. В.13) выбираем кипятильник с дли-

ной трубы Н = 3 м. 

Коэффициент теплоотдачи для конденсирующегося греющего 

водяного пара находим по формуле 

 

1 = 1,21 λ1∙ 3

1

1

2

1

Hμ

grρ




∙q

-1/3
,                              (2.53) 

 

где   λ1 – теплопроводность конденсата, Вт/м∙К (см. табл. Б.22); 

µ1 – динамический коэффициент вязкости конденсата Па∙с                    

(см. табл. Б.22); 

r1 – удельная теплота конденсации греющего пара при давлении 

3,2 ат, Дж/кг (см. табл. Б.21); 

q – удельный тепловой поток, Вт/м
2
. 
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1 = 1,21∙0,68∙ 3
3-

2

3100,2

9,82165000930




∙q

-1/3
 = 2,55∙10

5
∙q

-1/3
. 

 

Коэффициент теплоотдачи для кипящей уксусной кислоты на-

ходим по формуле 

2 = b∙ 2/3
3

кип22

2

2

2 q
Тζμ

ρλ





,                                (2.54) 

 

где b – коэффициент, определяемый следующим выражением 

 

b = 
























3/2

п

2
1

ρ

ρ
101075,0 ,                                (2.55) 

 

где  λ2 – теплопроводность кипящей уксусной кислоты, Вт/м
2
∙К (см.  

табл. Б.27); 

ρ2 – плотность кипящей уксусной кислоты, кг/м
3
 (см. табл. Б.25); 

μ2 – коэффициент динамической вязкости кипящей уксусной ки-

слоты, Па∙с (см. табл. Б.26); 

ζ2 – поверхностное натяжение Н/м (см. табл. Б.30); 

ρп – плотность паров уксусной кислоты рассчитывают по фор-

муле 

𝜌п = 𝜌0 ∙
Т0

Т
∙

р

р0
=

М

22,4
∙
Т0

Т
∙

р

р0
,                          (2.56) 

 

где    М – мольная масса уксусной кислоты, кг/кмоль. 

 

𝜌п =
60

22,4
∙

273

 273+118 
∙

1

1,033
= 1,87

кг

м3; 

 

𝑏 = 0,075 ∙  1 + 10 ∙  
922

1,87
− 1 

2
3 
 = 0,087; 

 

𝛼2 = 0,087 ∙  
0,152 ∙922

0,37∙10−3 ∙0,018∙ 273+118 

3
∙ 𝑞2 3 = 1,73 ∙ 𝑞2 3 . 

 

Сумма термических сопротивлений стенки и загрязнений 

 

 𝑟ст =
𝛿ст

𝜆ст
+ 𝑟загр.1 + 𝑟загр.2 ,                            (2.57) 

 

где   ст  – толщина стенки, м; 

ст – коэффициент теплопроводности стали, Вт/м
2
∙К; 

rзагр.1 и rзагр.2 – термические сопротивления загрязнений со сторо-

ны пара и уксусной кислоты, Вт/м
2
∙К (см. табл. Б.24). 
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1 2

ñò

0,002 1 1
3,88 10 Âò/ì Ê.

46,5 5800 5800
r          

 

Коэффициент теплопередачи равен 

ñò

1 2

1
,

1 1
Ê

r
a a



 

                                     (2.58) 

4 4

5 0,33 0,67 5 0,33 0,67

1 1
.

1 1 1 1
3,88 10 3,88 10

2,55 10 1,73 0,39 10 0,58

Ê

q q q q

 

  

 

     
     

  

 

Удельная тепловая нагрузка равна 

 

5 0,33 4 0,67

17
.

0,39 10 3,88 10 0,58
q K t

q q  
  

     
                (2.59) 

 

Решаем уравнение относительно q 

 

0,39 ∙ 10
–5

 ∙ q
1,33 

+ 3,88 ∙ 10
–4

 ∙ q + 0,58 ∙ q
0,33 

– 17 = 0 
 

Это уравнение решаем графически, задаваясь значениями q 
(5000, 10000, 15000) и определяем величину Y. На графике (рис. 2.7) 
строим зависимость Y(q). При Y = 0 находим q = 10200 Вт/м

2
. 

 

 
 

Рисунок 2.7 – Определение удельной тепловой нагрузки q 
 

Коэффициент теплопередачи 

 

К = q/∆t = 10200/17 = 600 Вт/м
2
К.                     (2.60) 

 

Площадь поверхности теплообмена рассчитываем по уравнению 
теплопередачи 

6
210

98 ì .
600 17

Q
F

K t
  

 
                              (2.61) 

 

Принимаем аппарат с площадью поверхности теплопередачи F = 

112 м
2
 (см. табл. В.13). Запас составляет 

112 98
100 % 14 %

98


  . 
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2.3.3 Расчет конденсатора 

 

Рассчитать конденсатор для конденсации паров этилового спир-

та под атмосферным давлением в количестве G1 = 7,44 кг/с. Темпера-

тура конденсации t1 = 78,3 C° . Охлаждение проводится водой, кото-

рая имеет температуру на входе t2н = 18 C° , на выходе t2к = 38 C° . 

Температурная схема 

 

78,3------- 78,3  

38 ---------- 18  
Δtб = 78,3 – 18 = 60,3. 

Δtм = 78,3 – 38 = 40,3. 

,5,1
3,40

3,60

t

t

м

б 



                                       (2.62)

 тогда 
Δt  Δtì 60,3  40,3áΔt 50,3ñð 2 2

 
   °С.                    (2.63)

  

Определим среднюю температуру воды 

 

3,2850,378,3 Δttt ср12  °С.                       (2.64)

 
 

Расход теплоты 

 

Q1 = G1
1r
= 7,44·854,1 = 6355·10

3
 Вт.                  (2.65)

 
 

где    r1 = 854,1 кДж/кг. 

Расход воды 

 

,881
18)4190(38

6355000

)
2н

t
2к

(t
2

c

Q
2

G 





 кг/с,                (2.66) 

 

где с2 = 4190 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость воды при средней 

температуре t2 = 28,3 °С. 

Объемный расход воды 

 

082,0
995

2
ρ

2
G

2
V

81,8
 м

3
/с,                             (2.67) 

 

где    ρ2 = 995 кг/м
3
 – плотность воды при t2 = 28,3 °С (см. табл. Б.22); 

G2 = 81,8 кг/с – расход воды. 

Ориентировочно определяем максимальную величину площади 

поверхности теплообмена (см. табл. В.12). Минимальное значение ко-
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эффициента теплопередачи для случая теплообмена от конденсирую-

щегося пара органических жидкостей к воде (конденсаторы Кмин = 800, 

см. табл. 2.3). 

 

158
50,3800

6855000

min

max 






срtK

Q
F м

2
.                         (2.68) 

 

Для обеспечения турбулентного течения воды при Re >10000 

скорость в трубах должна быть больше w
2

 

 

391,0
995 0,021

3-100,818 10000

2
ρ

2
d

2
μ10000

w
2










 м/с,               (2.69) 

 

где   μ2 = 0,818·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости воды 

при средней температуре t2 = 29,85 °С (см. табл. Б.22); 

d2 = 0,021 м – внутренний диаметр труб; 

ρ2 = 995 кг/м
3
 – плотность воды при t2 = 29,85 °С (см. табл. Б.22). 

Число труб 0,025×0,002 м, обеспечивающих объемный расход 

воды при Re2 = 10000 

 

607
0,39120,0210,785

0,082

2
w2

2
d0,785

2
V

n 





 .                 (2.70) 

 

Условию n<607 и F<158 м
2
 удовлетворяет теплообменник двух 

ходовой диаметром 10 м с числом труб на один ход трубного про-

странства n = 377, общее число труб 754 (см. табл. В.12). 

Уточняем значение критерия Рейнольдса Re2 
 

16100
377

607
10000

n

n
10000

2
Re 
















 
 .                  (2.71) 

 
 

Критерий Прандтля для воды при средней температуре t2 = 29,85 °C 

 

5,67,
0,605

3-100,8184190

2
λ

2
μ

2
c

2
Pr 





                                  (2.72) 

 

где  λ2 = 0,605 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности воды при   

t2 = 28,35 °С (см. табл. Б.22); 

с2 = 4190 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость воды при средней  

t2 = 28,35 °С (см. табл. Б.22); 

μ2 = 0,818·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости воды 

при средней температуре t2 = 28,35 °С (см. табл. Б.22). 
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Рассчитаем критерий Нуссельта для воды 

 

;
l

ε

0,25

ст.2
Pr

2
Pr0,43

2
Pr

0,8
2

Re0,021
2

Nu 













                       (2.73)

 81,1;11,05
0,43

5,67
0,8

161000,0212 Nu  
 

где εl = 1. 

Отношение (Pr2/Prст.2)
0,25

 примем равным 1,05 (с последующей 

проверкой). 

Таким образом, коэффициент теплоотдачи для воды равен 

 

2337
0,021

0,60581,1

2
d

2
λ

2
Nu

2
α 





  Вт/(м

2
·К).             (2.74) 

 

Коэффициент теплоотдачи при конденсации пара этилового 

спирта на пучке горизонтальных труб. 

 





 




 4

1

1

2

1

3

1
1 728,0

dt

gr
,                                (2.75) 

 

где ε зависит от числа труб в ряду nр = 34, ε = 0,5 (см. рис. 2.2). 

 

2075
025,02105,0

8,91085473518,0
5,0728,0 4

3

323

1 






  Вт/(м

2
·К), 

 

где 18,01  Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности этилового 

спирта при t = 78 °С (см. табл. Б.18); 
3

1 105,0   Па·с – динамический коэффициент вязкости этило-

вого спирта при t = 78 C  при температуре t = 78 °С (см. табл. Б.17); 

ρ1 = 735 кг/м
3
 – плотность этилового спирта при t = 78 C                

(см. табл. Б.16); 

g = 9,8 м/с
2
 – ускорение свободного падения; 

r = 854,1 310  Дж/кг – удельная теплота парообразования                  

(см. табл. Б.20–Б.21). 

Примем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны 

этилового спирта 1/rзагр.1 = 5800 Вт/(м
2
·К) со стороны воды 1/r загр.2 = 

4000 Вт/(м
2
·К) (см. табл. Б.24). Коэффициент теплопроводности ста-

ли λст = 46,5 Вт/(м·К), δ = 0,002 м – толщина стенки. 

Итак, находим суммарную проводимость стенки и загрязнений 
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2578

4000

1

46,5

0,002

5800

1

1

загр.2
r

1

ст
λ

ст
δ

загр.1
r

1

1

ст
r

1











Вт/м
2
·К. (2.76) 

 

Коэффициент теплопередачи 

 

3,872

2925

1

2578

1

2075

1

1

2
α

1

ст
r

1

1
α

1

1
К 










 Вт/(м
2
·К).         (2.77) 

 

Поверхностная плотность теплового потока 

 

7,438763,50872,3ΔtКq ср  Вт/м
2
,                        (2.78) 

 

где Δtср = 50,3 °С – средняя разность температур. 

Проверяем принятое значение (Pr1/Prст.1)
0,25

. Определим 

 

0,17
2578

43876,7

2
α

q

2
Δt  °С,                               (2.79) 

 

где α2 = 2578 Вт/(м
2
·К) – коэффициент теплоотдачи для воды. 

 

85,460,1729,85Δttt 22ст.2   °С,                   (2.80) 
 

где t2 = 29,85 °С – средняя температура воды. 

Определим критерий Прандтля при tст.2 = 46,85 °С 

 

3c μ 4190 0,729 10ñò.2 ñò.2Pr 4,93
ñò.2 λ 0,62

ñò.2

  
   ,                  (2.81) 

 

где   сст.2 = 419 Дж/(кг·К) – теплоемкость воды при температуре стенки; 

tст.2 = 46,85 °С (см. табл. Б.22); 

μст.1 = 0,729·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости 

воды при температуре стенки tст.2 = 46,85 °С (см. табл. Б.22); 

λст.1 =0,62 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности воды при 

температуре стенки tст.2 = 46,85 °С (см. табл. Б.22). 

Следовательно 

 

034,1

0,25

4,93

5,67
0,25

ст.2
Pr

2
Pr
























.                          (2.82) 

 

Было принято (Pr1/Prст.1)
0,25

 = 1,05. 
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Разница 

% 1,55% 100
1,034

1,0341,05



 < 5 %. 

 

Расчетная площадь поверхности теплообмена 

 

0,145
50,3872,3

6355000

ср
ΔtК

Q

р
F 





 м

2
.                           (2.83) 

Площадь поверхности теплообмена уточняем по таблице, со-

гласно выбранному теплообменнику (см. табл. В.12). 

Принимаем к установке двухходовой конденсатор с F = 175 м
2
. 

Характеристики теплообменника (конденсатора) представлены в 

таблице 2.5. 
 

Таблица 2.5 – Характеристики теплообменника 
 

Параметр Данные 

Внутренний диаметр кожуха Двн, мм 1000 

Общее число труб n 754 

Поверхность теплообмена, м
2
 175 

Длина труб, м 3 
 

Запас площади поверхности теплообмена 

 

20,6%100%
145,0

145,0175
100%

р
F

р
FF








.                      (2.84) 

Запас площади поверхности теплообмена достаточен. 

На рисунке 2.8 представлен общий вид двухходового кожухот-

рубчатого теплообменника. 

 
 

Рисунок 2.8 – Двухходовой кожухотрубчатый теплообменник 

Пары этилового спирта 
Вода 

Этиловый спирт 
Вода 
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2.3.4 Расчет холодильника 

  

Рассчитать холодильник для охлаждения 4,5 кг/с этилового 

спирта от 61 до 30 °С водой, которая нагревается от 18 до 38 °С. Дав-

ление атмосферное. 

Определим расход теплоты и расход этилового спирта. Примем 

индекс «1» для горячего теплоносителя (этилового спирта) – меж-

трубное пространство, индекс «2» – для холодного теплоносителя 

(воды) – трубное пространство. 

Предварительно определим среднюю температуру воды 

 

  2838180,5t
2

  °С. 

 

Среднюю температуру этилового спирта 

 

44,9216,9218Δttt
ср21

  °С,                       (2.85) 
 

где Δtср – средняя разность температур, равная при противотоке теп-

лоносителей 16,92 °С 

30
спирт

61    

18
вода

38    
Δtб = 61 – 38 = 23, 

Δtм = 30 – 18 = 12, 

16,92

12

23
ln

1223

)
мΔt
б

Δt
ln(

мΔt
б

Δt

срΔt 





  °С.                      (2.86) 

 

С учетом потерь в размере 5 % расход теплоты составит: 

 

 ,ttcG1,05Q 1к1н11                                   (2.87) 

 

    4050003061104,190,664,51,05Q 3   Вт. 

 

Расход воды 

 

4,83
18)4190(38

405000

)
2н

t
2к

(t
2

c

Q
2

G 





 кг/с,                         (2.88) 

 

где   с1 = 0,66·4,19·10
3
 = 2765 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость эти-

лового спирта при средней температуре t1 = 44,92 °С (см. табл. Б.19); 

с2 = 1·4,19·10
3
 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость воды при 

средней температуре t2 = 28 °С (см. табл. Б.22). 
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Объемные расходы этилового спирта и воды, м
3
/с 

 

,3105,85
769,5

4,5

1
ρ

1
G

1
V                                     (2.89) 

 

где ρ1 = 769,5 кг/м
3
 – плотность этилового спирта при t1 = 44,92 °С 

(см. табл. Б.16); 

G1 = 4,5 кг/с – расход этилового спита (см. задание). 

 

3104,86
995

4,56

ρ

G

2
V

2

2  м
3
/с,                            (2.90) 

 

где ρ2 = 995 кг/м
3
 – плотность воды при t2 = 28 °С (см. табл. Б.22); 

G2 = 4,86 кг/с – расход воды. 

Наметим варианты холодильных аппаратов. Для этого опреде-

лим ориентировочно значение площади поверхности теплообмена, 

полагая Кор = 250 Вт/(м
2
·К) – ориентировочный коэффициент тепло-

передачи (см. табл. 2.3). 

 

95,74.
16,92250

405000

ср
Δt

ор
K

Q

ор
F 





  м

2
.                         (2.91) 

 

Для обеспечения турбулентного течения воды скорость в трубах 

должна быть больше 
2

w  

 

4,0
9950,021

3100,8410000

2
ρ

2
d

2
μ10000

2
w 









 м/с,                (2.92) 

 

где   μ2 = 0,84·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости воды 

при средней температуре t2 = 28 °С (см. табл. Б.22); 

d2 = 0,021 м – внутренний диаметр труб; 

ρ2 = 995 кг/м
3
 – плотность воды при t2 = 28 °С (см. табл.  Б.22). 

Число труб 25х2 мм, обеспечивающих объемный расход воды 

при Re2 = 10000 

 

.35
0,420,0210,785

3104,86

2
w2

2
d0,785

2
V

n 






                      (2.93) 

 

Условию n<35 и F<95,74 м
2
 удовлетворяет шестиходовой тепло-

обменник (см. табл. В.12). 

Характеристика шестиходового теплообменника представлена в 

таблице 2.6. 
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Таблица 2.6 – Характеристики теплообменника 
 

Показатель Данные 

Внутренний диаметр кожуха Двн 0,6 м 

Общее число труб n 196 

Поверхность теплообмена F 91 м
2
 

Длина труб 6 м 

 

Коэффициент теплоотдачи для воды 

Уточняем значение критерия Рейнольдса Re2 
 

.21071
32,67

35
10000

n

n
10000

2
Re 
















 
                          (2.94) 

 

Критерий Прандтля для воды при средней температуре t2 = 28 °C 

 

5,8
0,605

3100,843104,191

2
λ

2
μ

2
c

2
Pr 





 ,                       (2.95) 

 

где   λ2 = 0,52·1,163 = 0,605 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводно-

сти воды при t2 = 28 °С (см. табл. Б.22); 

с2 = 1·4,19·10
3
 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость воды при 

средней 

t2 = 28 °С (см. табл. Б.22); 

μ2 = 0,84·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости воды 

при средней температуре t2 = 28 °С (см. табл. Б.22). 

Определим критерий Нуссельта для воды 

 

;
l

ε

0,25

ст.2
Pr

2
Pr

0,43
2

Pr
0,8
2

Re0,021Nu2 













                      (2.96) 

 76,221,05
0,43

5,8
0,8

1071210,021Nu2  ; 
 

где εl = 1 – коэффициент, зависящий от отношения L/d и от критерия 

Рейнольдса, (если L/d > 50 и Re ≥ 10000, то εl = 1). 

Находим отношение длины труб L = 4 м к внутреннему диамет-

ру трубы L/d = 4/0,021 = 190,5, следовательно εl = 1. 

Отношение (Pr2/Prст.2)
0,25

 примем равным 1,05 (с последующей 

проверкой). 

Таким образом, коэффициент теплоотдачи для воды равен 
Nu λ 76,22 0,6052 2α 2195

2 d 0,021
2

 
    Вт/(м

2
·К).                   (2.97) 
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Определим по таблице В.12 в соответствии с выбранным тепло-

обменником площадь проходного сечения в вырезе перегородки              

Sв.п = 3,7·10
-2

 м
2
. 

Расчетная скорость этилового спирта в межтрубном пространст-

ве равна 

0,16
2103,7

3105,85

в.п
S

1
V

1
w 




  м/с,                             (2.98) 

 

где V1 = 5,85·10
-3

 м
3
/с – расход этилового спирта. 

Критерий Рейнольдса для этилового спирта 

 

,4050
3100,76

769,50,0250,16

1
μ

1
ρ

1
d

1
w

1
Re 







                     (2.99) 

 

где  w1 = 0,16 м/с – скорость этилового спирта в межтрубном про-

странстве (см. выше); 

d1 = 0,025 м – внешний диаметр трубы; 

ρ1 = 769,5 кг/м
3
 – плотность этилового спирта при t1 = 44,92 °С 

(см. табл. Б.16); 

μ1 = 0,425·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости эти-

лового спирта при средней температуре t1 = 44,92 °С (см. табл. Б.17). 

Рассчитываем критерий Прандтля для этилового спирта при 

средней температуре t1 = 44,92 °С 

 

11,3
0,185

3100,763104,190,622

1
λ

1
μ

1
c

1
Pr 





 ,              (2.100) 

 

где  с1 = 0,62·4,19·10
3
 = 2606 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость эти-

лового спирта при средней температуре t1 = 44,92 °С (см. табл. Б.19); 

μ1 = 0,76·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости эти-

лового спирта при средней температуре t1 = 44,92 °С (см. табл. Б.17); 

λ1 = 0,159·1,163 = 0,208 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности 

этилового спирта при средней температуре t1 = 44,92 °С (см. табл. Б.18). 

Находим критерий Нуссельта для этилового спирта. Аппараты с 

однократно-перекрестным движением жидкости при Re > 1000 для 

шахматных пучков 

9,871,05
0,36

11,3
0,6

40500,60,4

0,25

ст.1
Pr

1
Pr0,36

1
Pr
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1
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



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


 (2.101) 

 

где εφ = 0,6 – коэффициент, учитывающий влияние угла атаки φ. 
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Применительно к кожухотрубчатым теплообменникам с попе-
речными перегородками принимают коэффициент εφ = 0,6, учитывая, 
что теплоноситель в межтрубном пространстве лишь часть пути дви-
жется поперек труб. Отношение (Pr1/Prст.1)

0,25
 примем равным 1,05         

(с последующей проверкой). 
Таким образом, коэффициент теплоотдачи для этилового спирта 

равен 

650
0,025

0,18587,9

1
d

1
λ

1
Nu

1
α 





 Вт/(м

2
·К).                    (2.102) 

Примем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны 
этилового спирта 1/r загр.1 = 5800 Вт/(м

2
·К), так как этиловый спирт явля-

ется органической жидкостью, тепловая проводимость загрязнений 
стенки со стороны воды среднего качества 1/rзагр.2 = 2400 Вт/(м

2
·К)       

(см. табл. Б.24). Коэффициент теплопроводности стали λст = 46,5 Вт/(м·К), 
δ = 0,002 м – толщина стенки. 

Итак, находим сумму термических сопротивлений стенки и за-
грязнений 
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·К).    (2.103) 

 

Коэффициент теплопередачи 

 

383

2195

1

1585

1
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1
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ст
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1
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1

1
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 Вт/(м
2
·К).        (2.104) 

 

Удельная тепловая нагрузка 

 

648316,92383ΔtКq ср  Вт/м
2
,                         (2.105) 

 

где Δtср = 16,92 °С – средняя разность температур. 
Проверяем принятое значение (Pr1/Prст.1)

0,25
. Определим 

 

9,9
650

6483

1
α

q

1
Δt  °С;                                (2.106) 

 

где α1 = 650 Вт/(м
2
·К) – коэффициент теплоотдачи для этилового 

спирта 

54,829,944,92Δttt 11ст.1   °С,                         (2.107) 
 

где  t1 = 44,92 °С – средняя температура этилового спирта. 
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Определим критерий Прандтля при tст.1 = 54,82 °С 

 

10,8
0,174

3100,6463104,190,7

ст.1
λ

ст.1
μ

ст.1
c

ст.1
Pr 





 ,        (2.108) 

 

где  сст.1 = 0,7·4,19·10
3
 = 2933 Дж/(кг·К) – теплоемкость этилового 

спирта при температуре стенки tст.1 = 54,92 °С (см. табл. Б.19); 

μст.1 = 0,646·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости 

этилового спирта при температуре стенки tст.1 = 54,82 °С (см. табл. 

Б.17); 

λст.1 = 0,15·1,163 = 0,174 Вт/(м·К) – коэффициент теплопровод-

ности этилового спирта при температуре стенки tст.1 = 54,82 °С                

(см. табл. Б.18). 

Следовательно, 

 

1,01.

0,25

10,8

11,3
0,25

ст.1
Pr

1
Pr
























                           (2.109) 

 

Было принято (Pr1/Prст.1)
0,25

 = 1,0. Разница 

 

1,0 1,00
100 % 1%.

1,00


   

 

Проверяем принятое значение (Pr2/Prст.2)
0,25

. 

Определим 

3,3
2167

7191

2
α

q

2
Δt  °С,                                (2.110) 

 

где α2 = 2167 Вт/(м
2
·К) – коэффициент теплоотдачи для воды. 

 

31,33,328Δttt
22ст.2

  °С,                       (2.111) 
 

где t2 = 28 °С – средняя температура воды. 

Определим критерий Прандтля при tст.2 = 31,3 °С 

 

5,5
0,6

3100,783104,191

ст.2
λ

ст.2
μ

ст.2
c

ст.2
Pr 





 ,               (2.112) 

 

где   сст.2 = 1·4,19·10
3
 = 4190 Дж/(кг·К) – теплоемкость воды при тем-

пературе стенки tст.2 = 31,3 °С (см. табл. Б.22); 

μст.2 = 0,78·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости во-

ды при температуре стенки tст.2 = 31,3 °С (см. табл. Б.22); 
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λст.2 = 0,6 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности воды при 

температуре стенки tст.2 = 31,3 °С (см. табл. Б.22). 

Следовательно 

01,1

0,25

5,5

5,8
0,25

ст.2
Pr

2
Pr
























.                             (2.113) 

 

Было принято (Pr2/Prст.2)
0,25

 = 1,05. Разница 

 

1,05 1,01
100 % 4 %

1,01


  . 

 

Расчетная площадь поверхности теплообмена 

 

62,5
16,92383

405000

ср
ΔtК

Q

р
F 





  м

2
.                         (2.114) 

 

Площадь поверхности теплообмена уточняем по таблице, со-

гласно выбранному теплообменнику (см. табл. В.12), равна F = 91 м
2
 

(рис. 2.9). 
 

 
 

Рисунок 2.9 – Шестиходовой кожухотрубчатый теплообменник 

 

Запас площади поверхности теплообмена 

 

5%4100%
62,5

62,591,0
100%

р
F

р
FF









.                          (2.115) 

 

Запас площади поверхности теплообмена достаточен. 

 

Вода 
Вода 

Спирт 

Спирт 
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2.4 Пример расчета установки для пастеризации сырья  

и подбор вспомогательного оборудования 

  

Описание технологической схемы. 

Исходный раствор (рис. 2.10) из емкости Е1 насосом подается в 

подогреватель, где нагревается от 18 до 89
 о

С. Нагревание ведется на-

сыщенным водяным паром с температурой 99,1 
о
С и давлением 1,0 ат. 

 

 
 

Рисунок 2.10 – Технологическая схема пастеризации: 

Е1, Е2 – емкости; Т – теплообменник; Х – холодильник; Н – насос; 

Д – диафрагма 

 

Конденсированный пар отводится через конденсатоотводчик в 

трубопровод и возвращается на ТЭЦ. Нагретый раствор самотеком 

поступает в холодильник, где охлаждается до температуры 20 °С. 

Охлаждение ведется водой, подаваемой из магистрального трубопро-

вода, с температурой 16 °С и нагревается до температуры 36 °С. На-

гретая вода по трубопроводу отправляется на охлаждение в градир-

ню, где охлаждается. 

Охлажденный сок поступает в сборник и насосом подается на 

линию розлива. 
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Расчет основного оборудования 

Расчет подогревателя 

Рассчитать пастеризатор для виноградного сока производитель-

ностью 7 кг/с от 18 до 89 °С. Нагревание идет насыщенным водяным 

паром давлением 1,0 ат., температура пара – 99,1 °С. 

Примем индекс «1» для насыщенного водяного пара, поступаю-

щего в межтрубное пространство, индекс «2» – для сока, нагреваемо-

го в трубном пространстве. 

Температура конденсации водяного пара t1 = 99,1 °С, Р = 1,0 ат. 

Температурная схема 

 

99,1 99,1
 18 89       




 

 

Δtб = 99,1 – 18 = 81,1;      Δtм = 99,1 – 89= 10,1 

 

°C.
Δt Δtì 81,1-10,1áΔt 33,8ñð Δt 81,1

lnáln( ) 10,1Δtì


                       (2.116) 

 

Определим среднюю температуру сока 

 

2 1 ñðt t Δt 99,1 33,8 65,3     °С.                  (2.117) 
 

Объемный расход сока 

 

0,0066
1065

7

2
ρ

2
G

2
V   м

3
/с,                          (2.118) 

 

где   ρ2 = 1065 кг/м
3
 – плотность сока при t2 = 65,3 °С (см. табл. Б.2); 

G2 = 7 кг/с – расход сока. 

Расход теплоты на нагрев сока с учетом потерь тепла 5 % 

 

    191258018893665750,1ttcG05,1Q 2н2к22   Вт, 
 

где с2 = 3665 Дж/(кг·К) – средняя удельная теплоемкость сока при 

температуре t2 = 65,3 °С (см. табл. Б.8). 

Расход сухого греющего пара с учетом 5 % потерь теплоты 

 

89,0
95,0102264

1912580
31 






r

Q
G  кг/с,                       (2.119) 

 

где r = 2264 310  кг/с – удельная теплота конденсации водяного пара 

(см. табл. Б.20). 
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Ориентировочно определяем максимальную величину площади 

поверхности теплообмена (см. табл. В.12). Минимальное значение 

коэффициента теплопередачи для случая теплообмена от конденси-

рующегося водяного пара к органическим жидкостям  (подогреватели 

Кмин = 500 Вт/(м
2
 К), см. табл. 2.3). При этом 

 

113
8,33500

1912580

min

max 



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
срtK

Q
F м

2
.                       (2.120) 

 

Для обеспечения турбулентного течения сока при Re >10000 

скорость в трубах должна быть больше 
2

w  

 

35,0
10650,021

3100,7910000

2
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2
d

2
μ10000

2
w 




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


 м/с;               (2.121) 

 

где   μ2 = 0,79·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости сока 

при средней температуре t2 = 65,3°С (см. табл. Б.5); 

d2 = 0,021 м – внутренний диаметр труб; 

ρ2 = 1065 кг/м
3
 – плотность сока при t2 = 65,3 °С (см. табл. Б.2). 

 Число труб 0,025х0,002 м, обеспечивающих объемный рас-

ход сока при 

 

Re2 = 10000 5,54
0,3520,0210,785

3106,6

2
w2

2
d0,785

2
V

n 






 .    (2.122) 

 

Условию n < 54,5 и F < 113 м
2
 удовлетворяет теплообменник че-

тырехходовой диаметром 0,6 м с числом труб на один ход трубного 

пространства n = 51,5 (общее число труб – 196). 

Коэффициент теплоотдачи для сока 

Уточняем значение критерия Рейнольдса Re2 

 

10577
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Критерий Прандтля для сока при средней температуре t2 = 65,3 °C. 

8,0
0,36

3100,793665

2
λ

2
μ

2
c

2
Pr 


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
 ;                    (2.124) 

 

где λ2 = 0,36 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности сока при 

средней температуре t2 = 65,3°С (см. табл. Б.7); 
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с2 = 3665 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость сока при средней 

температуре t2 = 65,3 °С (см. табл. Б.8); 

μ2 = 0,79·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости сока 

при средней температуре t2 = 65,3 °С (см. табл. Б.5). 

Рассчитаем критерий Нуссельта для виноградного сока. 

Для турбулентного режима критерий Нуссельта определяется по 

формуле 
25,0

43,08,0

Pr

Pr
PrRe021,0 
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ст

Nu .                          (2.125) 

Nu = 0,021∙10577
0,8

∙8,0
0,43

∙1,05 = 87,7. 
 

Отношение (Pr2/Prст.2)
0,25

 примем равным 1,05 (с последующей 

проверкой). 

Таким образом, коэффициент теплоотдачи для сока равен 

 

1504.
0,021

0,3687,7

2
d

2
λ

2
Nu

2
α 


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
  Вт/(м

2
·К).              (2.126) 

 

Определение коэффициента теплоотдачи при конденсации во-

дяного пара на пучке вертикальных труб 

Расчет осуществляем приближенно (без учета влияния попереч-

ных перегородок). 
0,25

1α 2,04 / ( )tÀ Í t    ,                          (2.127) 

4600)26/(69606,004,2 25,0

1   Вт/(м
2
·К), 

 

где   ε – коэффициент, зависящий от расположения и числа труб по 

вертикали в пучке, для шахматного расположения труб и числе труб 

nв = 14, ε = 0,6; 

Аt = 6960 (см. табл. 2.1); 

H – длина труб 6 м; 

∆t = 2 °С. 

Примем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны 

греющего пара 1/rзагр.1 = 5800 Вт/(м
2
·К), со стороны сока 1/rзагр.2 =  

2900 Вт/(м
2
·К) (см. табл. Б.24). 

Коэффициент теплопроводности стали λст = 46,5 Вт/(м·К),              

δ = 0,002 м – толщина стенки. 

Итак, находим сумму термических проводимостей стенки и за-

грязнений 
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Коэффициент теплопередачи 
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1
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Поверхностная плотность теплового потока 

 

2363633,8699tΔКq ср  Вт/м
2
,                 2.130) 

 

где  Δtср = 33,8 °С – средняя разность температур. 

Проверяем принятое значение (Pr1/Prст.1)
0,25

. 

Определим 

7,15
1504

23636

2
α

q

2
tΔ  °С,                           (2.131) 

 

где  α2 = 1504 Вт/(м
2
·К) – коэффициент теплоотдачи для виноградно-

го сока 

8115,765,3tΔtt 22ст.2   °С,                     (2.132) 
 

где   t2 = 65,3 °С – средняя температура сока. 

Определим критерий Прандтля при tст.2 = 81 °С 
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где   сст.2 = 3665 Дж/(кг·К) – теплоемкость сока при температуре стенки 

tст.2 = 81 °С (см. табл. Б.8); 

μст.1 = 063·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости сока 

при температуре стенки tст.2 = 81°С (см. табл. Б.5); 

λст.1 = 0,35 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности сока при 

температуре стенки tст.2 = 81 °С (см. табл. Б.7). 

Следовательно, 
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52 

Было принято (Pr1/Prст.1)
0,25

 = 1,05. 

Расчетная площадь поверхности теплообмена 

 

81
33,8699

1912580

ср
tΔК

Q

р
F 





 м

2
,                    (2.135) 

Площадь поверхности теплообмена уточняем по таблице, со-

гласно выбранному теплообменнику (см. табл. В.12). 

Принимаем к установке четырехходовой теплообменник с F = 97 м
2
. 

Характеристики теплообменника: 

– внутренний диаметр кожуха – Dвн = 0,6 мм; 

– общее число труб – n = 206; 

– поверхность теплообмена – F = 46 м
2
; 

– длина труб – 6 м; 

– диаметр трубы – dтр = 0,0250,002 мм. 

Запас площади поверхности теплообмена 

 

F F
97 81ð

100 % 100 % 20 %
F 81
ð




    .                  (2.136) 

 

Расчет холодильника 

Рассчитать холодильник для охлаждения 7 кг/с сока от 89 до 20 °С 

водой, которая нагревается от 16 до 36 °С. Давление атмосферное. 

Определим расход теплоты и расход воды. Примем индекс «1» 

для горячего теплоносителя (сока) – межтрубное пространство, ин-

декс «2» – для холодного теплоносителя (воды) – трубное простран-

ство. 

Предварительно определим среднюю температуру сока 

 

  54,520890,5t1  °С. 
 

Среднюю температуру сока 

 

38,915,654,5tΔtt ср12   °С,                 (2.137) 
 

где Δtср – средняя разность температур, равная при противотоке теп-

лоносителей 19,0 °С. 

ñî ê
 89 18

âî äà
36 16




 

Δtб = 89 – 36 = 53        Δtм = 18 – 16 = 2 
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. 15,6
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Расход теплоты составит: 

 

    1840954208936607ttcG1,05Q 1к1н11  , кВт.       (2.139) 
 

Расход воды 
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где   с1 = 3660 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость сока при средней 

температуре t1= 54,5°С (см. табл. Б.8); 

с2 = 1·4,19·10
3
 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость воды при 

средней температуре t2 = 38,9 °С (см. табл. Б.22). 

Объемные расходы сока и воды 

 

G 7 31V 6,5 10
ρ 10711 1

    м
3
/с,                             (2.141) 

 

где   ρ1 = 1071 кг/м
3
 – плотность сока при t1 = 54,5°С (см. табл. Б.2); 

G1 = 7 кг/с – расход сока. 

 

31022
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2
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2

2  м
3
/с,                             (2.142) 

 

где   ρ2 = 996 кг/м
3
 – плотность воды при t2 = 38,9 °С (см. табл. Б.22); 

G2 = 22 кг/с – расход воды. 

Выберем варианты холодильных аппаратов. Для этого опреде-

лим ориентировочно значение площади поверхности теплообмена, 

полагая Кор = 500 Вт/(м
2
·К) – ориентировочный коэффициент тепло-

передачи (см. табл. 2.3). 
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Для обеспечения турбулентного течения воды скорость в трубах 

должна быть больше 
2

w  
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где   μ2 = 0,66·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости воды 

при средней температуре t2 = 38,9 °С (см. табл. Б.22); 

d2 = 0,021 м – внутренний диаметр труб; 

ρ2 = 996 кг/м
3
 – плотность воды при t2 = 38,9 °С (см. табл. Б.22). 

Число труб 0,025×0,002 м, обеспечивающих объемный расход 

воды при Re2=10000 

 

6,198
0,3220,0210,785

31022

2
w2

2
d0,785

2
V

n 






 .             (2.145) 

 

Условию n < 198,6 и F < 232 м
2
 удовлетворяет четырехходовой 

теплообменник (см. табл. В.12). 

Характеристики теплообменника: 

– внутренний диаметр кожуха – Двн = 0,8 м; 

– общее число труб – n = 404; 

– поверхность теплообмена – F = 190 м
2
; 

– длина труб – 6 м. 

Коэффициент теплоотдачи для воды 

Уточняем значение критерия Рейнольдса Re2 

 

19663
101

198,6
10000

n

n
10000

2
Re 
















 
 .               (2.146) 

 

Критерий Прандтля для воды при средней температуре t2 = 38,9 °C 

 

4,4
0,65

3100,663104,191

2
λ

2
μ

2
c

2
Pr 





 ,                 (2.147) 

 

где  λ2 = 0,65 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности воды при t2 

= 38,9 °С (см. табл. Б.22); 

с2 = 1·4,19·10
3
 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость воды при 

средней 

t2 = 38,9 °С; 

μ2 = 0,66·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости воды 

при средней температуре t2 = 38,9 °С (см. табл. Б.22). 

Определим критерий Нуссельта для воды при турбулентном ре-

жиме 

;
l

ε

0,25

ст.2
Pr

2
Pr0,43

2
Pr

0,8
2

Re0,021Nu2 













                   (2.148) 
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68,01,05
0,43

4,4
0,8

196630,60,021Nu2  , 

 

где εl = 0,6 – коэффициент, зависящий от отношения L/d (если L/d > 50, 
то εl = 1), находим отношение длины труб L = 6 м к внутреннему диа-
метру трубы 

L/d = 6/0,021 = 300, следовательно, εl = 1. 
Отношение (Pr2/Prст.2)

0,25
 примем равным 1,05 (с последующей 

проверкой). 
Таким образом, коэффициент теплоотдачи для воды равен 

 

2107
0,021

0,6568

2
d

2
λ

2
Nu

2
α 





  Вт/(м

2
·К).               (2.149) 

 

Определим по таблице в соответствии с выбранным теплооб-
менником площадь проходного сечения в вырезе перегородки Sв.п = 
7·10

-2
 м

2
 (см. табл. В.12). 

Расчетная скорость сока в межтрубном пространстве равна 

 

0,093
2107

3106,6

в.п
S

1
V

1
w 




 м/с,                        (2.150) 

 

где  V1 = 6,6·10
-3

 м
3
/с – расход сока. 

Критерий Рейнольдса для сока 

 

2371
3101,05

10710,0250,093

1
μ

1
ρ

1
d

1
w

1
Re 







 ,                 (2.151) 

 

где   w1 = 0,093 м/с – скорость сока в межтрубном пространстве; 
d1 = 0,025 м – внешний диаметр трубы; 
ρ1 = 1071 кг/м

3
 – плотность сока при t1 = 54,5 °С (см. табл. Б.2); 

μ1 = 1,05·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости сока 
при средней температуре t1 = 54,5 °С (см. табл. Б.5). 

Рассчитываем критерий Прандтля для сока при средней темпе-
ратуре t1 = 54,5 °С 

9,6
0,4

3101,053660

1
λ

1
μ

1
c

1
Pr 





 ,                     (2.152) 

 

где   с1 = 3660 Дж/(кг·К) – удельная теплоемкость сока при средней 
температуре t1 = 54,5°С (см. табл. Б.8); 

μ1 = 1,05·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости сока 
при средней температуре t1 = 54,5 °С (см. табл. Б.5); 

λ1 = 0,4 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности сока при 
средней температуре t1 = 54,5 °С. 
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Находим критерий Нуссельта для сока 

 

.6,541,005,1
0,36

9,623710,4

0,25

ст.1
Pr

1
Pr

Pr
0,6
1

Re0,4Nu 6,0
1

36,0

1 













   (2.153) 

 

Отношение (Pr1/Prст.1)
0,25

 примем равным 0,95 (с последующей 

проверкой). 

Таким образом, коэффициент теплоотдачи для сока равен 

 

873
0,025

0,454,6

1
d

1
λ

1
Nu

1
α 





  Вт/(м

2
·К).                   (2.154) 

 

Примем тепловую проводимость загрязнений стенки со стороны 

сока 1/rзагр.1 = 5800 Вт/(м
2
·К), так как виноградный сок является орга-

нической жидкостью, тепловая проводимость загрязнений стенки со 

стороны воды среднего качества 1/rзагр.2 = 2900 Вт/(м
2
·К) (см. табл. 

Б.24). Коэффициент теплопроводности стали λст = 46,5 Вт/(м·К), δ = 

0,002 м – толщина стенки. 

Итак, находим сумму термических сопротивлений стенки и за-

грязнений 

8181

2900

1

46,5

0,002

5800

1

1

загр.2
r

1

ст
λ

ст
δ

загр.1
r

1

1

ст
r

1











Вт/(м
2
·К).  (2.155) 

 

Коэффициент теплопередачи 

 

463

2107

1

1818

1

873

1

1

2
α

1

ст
r

1

1
α

1

1
К 










 Вт/(м
2
·К).         (2.156) 

 

Удельная тепловая нагрузка 

 

722315,6463tΔКq ср  Вт/м
2
,               (2.157) 

 

где Δtср = 15,6°С – средняя разность температур. 

Проверяем принятое значение (Pr1/Prст.1)
0,25

. 

Определим 

8,3
873

7223

1
α

q

1
tΔ  °С,                              (2.158) 

 

где α1 = 873 Вт/(м
2
·К) – коэффициент теплоотдачи для сока. 
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46,28,354,5tΔtt 11ст.1  °С,                     (2.159) 
 

где  t1 = 54,5 °С – средняя температура сока. 

Определим критерий Прандтля при tст.1 = 46,2 °С 

 

9,0
0,42

3101,053660

ст.1
λ

ст.1
μ

ст.1
c

ст.1
Pr 





 ,                   (2.160) 

 

где   сст.1 = 3660 Дж/(кг·К) – теплоемкость сока при температуре стенки 

tст.1= 46,2 °С (см. табл. Б.8); 

μст.1 = 1,05·10
-3

 Па·с – динамический коэффициент вязкости сока 

при температуре стенки tст.1 = 46,2 °С (см. табл. Б.5); 

λст.1 = 0,42 Вт/(м·К) – коэффициент теплопроводности сока при 

температуре стенки tст.1 = 46,2°С (см. табл. Б.7). 

Следовательно, 

0,97

0,25

9,6

9,0
0,25

ст.1
Pr

1
Pr
























.                            (2.161) 

 

Было принято (Pr1/Prст.1)
0,25

 = 0,95. 

Расчетная площадь поверхности теплообмена 

 

254,9
15,6463

1840954

ср
tΔК

Q

р
F 





 м

2
.                         (2.162) 

 

Площадь поверхности теплообмена уточняем по таблице, согласно 

выбранному теплообменнику (см. табл. В.12), F = 285 м
2
, диаметр кожу-

ха 800 мм, число труб 404, длина труб 9 м. Запас поверхности 

 

%12
9,254

9,254285



. 

 

Расчет вспомогательного оборудования 

Расчет центробежного насоса 

Определяем диаметр трубопровода 

 

м
w

V
d 075,0

5,1785,0

0066,0

785,0



 ;                           (2.163) 

 

где   V – объемный расход сока 0,066 м
3
/с; 

w – скорость движения жидкости, принимаем 1,5 м/с (табл. 2.7). 
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Таблица 2.7 – Средняя скорость потока, м/с 

 
Поток w, м/с 

Газы приестественной тяге 2–4 

Газы при атмосферном или близком к нему давлении в вентиля-

ционных газоходах и трубопроводах 

5–20 

Жидкости при движении самотеком 0,1–0,5 

Жидкости в напорных трубопроводах 0,5–2,5 

Водяной пар при абсолютном давлении рабс:  

≥ 4,9·10
4
 Па (0,5 кг/см

2
) 15–40 

(1,964÷4,9)·10
4
 Па (0,2–0,5 кг/см

2
) 40–60 

 

Выбираем стандартный диаметр трубопровода, dст = 90 × 4              

(см. табл. В.14). 

Определяем режим течения 

 

4

3
105,5

105,1

082,010805,1
Re 








 внdw .                       (2.164) 

 

Режим турбулентный 

 

410
2,0

82


е

dвн ,                                      (2.165) 

 

где  е – коэффициент шероховатости 0,2. 

Определяем коэффициент трения λ (см. табл. Д.1), λ = 0,023. 

Определение гидравлического сопротивления трубопровода 

 

Нтр = (1+ λ∙L/d + ∑ξмс)w
2
/2g,                          (2.166) 

Нтр = (1 + 0,025∙20/0,082 + 16,96)∙1,5
2
/2∙9,8 = 2,7 м, 

 

где   λ – коэффициент трения Вт/мК; 

L – длина трубопровода, м; 

d – внутренний диаметр трубопровода, м; 

ξмс – коэффициент местного сопротивления. 

 

∑ξмс= ξ1∙n 1+ ξ2∙n 2+ ξ3∙n 3= 0,11∙6 +4,1∙3 +4∙1= 16,96,          (2.167) 
 

где   ξ1∙n 1 – коэффициент сопротивления и число поворотов на 90
о
 

(см. табл. В.16); 

ξ2∙n 2 – коэффициент сопротивления и число вентилей (см. табл. 

В.16); 

ξ3∙n 3 – коэффициент сопротивления и число диафрагм (см. табл. 

В.16). 
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Определение гидравлического сопротивления теплообменника 

 

Нт = (λ∙Ln/d + ∑ξмс)w
2
/2g = (0,023∙3∙4/0,021 + 4)∙0,35

2
/2∙9,8 = 0,2 м, (2.168) 

 

где L, n – длина труб и число ходов в теплообменнике; 

w – скорость сока в теплообменных трубках, м/с. 

Так как в установке 2 теплообменных аппарата, то Нт = 0,2∙2 = 0,4 м. 

Напор насоса 

 

Н = (Р1–Р0)/рg + Нпот = 0 + 6 + 2,7 + 0,4 = 9,1 м,       (2.169) 
 

где Нг – геометрическая высота подъема жидкости равна 6 м; 

 

Нпот = Нтр + Нт = 1,9 м.                            (2.170) 
 

По величине объемного расхода напору насоса выбираем марку 

насоса (см. табл. В.15). 

Марка насоса Х20/18; Q = 1,2∙10
-2

 м
3
/с; Н = 13,8 м; КПД = 0,6;        

N = 3 кВт. 

Мощность двигателя 

 

96,0
6,01000

8,148,910801066,0

1000

2











gHV
N кВт,               (2.171) 

 

где   V – объемный расход сока, м
3
/с; 

  – плотность жидкости, кг/м
3
; 

Н – напор насоса, м; 

  – коэффициент полезного действия. 

Расчет трубопроводов. 

Диаметры трубопроводов рассчитываем по уравнению массово-

го расхода 

G = w∙ρ∙f,                                        (2.172) 
 

где  G – массовый расход потока, кг/с; 

w – средняя скорость потока, м/с (см. табл. 2.7); 

f – площадь поперечного сечения потока, м
2
; 

ρ – плотность потока, кг/м
3
. 

Для трубопровода круглого сечения уравнение принимает вид 

 

G = 0,785∙d
2
 w∙ρ.                                  (2.173) 

 

Тогда диаметр трубопровода определяем по уравнению 

 

d = (G/0,785∙w∙ρ)
0,5

.                               (2.174) 
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1. Диаметр штуцера для подачи греющего пара подогревателю 
 

d1 = (0,89/0,785∙15∙0,9)
0,5 

= 0,31. 

 

2. Диаметр штуцера для выхода конденсата из подогревателя 
 

d2 = (0,89/0,785∙0,5∙946)
0,5 

= 0,055 м. 

 

3. Диаметр штуцера для подачи сока в подогреватель 
 

d3 = (7/0,785∙1,5∙1080)
0,5 

= 0,083 м. 

 

4. Диаметр штуцера для выхода сока из подогревателя 
 

d4 = (7/0,785∙0,5∙1065)
0,5 

= 0,119 м. 

 

5. Диаметр штуцера для выхода сока из холодильника 
 

d5 = (7/0,785∙1∙1080)
0,5 

= 0,082 м. 

 

6. Диаметр штуцера для подачи воды в холодильник 
 

d6 = (22/0,785∙1,5∙1000)
0,5 

= 0,164 м. 
 

Подбираем стандартные диаметры штуцеров (см. табл. В.14): 

1) d1 = 325 × 10 мм; 

2) d2 = 70 × 3,5 мм; 

3) d3 = 90 × 5 мм; 

4) d4 = 133 × 4 мм; 

5) d5 = 90 × 5 мм; 

6) d6 = 194 × 6 мм. 

 

Таким образом, для пастеризации виноградного сока в количе-

стве 7 кг/с выбран четырехходовой теплообменник с поверхностью                 

97 м
2
, длиной труб 6 м и диаметром кожуха 600 мм, числом труб 206 

и четырехходовой холодильник с поверхностью F = 285 м
2
, диамет-

ром кожуха 800 мм, числом труб 404, длиной труб 9 м. 

В качестве вспомогательного оборудования выбран центробежный 

насос: марка насоса Х20/18; Q = 1,2∙10
-2

 м
3
/с; Н = 13,8 м; КПД = 0,6; 

мощность 3 кВт. Подобраны трубопроводы. 
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Глава 3. РАСЧЕТ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК 

   

3.1 Технологические схемы процесса выпаривания 

  

Принципиальная схема двухкорпусной выпарной установки по-

казана на рисунке 3.1. 

Исходный раствор подается из емкости 9 центробежным насо-

сом 2 через теплообменник 3 в первый корпус выпарной установки 1. 

В теплообменнике 3 исходный раствор нагревается до температуры 

близкой к температуре кипения раствора в первом корпусе выпарной 

установки. 

Первый корпус установки 1 обогревается свежим (первичным) 

паром. Вторичный пар, образующийся при кипении раствора в пер-

вом корпусе, направляется в качестве греющего пара во второй кор-

пус 2, сюда же поступает частично сконцентрированный раствор из 

первого корпуса. Упаренный до конечной концентрации во втором 

корпусе готовый продукт поступает из него в емкость 7. По мере 

прохождения из корпуса в корпус давление и температура пара по-

нижаются, и из последнего (второго) корпуса пар с низким давлением 

отводится в барометрический конденсатор смешения 5, в котором 

при конденсации пара создается вакуум. Раствор и вторичный пар 

перемещаются из корпуса в корпус самотеком благодаря общему пе-

репаду давления, возникающего в результате избыточного давления в 

первом корпусе и вакуума в последнем. Воздух и неконденсирую-

щиеся газы, поступающие в установку с охлаждающей водой (в кон-

денсаторе) и через неплотности трубопроводов, отсасываются через 

ловушку 6 вакуум-насосом 11. 

Смесь охлаждающей воды и конденсата сливается самотеком 

через барометрическую трубу в бак-гидрозатвор 10. Конденсат 

греющих паров из выпарных аппаратов и теплообменника выводится 

с помощью конденсатоотводчиков 8. 
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Рисунок 3.1 – Принципиальная схема двухкорпусной выпарной установки: 

1 – первый корпус выпарной установки; 2 – второй корпус выпарной установки;            

3 – теплообменник; 4 – каплеловушка; 5 – барометрический конденсатор;              

6 – ловушка; 7 – емкость упаренного раствора; 8 – конденсатоотводчики;             

9 – емкость исходного раствора; 10 – бак-гидрозатвор; 11 – вакуум-насос;    

12 – ресивер 

 

Технологичсекая схема двухкорпусной прямоточной выпарной 

установки представлена на рисунке 3.2. 

Технологическая схема двухкорпусной противоточной выпар-

ной установки представлена на рисунке 3.3. 
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Рисунок 3.2 – Технологическая схема двухкорпусной прямоточной 

выпарной установки 
  

 
Рисунок 3.3 – Технологическая схема двухкорпусной противоточной  

выпарной установки 
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3.2 Порядок расчета многокорпусной выпарной установки 

  

Целью расчета является определение поверхности нагрева вы-

парных аппаратов, размеров барометрического конденсатора, подог-

ревателя, подбор насосов для перекачки раствора, расчет диаметров 

паровых и сырьевых трубопроводов. По результатам расчета по нор-

малям подбирают стандартное оборудование. 

Выбор типа и конструкции выпарного аппарата 

Тип и конструкцию выпарного аппарата выбирают на основании 

характеристики выпариваемого раствора, т. е. с учетом вязкости, 

плотности, поверхностного натяжения и других физических показа-

телей раствора. С учетом свойств раствора также определяют матери-

ал, из которого должен быть изготовлен аппарат. 

Выбор типа аппарата производят по каталогу на выпарные аппа-

раты (см. табл. В.1–В.9). В предварительном расчете задают диаметр 

и высоту трубок, равную средней высоте трубок, приведенных в ка-

талоге для данного типа выпарного аппарата. 

Составление материального баланса 

Общий расход воды, удаляемой в процессе выпаривания на ус-

тановке, рассчитывают из соотношения 

 











к

н
н

x

x
1GW ,                                      (3.1) 

 

где   Gн – расход слабого раствора, кг/с; 

xн, xк – концентрация слабого и концентрированного растворов. 

Расчет концентраций раствора по корпусам 

Концентрация раствора по корпусам зависит от расхода выпари-

ваемой воды. Распределение расходов выпаренной воды по корпусам 

производят на основании опытных данных. 

1. Для прямоточной выпарной установки справедливо следую-

щее соотношение расходов выпаренной воды 

 

W1:W2 = 1:1,1,                                        (3.2) 
 

где  W1 , W2 – количество выпаренной воды по корпусам, кг/с. 

Тогда 

2,1

W1
W1


 ;                                           (3.3) 
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2,1

W1,1
W2


 .                                          (3.4) 

 

Концентрация по корпусам рассчитывается по следующим фор-

мулам для прямоточной выпарной установки 

 

1н

нн
1

WG

ХG
x




 ;                                        (3.5) 

21н

нн
2

WWG

xG
x




 ;                                   (3.6) 

 

2. Для противоточной выпарной установки распределение рас-

ходов воды принимается равным 

 

W1:W2 = 1:1 

 

и концентрации раствора по корпусам рассчитываются по формулам 

 

21н

нн
1

WWG

xG
x




 ;                                    (3.7) 

2н

нн
2

WG

xG
x




 .                                         3.8) 

 

При многократной циркуляции раствора в аппарате расчетной 

является конечная концентрация раствора. При однократной цирку-

ляции за расчетную принимается средняя арифметическая концен-

трация между входной и выходной концентрацией для данного кор-

пуса. 

Средние концентрации рассчитываются по формулам: 

– для прямотока 

2

xx
x 1н

ср1


 ;                                       (3.9) 

2
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x 21
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 ;                                    (3.10) 

– для противотока 

2

xx
x 12
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
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Распределение давлений по корпусам. 
Общий перепад давлений в установке 

 

Робщ = Рг1 – Рбк,                                     (3.13) 
 

где   Рг1 – давление греющего пара, поступающего в 1 корпус уста-
новки, Па; 

Рбк – давление в барометрическом конденсаторе, Па. 
Общий перепад давлений распределяют поровну 

 

2

ΔР
ΔР общ .                                        (3.14) 

 

Тогда давление греющего пара во 2-м корпусе равно 

 

Рг2 = Рг1 – Р.                                      (3.15) 
 

И давление в барометрическом конденсаторе равно 

 

Рбк = Рг2 – Р.                                      (3.16) 
 

По давлениям паров находят температуры и энтальпии греющих 
паров по корпусам (см. табл. Б.20, Б.21). 

Определение температурного режима. 
Если известны температуры греющего пара по корпусам, то 

температуры кипения раствора можно определить по следующей 
формулам: 

– для I корпуса 

tкип1 = tг2 + 1 + 1 + 1;                           (3.17) 
– II корпуса 

tкип2 = tбк + 2 + 2 + 2,                           (3.18) 
 

где   tг – температура греющего пара; 

 – температурная депрессия; 

 – температурная потеря от гидростатического эффекта; 

 – гидравлическая потеря. 
Для расчета температурной депрессии и гидростатического эф-

фекта определяем температуру вторичного пара по корпусам. Для че-
го задаемся гидравлической потерей, которая вызвана изменением 
давления вторичного пара вследствие гидравлических сопротивлений 
между корпусами выпарной установки. Обычно величина гидравли-

ческой депрессии принимается равной 1…1,5 С. Приняв значение 
гидравлических потерь, можно определить температуры вторичных 
паров по корпусам по формулам: 
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– I корпус 

tвт1 = tг2 + 1;                                     (3.19) 

– II корпус 

tвт2 = tбк + 2.                                    (3.20) 
 

По найденным температурам определяют давления и удельные 

теплоты парообразования вторичных паров по корпусам (см. табл. 

Б.20-Б.21). 

Найденные температуру, давления, удельную теплоту парообра-

зования вторичного пара по корпусам заносим в таблицу 3.1. 

 

Таблица 3.1 – Температуры, давления, удельная теплота  

парообразования вторичного пара по корпусам 
 

Температура 

вторичного пара, С 

Давление вторичного 

пара, Па 

Удельная теплота 

парообразования, кДж/кг 

tвт Рвт r 

 

Гидростатическая депрессия зависит от высоты уровня раствора 

в аппарате, интенсивности циркуляции раствора, плотности паро-

жидкостной эмульсии. Для любого корпуса величина ее находится по 

формуле 

 

 = tср – tвт,                                          (3.21) 
 

где tср – температура кипения раствора, соответствующая давлению в 

среднем слое раствора Рср, величина которого определяется по фор-

муле 

gρ
2

Н
РР ра-р

ур

втср  ,                                 (3.22) 

 

где Рвт – давление вторичного пара; 

Нур – оптимальная высота уровня по водомерному стеклу, м, ко-

торая при выпаривании водных растворов в выпарных аппаратах с 

естественной циркуляцией рассчитывается по формуле 

 

Нур = [0,26 + 0,0014  (р–ра – в)]  H,                    (3.23) 
 

где  H – рабочая высота трубы, м; 

р–ра, в – плотности раствора и воды при температуре кипения, 

кг/м
3
. 
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Давление в среднем слое раствора можно также определить по 

следующей формуле 

)1(
2








 Нg

РР
рар

втср ,                            (3.24) 

 

где  – паронаполнение, при пузырьковом режиме кипения составляет 

 = 0,4…0,6. 

Для выбора величины Н необходимо ориентировочно оценивать 

поверхность теплопередачи выпарного аппарата. Можно принять удель-

ную тепловую нагрузку аппаратов с естественной циркуляцией раствора 

q = 30000…50000 Вт/м
2
, с принудительной циркуляцией q = 

40000…80000 Вт/м
2
, тогда ориентировочно поверхность аппарата опре-

деляется по формуле 

q

rW
F 11

ор


 ,                                         (3.25) 

 

где r – удельная теплота парообразования вторичного пара, Дж/кг. 

Зная поверхность аппарата, принимается высота кипятильных 

труб (см. табл. В.3–В.9). 

В аппаратах с вынесенной зоной кипения раствора происходит 

кипение в трубе вскипания. Кипение в трубах предотвращается за 

счет гидростатического столба жидкости в трубе вскипания, поэтому 

в этих аппаратах температуру кипения раствора определяют без учета 

гидростатических потерь. 

По значениям Рср (см. табл. Б.20, Б.21) определяют tср, а затем – 

величину гидростатического эффекта по формуле (3.21). 

Температурную депрессию при любом давлении для разбавлен-

ных растворов можно определить по методу И. А. Тищенко  

 

=атм,                                         (3.26) 
 

где   атм – температурная депрессия при атмосферном давлении; 

 – поправочный коэффициент. 

Для сахарных растворов (см. табл. Б.23)  – поправочный коэф-

фициент рассчитывают по формуле 

 

2

16,2 âòÒ
f

r
  ,                                         (3.27) 

где  Твт – температура вторичного пара, К; 
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r – теплота испарения растворителя или теплота парообразова-

ния вторичного пара, Дж/кг. 

Определив температурные потери, рассчитывают температуры 

кипения по корпусам. 

Для аппаратов с вынесенной зоной кипения и пленочных гидро-

статическую депрессию не учитывают. 

Определение полезной разности температур по корпусам 

Определив температуры кипения по корпусам, рассчитывают 

полезные разности температур по корпусам 

 

tп = tг – tкип.                                         (3.28) 

 

Определяется сумма полезных разностей температур по корпу-

сам 

tп = tп1 + tп2.                                      (3.29) 

 

Кроме того, суммарная полезная разность температур определя-

ется по формуле 

tп = tг1 – tбк – ,                                     (3.30) 

 

где  – сумма температурных потерь установки, равна 

 

=1+1+1-2+2+2+2-бк. 
 

Полезные разности температур, найденные по формулам (3.29) и 

(3.30), должны быть равны между собой. 

Сводные полученные данные температур кипения, давлений и 

тепло- парообразования греющего и вторичного паров по корпусам 

заносятся в таблицу 3.2. 
 

Таблица 3.2 – Сводная таблица температур кипения, давлений и тепло- 

парообразования греющего и вторичного паров по корпусам 
 

Номер 

корпуса 

Греющий пар 
Темпера-

тура ки-

пения, С 

Вторичный пар 

Темпе-

ратура, 

С 

Давле-

ние, ат. 

Теплота кон-

денсации, 

кДж/кг 

Темпера-

тура, С 

Давле-

ние, ат. 

Теплота паро-

образования, 

кДж/кг 

 tг Рг rг tкип tвт Рвт rвт 
 

Уточнение расходов выпаренной воды по корпусам. 

Для уточнения расходов выпаренной воды по корпусам состав-

ляют для каждого корпуса установки уравнения теплового баланса. В 

конечном виде эти уравнения имеют вид: 

– для прямоточной выпарной установки 
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Q1 = D1  rг1 = 1,03  [Gн  сн  (tкип1 – tн) + W1  rвт1];        (3.31) 

Q2 = W1  rг2 = 1,03  [(Gн – W1)  с1  (tкип2 – tкип1) +W2  rвт2]. (3.32) 
 

Для решения этой системы уравнений дополнительно записыва-

ется уравнение материального баланса по выпаренной воде для всей 

установки. 

 

W = W1 + W2,                                              (3.33) 
 

где  Q1, Q2 – тепловые потоки по корпусам, Вт; 

D1 – расход греющего пара в 1 корпусе; 

W1, W2 – расход выпаренной воды по корпусам, кг/с; 

rг1, rг2 – удельная теплота конденсации греющего пара по корпу-

сам, Дж/кг; 

rвт1, rвт2 – теплота парообразования вторичного пара по корпу-

сам, Дж/кг; 

сн, с1 – теплоемкость раствора начального и в 1-м корпусе, 

Дж/кгК. 

Для противоточной 2-корпусной выпарной установки уравнения 

имеют вид 

 

Q1 = D1  rг1 = 1,03  [W1  rвт1+(Gн  – W2)  с1  (tкип1 – tкип2)];  (3.34) 

 

Q2 = W1  rг2 = 1,03  [W2  rвт2 + Gн  сн  (tкип2 – tн)];        (3.35) 

 

W = W1 + W2. 

 

В случае, если рассчитанные количества воды отличаются от 

предварительно принятых более чем на 5 %, необходимо заново рас-

считать концентрации, температурные депрессии и температуры ки-

пения, положив в основу расчета новое, полученное из решения ба-

лансовых уравнений распределение нагрузок по испаряемой воде. 

Расчет коэффициентов теплопередачи по корпусам 

Предварительно приняв высоту кипятильных труб, определив 

значения температур кипения и концентрации растворов по корпу-

сам, можно рассчитать коэффициенты теплопередачи. Схема процес-

са передачи тепла в греющей камере выпарного аппарата представле-

на на рисунке 3.4. 
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Рисунок 3.4 – Распределение температур в процессе теплопередачи от пара 

 к кипящему раствору через многослойную стенку:1 – пар; 2 – конденсат;  

3 – стенка; 4 – накипь; 5 – кипящий раствор 
 

Коэффициент теплопередачи рассчитывают по формуле 

 

2

n

1i i

i

1

1

λ

δ1

1
К
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






,                                           (3.36) 

 

где К – коэффициент теплопередачи, Вт/м
2
К; 

α1 – коэффициент теплоотдачи при конденсации пара на наруж-

ной поверхности вертикальных труб, Вт/м
2 
К; 

α 2 – коэффициент теплоотдачи от стенки к кипящему раствору, 

Вт/м
2
 К; 




n

i i

i

1 


 – сумма термических сопротивлений стенки и ее загрязне-

ний, м
2
К/Вт. 

Определение коэффициента теплоотдачи α1. 

Коэффициент теплоотдачи α 1 определяют по формуле 

 

4

1

23

1
НΔtμ

rρλ
2,04α




 ,                                          (3.37) 

 

где    – теплопроводность конденсата, Вт/м
2
С; 

 – плотность конденсата, кг/м
3
; 

r – теплота парообразования, Дж/кг; 

 – вязкость конденсата, Па  с; 

t1 – разность температур (tг – tст1), С; 

Н – высота трубы, м. 
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Значения физико-химических свойств водяного конденсата на-

ходят по таблице Б.22. 

Определение коэффициента теплоотдачи α2 

Выбор формулы для определения коэффициента теплоотдачи от 

стенки к раствору зависит от условий циркуляции в трубах аппарата. 

При пузырьковом кипении в трубах вертикальных аппаратов с 

естественной циркуляцией, а также при кипении в большом объеме в 

условиях естественной циркуляции применяется формула 

 

0,6

0,30,3

р

0,66

0

0.6

вт

0,5

0,06

п

0,5

р

1,3

р

2 q
μсρrζ

ρρλ
780α 




 ,                         (3.38) 

 

где    – поверхностное натяжение, Н/м; 

q – удельная тепловая нагрузка, Вт/м
2
; 

р – теплопроводность раствора, Вт/м  К; 

р – плотность раствора, кг/м
3
; 

п – плотность вторичного пара, кг/м
3
; 

0 – плотность пара при давлении Р = 1 кгс/см
2
, кг/м

3
; 

rвт – теплота парообразования, Дж/кг; 

ср – теплоемкость раствора, Дж/кг  К; 

р – коэффициент динамической вязкости раствора, Па  с. 

Все теплофизические константы раствора для расчета следует 

брать при температуре кипения и концентрации в данном аппарате 

(см. табл. Б.1–Б.8) или рассчитывать по аналитическим формулам. 

Расчет ведется из условия равенства удельных тепловых потоков. 

 

q = qкон = qст = qкип,                                   (3.39) 
 

где   qкон – тепловой поток со стороны греющего пара qкон = α 1  t1; 

qст – удельный тепловой поток в стенке ст
ст

ст t
r

1
q  ; 

qкип – удельный тепловой поток при кипении жидкости внутри 

трубы qкип = α2t2. 

В начале расчета задается разность температур t1 = tгр – tст1. За-

тем рассчитывают tст1 = tгр–t1. Определяют коэффициент α1 по фор-

муле (3.38) и qкон конденсации. 

Рассчитывают термическое сопротивление стенки и ее загрязнений 

 

 





ni

1i

заг2

ст

ст
заг1

i

i
ст r

λ

δ
r

λ

δ
r ,                          (3.40) 
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где   rзаг1, rзаг2 – сопротивление загрязнений со стороны греющего пара 

и кипящего раствора (см. табл. Б.24), м
2
С/Вт; 

ст – коэффициент теплопроводности материала стенки, Вт/мК; 

ст – толщина металлической стенки, м. 

При установившемся режиме 

 

ст

ст

конст t
r

qq 
1

.                                 (3.41) 

 

Из этого уравнения определяют tст, а затем tст2 – температуру 

стенки со стороны кипящего раствора. Затем t2 = tст2 – tк. 

Рассчитывают α 2 и qкип. 

При установившемся процессе теплообмена qкон = qкип. Если их 

разница больше 5 %, то необходимо заново рассчитать α1, qкон, α2, 

qкип, изменив значение tст1. 

Если при втором приближении qкон  qкип, то для расчета в 

третьем приближении строят графическую зависимость удельной те-

пловой нагрузки qкон = ƒ(t1) и qкип = ƒ(t1). Обычно, чтобы добиться 

равенства тепловых потоков, третьего приближения бывает доста-

точно. При пересечении этих двух прямых зависимостей получается 

разность температур t1, при которой qкон = qкип. 

Рассчитав q, определяют коэффициент теплопередачи 

 

пt

q
К


 .                                            (3.42) 

 

В аппаратах с принудительной циркуляцией обеспечиваются 

высокие скорости движения растворов в трубах – W = 2,0…2,5 м/с, и, 

как следствие этого, – устойчивый турбулентный режим течения рас-

твора. Поэтому коэффициент теплоотдачи со стороны кипящего рас-

твора определяют по эмпирической формуле 

 

Nu = 0,023Re
0,8 
 Рr

0,43
,                                 (3.43) 

где 

р

р

μ

ρdω
Re


 ,                                        (3.44) 

р

рр

r
λ

μс
Р


 ,                                         (3.45) 

 

где   р – плотность раствора, кг/м
3
; 
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р – вязкость раствора, Па  с; 

ср – теплоемкость раствора, Дж/кг  К; 

d – внутренний диаметр труб; 

р – теплопроводность раствора, Вт/м  К; 

р – скорость движения раствора. 

Коэффициент теплоотдачи рассчитывают по формуле 

 

α 2 = Nuр/d.                                            (3.46) 

 

В выпарных аппаратах с длинными трубками (пленочные) ко-

эффициенты теплоотдачи определяют по уравнению 

 

m

втр

nр

2
tλ

δq
Re)(0,25

δ

λ
cα
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






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
 ,                              (3.47) 

где   р – теплопроводность кипящего раствора, Вт/м  К; 

 – толщина пленки, рассчитывается по уравнению 

 

1/3

1/3
2

р
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g

ν

4

3
δ














 ,                                          (3.48) 

 

где   νр – кинематический коэффициент вязкости раствора, м
2
/с; 

р

Г






4
Re  – критерий Рейнольдса для пленки жидкости; 

П

G
Г   – линейная массовая плотность орошения, кг/мс; 

р – вязкость кипящего раствора; 

G – расход раствора, поступающего в корпус, кг/с; 

П – смоченный периметр, м. 

 

П = 𝜋 ∙ 𝑑вн ∙ 𝑛 =
𝐹ор

Н
 ;                                         (3.49) 

 

где   Н – высота трубы, ориентировочный расчет которого приведен 

ранее; 

q – тепловая нагрузка, равная q = α 1  t1. 

Значение коэффициентов и показателей степеней в уравнении 

(3.47) при 
 

q < 20000 Вт/м
2
; С = 163,1; n = –0,264; m = 0,635; 

q > 20000 Вт/м
2
; С = 2,6; n = 0,203; m = 0,322. 
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Распределение полезной разности температур 

Распределение полезной разности температур по корпусам про-

водят из условия равенства поверхностей теплопередачи в аппаратах 

установки 











nI

1i i

i

п

п

п

п

К

Q

Δt
К

Q

Δt ,                                    (3.50) 

где   tп – полезная разность температур для n корпуса; 

Qп – тепловая нагрузка аппарата, Вт; 

Кп – коэффициент теплопередачи, Вт/м
2
К; 

tп – суммарная полезная разность температур. 

Рассчитанная суммарная полезность разность температур            

t = tп1 + tп2 + tп3 должна быть равна рассчитанной ранее. 

Затем рассчитывают поверхность выпарных аппаратов 

 

пΔtК

Q
F


 .                                        (3.51) 

 

Если найденные значения поверхности теплопередачи выпар-

ных аппаратов незначительно отличаются от ориентировочно опре-

деленных, то в последующих приближениях нет необходимости вно-

сить коррективы на изменение конструктивных размеров аппарата 

(высота, диаметр, число труб). 

Сравнение распределенных и рассчитанных значений полезных 

разностей температур заносят в таблицу 3.3. 
 

Таблица 3.3 – Сравнение распределенных и рассчитанных значений 

полезных разностей температур 

 
Корпус 1 2 

Полезная разность температур, 
о
С tп1 tп2 

Распределение в 

1-м приближении 

  

Рассчитанное   

 

Если рассчитанные полезные разности температур и распределен-

ные в 1-м приближении различаются более чем на 5 %, необходимо за-

ново перераспределить температуры между корпусами установки. 
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В основу перераспределения кладут полезные разности темпера-

тур, найденные по результатам распределения общей полезной раз-

ности, из условия равенства поверхностей теплопередачи. 

Полученные значения второго приближения заносят в таблицу 3.4. 

 

Таблица 3.4 – Второе приближение 

 

Параметр 
Корпус 

1 2 

Концентрации растворов   

Температура греющего пара, tг1   

Полезная разность температур tпол, С   

Температура кипения раствора, tкип   

Температура вторичного пара, tвт   

Давление вторичного пара, Рвт, Па   

 

tкип1  =  tг1  – tп1;                                     (3.52) 

tвт1  =  tкип1  – (1 +  1);                             (3.53) 

 tг2 =  tвт1  – 1;                                       (3.54) 

tкип2 =  tг2  – tп2;                                      (3.55) 

tвт2  =  tкип2  – (2 +  2);                            (3.56) 

tбк  =  tвт2  – 2.                                       (3.57) 
 

Определяют тепловые потоки, коэффициенты теплопередачи по 

ранее приведенным формулам и вновь распределяют полезную раз-

ность температур. Если различия полезных разностей температур, 

полученных в результате 1-го и 2-го приближений, не превышают            

5 %, распределение суммарной полезной разности температур закан-

чивают. 

В случае, если это различие более 5 %, необходимо выполнить 

3-е приближение, в основу которого следует принять tпол по корпу-

сам из 2-го приближения и так до совпадения полезных разностей 

температур. 

Определяют поверхность выпарных аппаратов. По каталогу оп-

ределяют следующие характеристики выпарного аппарата (см. табл. 

В.3–В.9): 

Fн – номинальная поверхность теплообмена, м
2
; 

n – число труб; 

Нтр – высота труб, м; 

Dгк – диаметр греющей камеры, м; 
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Dсеп – диаметр сепаратора, м; 

Н – общая высота аппарата, м; 

М –масса аппарата, кг. 
 

Расчет барометрического конденсатора 

Расход охлаждающей воды Gв определяют из теплового баланса 

конденсатора 

)t(tс

)tс(IW
G

начконв

конвбк2
в




 ,                            (3.58) 

 

где   Iбк – энтальпия пара в барометрическом конденсаторе, Дж/кг; 

св – теплоемкость воды, Дж/кг  С; 

tнач, tкон – начальная и конечная температура воды в конденсаторе. 

Конечную температуру на выходе из конденсатора принимают 

на 3–5 С ниже, температуры конденсации паров в барометрическом 

конденсаторе 

tкон =  tбк – 3.                                     (3.59) 

 

Диаметр барометрического конденсатора определяют по формуле 

 

п

2
бк

ρω0,785

W
D


 ,                                 (3.60) 

 

где W2 – расход вторичного пара (выпарной воды), поступающего в 

барометрический конденсатор из 2-го корпуса; 

п - плотность вторичного пара, кг/м
3
. 

При остаточном давлении в конденсаторе 10
4
 Па скорость паров 

W принимают 15–25 м/с. По таблице В.13 подбирают ближайший боль-

ший диаметр конденсатора и определяют его основные параметры. 

Скорость воды в барометрической трубе определяют по формуле 

 

ρdπ

)W(G4
ω

2

2в




 .                                  (3.61) 

 

Высоту барометрической трубы определяют из уравнения 

 

0,5
g2

ω

d

Н
λξ
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Н

2
ор

б.тр 
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
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
  ,                    (3.62) 

 

где   В – вакуум в барометрическом конденсаторе, Па; 

 – сумма коэффициентов местных сопротивлений; 
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 – коэффициент трения в трубе, зависит от режима движения 

воды. Определяется режим течения воды 





d
Re  и определяется 

коэффициент трения (см. рис. Д.1); 

Нор – ориентировочная высота и диаметр барометрической тру-

бы, м; 

 – плотность воды, кг/м
3
; 

0,5 – запас высоты на изменение барометрического давления. 

Расчет вакуум-насоса. 

Производительность вакуум-насоса L определяется расходом 

несконденсированного газа, который необходимо удалять из баро-

метрического конденсатора 
 

1000

W10

1000

)G(W0,025
L 2в2 




  кг/с,                          (3.63) 

 

где    0,025 – количество неконденсирующихся газов, выделяющихся 

из каждых 1000 кг воды; 

10 – расход газов, подсасываемых через неплотности в конден-

сатор на каждые 1000 кг паров. 

Объемная производительность вакуум-насоса равна 

 

вв

в

РМ

LtR
V






)273( ,                                       (3.64) 

 

где   R – универсальная газовая постоянная (8310), Дж/кмольК; 

Mв – молекулярная масса воздуха (29), кг/моль; 

tв – температура воздуха, С; 

Рв – парциальное давление сухого воздуха в барометрическом 

конденсаторе при температуре воздуха, которую рассчитывают по 

уравнению 

tв  =  tнач  +  4 +  0,1  (tкон – tнач),                   (3.65) 
 

где   tнач, tкон – начальная и конечная температуры воды. 

Парциальное давление воздуха равно 

 

Рв = Рбк – Рп,                                         (3.66) 
 

где Рп – давление сухого насыщенного пара при tв (см. табл. Б.20–Б.21). 

По таблице В.11 по объемной производительности и остаточно-

му давлению подбирают вакуум-насос типа ВВН. 
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Расчет трубопроводов 
Диаметр трубопровода рассчитывают по уравнению объемного 

расхода 

V =    f, м3/с                                       (3.67) 
 

или по уравнению массового расхода 

 

М =    f   кг/с,                                       (3.68) 
 

где   V – объемный расход пара или раствора, м
3
/с; 

М – массовый расход потока, кг/с; 

 – средняя скорость потока, м/с (выбирают, исходя из установ-
ленных практикой средних скоростей 1,5–2,5); 

f – площадь поперечного сечения потока, м
2
. 

Для трубопровода круглого сечения уравнения (3.67) и (3.68) 
принимают вид 

V =  0,785  𝑑2   ,                                   (3.69) 

М =  0,785  d2  .                                 (3.70) 
 

Тогда диаметр трубопровода определяют по уравнению 

 




785,0

V
d ,                                                (3.71) 

 

 


785,0

М
d .                                              (3.72) 

 

По расчетному диаметру трубопровода принимают стандартные 
штуцеры (см. табл. В.14). 

Расчет насосов 
Слабый раствор подают в аппараты центробежными насосами. 
Производительность насоса определяют по расходу раствора в 

данном месте технологической схемы. Мощность насоса рассчиты-
вают по формуле 





 









10001000

HgVPV
N  кВт,                                     (3.73) 

 

где   V – объемный расход раствора, м
3
/с; 

Р – повышение давления, сообщаемое насосом перекачивае-
мому раствору, Па; 

Н – напор, создаваемый насосом, м; 

 – плотность раствора, кг/м
3
; 

 – общий кпд насоса,  = 0,75…0,90 (см. табл. В.15). 

Зная производительность и напор, подбирают требуемый насос. 
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Расчет подогревателя раствора 

Для непрерывной работы выпарной установки слабый раствор 

должен подаваться в аппарат при температуре кипения, поэтому его 

предварительно подогревают в теплообменнике. 

Поверхность подогревателя рассчитывают по уравнению тепло-

передачи 

ср

п

tK

Q
F


 ,                                          (3.74) 

 

где  Qп – тепловой поток, необходимый для подогрева раствора от 

начальной температуры tн до температуры кипения в корпусе tкип1 (в 

случае прямоточной установки и tкип2 в случае противоточной уста-

новки), Вт; 

K – коэффициент теплопередачи, принимаем по таблице 2.3 

 

Qп  =  Gнcн(tкип1 − tнач).                            (3.75) 
 

Средняя разность температур теплоносителей равна 
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,                                      (3.76) 

где   tн – начальная разность температур, 
о
С, равная tн = tг1 – tнач; 

tк – конечная разность температур, 
о
С, равная tк = tг1 – tкон. 

Рассчитав поверхность теплообменника, подбирают стандарт-

ный подогреватель (см. табл. В.12). 

Расход греющего пара в подогревателе Dп рассчитывают по 

формуле 

г

п
п

r

Q
D  ,                                            (3.77) 

где rг – удельная теплота парообразования греющего пара при tг1 (см. 

табл. Б.20 – Б.21). 

Технико–экономические показатели работы выпарной станции. 

Теоретическая экономичность выпарки Эт 

 

1D

W
Э

i

т


  кг воды/кг пара,                             (3.78) 

 

где Wi – общий расход воды, выпариваемой в выпарной установке, кг/с; 

D1 – расход греющего пара в 1 корпусе, кг/с. 
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Действительная экономичность выпарки 

 

D

W
Э

i

д


  кг воды/кг пара,                             (3.79) 

 

где   D = I,I  (D1 + Dп), кг/с; 

I, I – коэффициент, учитывающий потери пара; 

Dп – расход пара в подогревателе, кг/с. 

Средняя производительность выпарки 

 

F

W
n

i
  кг/м

2
  с,                                    (3.80) 

 

где F = Fi – суммарная поверхность нагрева всех корпусов. 

Удельный расход пара 

 




i

уд
W

D
D  кг пара/кг воды.                           (3.81) 

 

Удельный расход электроэнергии 

 





i

i

уд
W

N
Э  кВт/кг воды,                              (3.82) 

 

где Ni – суммарная потребная мощность вакуум-насоса и всех цен-

тробежных насосов. 

  

3.3 Пример расчета двухкорпусной выпарной установки 
  

Целью расчета является определение поверхности нагрева вы-

парных аппаратов, размеров барометрического конденсатора, подог-

ревателя, подбор насосов для перекачки раствора, расчет диаметра 

паровых и сырьевых трубопроводов. По результатам расчета, по нор-

малям подбирают стандартное оборудование. 

Задание 

Спроектировать двухкорпусную выпарную установку для выпа-

ривания Gн = 7 кг/с водного раствора NaCl от начальной концентра-

ции 5 % до конечной 23 % при следующих условиях: 

– давление насыщенного водяного пара Pг1 = 2,5 ат; 

– вакуум в барометрическом конденсаторе 76·10
3
 Па; 

– выпарной аппарат с принудительной циркуляцией (тип 2, ис-

полнение 1); 

– отбор экстра пара не производится; 
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– раствор поступает в первый корпус, подогретый до температу-

ры кипения; 

– взаимное направление пара и раствора – прямоток. 

Выбор типа и конструкции выпарного аппарата 

Тип и конструкцию выпарного аппарата выбирают на основании 

характеристики выпариваемого раствора, т. е. с учетом вязкости, 

плотности, поверхностного натяжения и других физических показа-

телей раствора. Свойства раствора также определяют выбор материа-

ла, из которого должен быть изготовлен аппарат. 

Выбираем конструкционный материал, стойкий в среде кипяще-

го раствора NaCl в интервале изменения концентрации от 5 до 23 %. 

В этих условиях химически стойким является сталь марки Ст 3. 

Скорость ее коррозии не менее 0,1 мм/год, коэффициент теплопровод-

ности 

 

λст = 25,1 Вт/(м∙К). 

 

Основные условные обозначения: 

с – теплоемкость, Дж/(кг∙К); 

d – диаметр, м; 

D – расход греющего пара, кг/с; 

F – поверхность теплопередачи, м
2
; 

G – расход раствора, кг/с; 

g – ускорение свободного падения, м
2
/с; 

Н – высота, м; 

К – коэффициент теплопередачи, Вт/(м
2
∙К) 

Р – давление, ат.; 

Q – тепловая нагрузка, кВт; 

q – удельная тепловая нагрузка, Вт/м
2
; 

г – теплота парообразования, кДж/кг; 

Т, t – температура, К, °С; 

W –количество испаряемой воды, кг/с; 

х – концентрация, % масс.; 

α – коэффициент теплоотдачи, Вт/(м
2
∙К); 

ρ – плотность, кг/м
3
; 

μ – вязкость, Па∙с; 

λ – теплопроводность, Вт/(м∙К); 

ζ – поверхностное натяжение, Н/м; 

Re  критерий Рейнольдса; 
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Nu – критерий Нуссельта; 

Рг – критерий Прандтля. 
Индексы: 

 1, 2 – первый, второй корпус выпарной установки; 

 н, к – начальный, конечный параметр соответственно; 

 г, вт – греющий, вторичный пар соответственно; 

 в – вода; 

 ст – стенка. 

Составление материального баланса 

Общее количество воды, удаляемой в процессе выпаривания на 

установке, рассчитывается из соотношения 

 

𝑊 = 𝐺𝐻 −  1 − 𝑋𝐻  /ХК ;                           (3.83) 

 

𝑊 = 7 −  1 − 5 /23 = 5,5кг/с.                    (3.84) 
 

Расчет концентраций раствора по корпусам 

Концентрация раствора по корпусам зависит от количества вы-

париваемой воды. Распределение выпаренной воды по корпусам про-

изводят на основании опытных данных. Для прямоточной выпарной 

установки справедливо следующее соотношение выпаренной воды 

 

W1:W2=1:1,1; 

тогда 

W1=1/(1,0+1,1)=W/2,1; 

W1 =5,5/2,1=2,6 кг/с; 

W2=(1,1W)/2,1; 

W2=(1,1∙5,5)/2,1=2,9 кг/с. 
 

Концентрация по корпусам для прямоточной выпарной установ-

ки рассчитывается по следующим формулам 

 

x1 = (GHxH)/(GH – W1);                                  (3.85) 

x1 = (7 ∙ 5)/(7 – 2,6) = 7,95 % масс.; 

 

x2 = (GHxH)/( GH – W1 – W2);                            (3.86) 

х2 = (7 ∙ 5)/(7 – 2,6 – 2,9) = 23 % масс. 
 

Распределение давления по корпусам 

Общий перепад давлений в установке 

 

ΔРобщ = Рг1 – Рбк,                                     (3.87) 
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где   РГ1 – давление греющего пара, поступающего в 1 корпус уста-

новки, ат; 

Рбк – давление в барометрическом конденсаторе, ат. 

 

Рбк = Рат – В,                                      (3.88) 
 

где Рат – атмосферное давление, ат; 

В – вакуум в барометрическом конденсаторе, ат. 

 

Рбк = 1 – (76 ∙ 10
3
/98000) = 0,22 ат. 

 

Тогда общий перепад давлений в установке равен 

 

ΔРобщ = 2,5 – 0,22 = 2,28 ат. 

 

В первом приближении общий перепад давлений распределяют 

между корпусами поровну 

 

ΔР = ΔРобщ/2.                                     (3.89) 

Тогда 

ΔР = 2,28/2 = 1,14 ат, 

 

давления греющих паров в корпусах равны 

 

Рг2 = Рг1 – ΔР;                                       (3.90) 

Рбк = Рг2 – ΔР;                                       (3.91) 

Рг2 = 2,5 – 1,14 = 1,36 ат; 

Рбк = 1,36 – 1,14 = 0,22 ат. 
 

По давлениям паров находим температуры и энтальпии греюще-

го пара по корпусам (см. табл. Б.20–Б.21): 

– Рбк = 0,20 ат; 

– Рг1 = 2,50 ат; 

– Рг2 = 1,36 ат; 

– tг1 = 126,55 °С; 

– tг2 = 106,90 °С; 

– tбк = 61,50 °С; 

– I1 = 2720 кДж/кг; 

– I2 = 2690 кДж/кг; 

– Iбк = 2604 кДж/кг. 

Определение температурного режима 

Температуры кипения растворов определяем по формулам 

Корпус1: tкипl = tr2 + Δ1' + Δ1» + Δ1'»;                    (3.92) 

Корпус 2: tкип2 = tбк + Δ2' + Δ2» + Δ2»,                    (3.93) 
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где   tг – температура греющего пара; 

Δ' – температурная депрессия; 

Δ» – температурная потеря от гидростатического эффекта; 

Δ'» – гидравлическая потеря. 

Гидравлические потери вызваны изменением давления вторич-

ного пара вследствие гидравлических сопротивлений между корпу-

сами выпарной установки. Принимаем величину гидравлической де-

прессии равной 1°С. Далее определяем температуру вторичного пара 

по корпусам по формулам 

 

Корпус 1: tвт1 = tr2 + Δ1'» = 106, + 1 = 107,9 
о
С,          (3.94) 

Корпус 2: tвт2 = tбк + Δ2'» = 61,5 + 1 = 62,5 
о
С.           (3.95) 

 

По найденным температурам определяем давление и удельные 

теплоты парообразования вторичных паров по корпусам (см. табл. 

Б.20–Б.21). 

Температуры, давления, удельная теплота парообразования вто-

ричного пара по корпусам представлены в таблице 3.5. 

 

Таблица 3.5 – Температура, давление, удельная теплота  

парообразования вторичного пара по корпусам 

 

Номер 

корпуса 

Температура  

вторичного пара tBT,°C 

Давление  

вторичного пара РВТ, ат 

Удельная теплота  

парообразования г, кДж/кг 

1 107,9 1,369 2239 

2 62,5 0,229 2351,05 

 

Гидростатическую депрессию Δ'' при расчете не учитывают, так 

как выбрали выпарной аппарат с вынесенной зоной кипения. 

Температурную депрессию определяем по методу И. А. Тищенко 

 

Δ' = Δ'aтмf,                                          (3.96) 
 

где   Δ'атм – температурная депрессия при атмосферном давлении; 

f – поправочный коэффициент, рассчитываемый по формуле 

 

f = 16,2(Tвт
2
/rвт),                                      (3.97) 

 

где  Твт – температура вторичного пара, К; 

rвт – теплота испарения растворителя или теплота парообразова-

ния вторичного пара, Дж/кг. 

 



86 

Определяем поправочный коэффициент 

 

f1 = 16,2 ∙ (380,92/2242 ∙ 10
3
) = l,05; 

f2 = 16,2 ∙ (335,5/2351,05 ∙ 10
3
) = 0,78. 

 

Температурная депрессия при атмосферном давлении в первом 

корпусе Δ'атм1 = 1,4 °С, Δ'атм2 = 5,6 °С (см. табл. Б23). 

Определяем температурную депрессию 

 

Δ'1 = 1,4 ∙ 1,05 = 1,47 
о
С; 

Δ'2 = 5,6 ∙ 0,78 = 4,37 
о
С. 

 

Определяем температуру кипения раствора по корпусам 

 

tк1 = 106,9 + 1,47 + l = l 09,37 °C; 

tк2 = 61,5 + 4,37 + 1 = 66,87 °С. 
 

Определение полезных разностей температур по корпусам 

Определив температуры кипения по корпусам, рассчитываем 

полезные разности температур по корпусам 

 

Δtп = tг – tк;                                            (3.98) 

Δtп1 = 126,55 – 109,37 = 17,18 °С; 

Δtп2 = 106,9 – 66,87 = 40,03 °С. 
 

Определяем сумму полезной разности температур по корпусам 

 

ΣΔtп = Δtпl + Δtп2;                                    (3.99) 

ΣΔtп = 17,18 + 40,03 = 57,21 °С. 
 

Свойства греющего и вторичного паров по корпусам представ-

лены в таблице 3.6. 

  

Таблица 3.6 – Свойства греющего и вторичного паров по корпусам 

 

Н
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1 126,55 2,50 2190 109,37 107,90 1,369 2239 

2 106,90 1,36 2242 66,87 62,50 0,229 2351,05 
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Проверим сумму полезной разности температур по корпусам 

 

ΣΔtn = tгl – tбк – (Δ1' + Δ2' + Δ1'» + Δ2'»);               (3.100) 

ΣΔtn = 126,55 – 61,5 – (1,47 + 4,37 + 1 + 1) = 57,21 °C. 
 

Уточнение расходов выпаренной воды по корпусам. 

Для уточнения расходов выпаренной воды по корпусам состав-

ляют для каждого корпуса установки уравнения теплового баланса. В 

конечном виде эти уравнения имеют вид 

 

Q1 = D ∙ rг1 = 1,03 ∙ [Gн ∙ cн(tкип1 – tн) + W1 ∙ rвт1];         (3.101) 

Q2 = W1 ∙ rг2 = l,03 ∙ [(Gн – W1) ∙ c1 ∙ (tкип2 – tкипl) + W2 ∙rвт2]; (3.102) 

W = W1 + W2,                                   (3.103) 
 

где  1,03 – коэффициент, учитывающий 3 % потерь тепла в окру-

жающую среду; 

с1, сн – теплоемкость начального раствора и в 1-м корпусе, 

кДж/(кг∙К); 

rг1, rг2 – теплота конденсации греющего пара по корпусам, Дж/кг; 

D, W1, W2 – расходы греющего пара по корпусам, кг/с. 

Раствор поступает в первый корпус, нагретый в теплообменнике 

до температуры кипения в корпусе. Поэтому уравнение теплового ба-

ланса для первого корпуса принимает вид 

 

Q1 = D ∙ rг1 = 1,03 ∙ W1 ∙ rвт1;                          (3.104) 

Q1 = D ∙ 2190 = 1,03 ∙ W1 ∙ 2239; 

Q2 = W1 ∙ 2242 = 1,03 ∙ [(7 – W1) ∙ 3,86 ∙ (66,87 – 109,29) + W2 ∙ 2351)]. 
 

Теплоемкость раствора в первом корпусе рассчитывается по 

формуле 

 

С1 = 4190 ∙ (1 – x1) = 4190 ∙ (1 – 0,0795) = 3857 Дж/кг∙К.  (3.105) 
 

Для решения данной системы уравнений запишем уравнение 

материального баланса по воде для всей установки 

 

5,5 = W1 + W2, 

откуда 

W2 = 5,5 – W1. 
 

Подставим последнее выражение в уравнение для определения Q2 

 

Q2 = W1 ∙ 2242 = 1,03 ∙ [(7 – W1) ∙ 3,86 ∙ (66,87 – 109,29 + (5,5 – W1) ∙ 2351)]. 
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Решая данное уравнение получаем: 

 

W1 = 2,7 кг/с; 

W2 = 5,5 – 2,7 = 2,8 кг/с. 

 

Расход пара в первом корпусе 

 

D = (1,03 ∙ 2,7 ∙ 2239)/2190 = 2,84 кг/с. 

 

Расхождение по испаряемой влаге, предварительно принятого и 

рассчитанного, не превышает 5 %, поэтому не пересчитываем кон-

центрации и температуры кипения растворов. В дальнейших расчетах 

используем новые, полученные из решения балансовых уравнений, 

значения по испаряемой влаге. Тепловые нагрузки по корпусам равны 

 

Q1 = 2,84 ∙ 2190 = 6219,6 кВт; 

Q2 = 2,7 ∙ 2242 = 6053,4 кВт. 
 

Расчет коэффициентов теплопередачи по корпусам. 

Определив температуры кипения растворов по корпусам можно 

рассчитать коэффициенты теплопередачи. 

Коэффициент теплопередачи рассчитывается по формуле 

 

K = l/[(l/α1) + Σ(δ/λ) + (l/α2)],                         (3.106) 
 

где  Σ(δ/λ) – сумма термических сопротивлений стенки и ее загрязне-

ний, м
2
∙К/Вт. 

Примем суммарное термическое сопротивление стенки равное 

термическому сопротивлению стенки δст/λст и накипи δн/λн. Термиче-

ское сопротивление загрязнений со стороны пара не учитываем. По-

лучим 

Σ(δ/λ) = 0,002/25,1 + 0,0005/2 = 2,87∙10
-4

 м
2 
∙ К/Вт. 

 

Определение коэффициента теплоотдачи α1. 

Коэффициент теплоотдачи α1 определяется по формуле 

 

α1=2,04[(λ
3
ρ

2
r)/(μΔt1H)]

1/4
,                                      (3.107) 

 

где   λ – теплопроводность конденсата, Вт/(м
2
∙К); 

ρ – плотность конденсата, кг/м
3 
 (см. табл. Б22); 

r – удельная теплота парообразования, Дж/кг; 

μ – вязкость конденсата, Па∙с; 

Δt1 – разность температур, °С, равная разности между греющим 

паром и стенкой со стороны пара, принимаем Δt1 = 2 
о
С; 
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Н – высота трубы, м. 

Для выбора значения H ориентировочно определяем поверхность 

теплопередачи выпарного аппарата. При кипении водных растворов 

принимают удельную тепловую нагрузку в аппаратах с принудительной 

циркуляцией q = 40000–80000 Вт/м
2
. Принимаем q = 50000 Вт/м2. Тогда 

поверхность теплопередачи первого корпуса ориентировочна равна 

 

Fор=Q/q=W1 ∙ rвт1/q=2,7∙2239000/50000=120 м
2
.               (3.108) 

 

По таблице В.9 трубчатые аппараты с принудительной циркуля-

цией и вынесенной греющей камерой (тип 1, исполнение 2), состоят 

из кипятильных труб высотой H = 6 м, при диаметре dн = 38 мм и тол-

щине стенки δ = 2 мм. 

Коэффициент теплоотдачи α1 в первом корпусе равен 

 

α1 = 2,04 ∙ [(0,686
3 
∙ 939

2 
∙ 2198 ∙ 10

3
)/(222 ∙ 10

-6 
∙ 2 ∙ 6)]

1/4 
= 7986 Вт/(м

2
∙К). 

 

Коэффициент теплоотдачи α1 во втором корпусе равен 

 

α1 = 2,04 ∙ [(0,684
3 
∙ 952

2 
∙ 2242 ∙ 10

3
)/(260 ∙ 10

-6 
∙ 2 ∙ 6)]

1/4 
= 7751 Вт/(м

2
∙К). 

 

Определение коэффициента теплоотдачи α2 

Для выпарных аппаратов с принудительной циркуляцией рас-

творов коэффициент теплоотдачи α2 определяется по формуле 

 

α2 = (Nuλр-ра)/d,                                    (3.109) 
 

где Nu – критерий Нуссельта, рассчитывается по формуле 

 

Nu = 0,023 Re
0,8

Pr
0,43

.                               (3.110) 
 

Критерий Рейнольдса равен 
 

Re = (ωdρр-ра)/μр-ра.                                 (3.111) 
 

Критерий Прандтля равен 
 

Pr = (cр-раμр-ра)/λр-ра,                                (3.112) 
 

где   ρр–ра – плотность раствора, кг/м
3
; 

μр–ра – вязкость раствора, Па∙с; 

cр–ра – теплоемкость раствора, Дж/(кг∙К); 

d – внутренний диаметр труб, м; 

λр – теплопроводность раствора, Вт/(м∙К); 

ω – скорость движения раствора, м/с. 
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Физические, теплофизические свойства пищевых растворов оп-
ределяются при температуре кипения и концентрации в корпусе             
(см. табл. Б.1–Б.8). Свойства раствора NaCl определяются по [1]. 

Плотность раствора: ρр1 = 1046 кг/м
3
; ρр2 = 1180 кг/м

3
. 

Теплопроводность раствора: λр1 = 0,59 Вт/м∙К; λр2 = 0,58 Вт/м∙К. 
Динамический коэффициент вязкости: μр1 = 0,18 ∙ 10

-3
 Па∙с;             

μр2 = 0,57 ∙ 10
-3

 Па∙с. 
Теплоемкость: с2 = 3246,8 Дж/кг∙К; c1 = 3857 Дж/кг∙К. 
Расчет коэффициента теплоотдачи α2 в первом корпусе. 
Рассчитываем критерий Рейнольдса, приняв скорость циркуля-

ции ω1 = 1,5 м/с (см. табл. 2.7). 
Критерий Рейнольдса 

 

Re1 = (1,5 ∙ 0,034 ∙ 1046)/0,18 ∙ 10
-3 

= 296367. 

 

Критерий Прандтля 

 

Pr1 = (3857 ∙ 0,18∙10
-3

)/0,59 = 1,17. 

 

Критерий Нуссельта 

 

Nu1 = 0,023 ∙ 296367
0,8 

∙ 1,17
0,43 

= 581. 

 

Коэффициент теплоотдачи α2 равен 

 

КВт/м 10185
0,034

0,59587

d
α 211

2 






pNu 

.            (3.113) 

 

Расчет коэффициент теплоотдачи α2 во втором корпусе. 
Принимаем скорость циркуляции раствора ω2 = 1,5 м/с. 
Критерий Рейнольдса 

 

Re2 = (1,5 ∙ 0,034 ∙ 1180)/0,57 ∙ 10
-3 

= 105578. 

 

Критерий Прандтля 

 

Pr2 = (3246,8 ∙ 0,57 ∙ 10
-3

)/0,58 = 3,19. 

 

Критерий Нуссельта 

 

Nu2 = 0,023 ∙ 105578
0,8 

∙ 3,19
0,43 

= 356. 

 

Коэффициент теплоотдачи α2 равен 

 

КВт/м 6072
0,034

0,58356

d

λNu
α 2р12

2 





 .              (3.114) 
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Коэффициент теплопередачи в первом корпусе равен 

 

КВт/м1960

10185

1
1087,2

7986

1

1

α

1

λ

δ

α

1

1
К 2

4

2

n

1i i

i

1

1 













. 

 

Во втором корпусе 

 

КВт/м1724

6072

1
1087,2

7751

1

1

α

1

λ

δ

α

1

1
К 2

4

2

n

1i i

i

1

2 













. (3.115) 

 

Распределение полезной разности температур 

Распределение полезной разности температур по корпусам про-

водим из условия равенства поверхностей теплопередачи в аппаратах 

установки 

∆𝑡п𝑗 = (𝑄𝑗 𝐾𝑗 )ΣΔ 𝑡п Σ 𝑄𝑗 𝐾𝑗  ,                     (3.116) 
 

где   Δtпj, Qj, Кj – соответственно полезная разность температур, °С, 

тепловая нагрузка аппарата, Вт, коэффициент теплопередачи, 

Вт/(м
2
К) для j-го корпуса; 

ΣΔtп – суммарная полезная разность температур, °С. 

 

Δtп1 = (6219600/1960)57,21/(6219600/1960 + 6053400/1724) = 27,18 °С; 

Δtп2 = (6053400/1724)57,21/(6219600/1960 + 6053400/1724) = 30,03 °С. 

 

Проверим общую полезную разность температур установки 
 

ΣΔtп = Δtп1 + Δtп2 = 27,18 + 30,03 = 57,21 °С.          (3.117) 
 

Рассчитаем поверхность теплопередачи выпарных аппаратов 

 

F1 = 6219600/1960 ∙ 27,18 = 116 м
2
. 

F2 = 6053400/1724 ∙ 30,03 = 116 м
2
. 

 

Найденные значения поверхностей мало отличаются от ориен-

тировочно определенной ранее поверхности Fop. Поэтому в после-

дующих приближениях нет необходимости вносить коррективы на 

изменение конструктивных размеров аппаратов (высоты, диаметра и 

числа труб). 

Сравнения распределенных из условия равенства поверхностей 

теплопередачи и предварительно рассчитанных значений полезных 

разностей температур представлено в таблице 3.7. 
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Таблица 3.7 – Сравнения распределенных из условия равенства  

поверхностей теплопередачи и предварительно рассчитанных  

значений полезных разностей температур 

 

Значения 
Корпус 

1 2 

Распределенные в 1-м приближении 

значения Δtп, °С 
27,18 30,03 

Предварительно рассчитанные 

значения Δtп, °С 
17,18 40,03 

 

Второе приближение 

Как видно, полезные разности, рассчитанные из условия равного 

перепада давления в корпусах и найденные в первом приближении из 

условия равенства поверхностей нагрева в корпусах, существенно раз-

личаются. Поэтому необходимо заново перераспределить температуры 

между корпусами установки. В основу этого перераспределения темпе-

ратур должны быть положены полезные разности температур найден-

ные из условия равенства поверхностей нагрева в корпусах. 

Уточненный расчет поверхности теплопередачи 

 

tкип1 = tг1 – Δtп1 = 126,6 – 27,18 = 99,42 °С;             (3.118) 

tвт1 = tкип1 – Δ1' = 99,42 – 1,47 = 97,95 °С;              (3.119) 

tг1 = tвт1 – Δ1'» = 97,95 – 1 = 96,95
 
°С;                 (3.120) 

tкип2 = tг2 – Δtп2 = 96,95 – 30,03 = 66,92 °С;             (3.121) 

tвт2 = tкип2 – Δ2' = 66,92 – 4,37 = 62,55 °С;              (3.122) 

tбк = tвт2 – Δ2'» = 62,55 – 1 = 61,50 °С.                (3.123) 
 

Расчет коэффициентов теплопередачи, выполненный описанным 

выше методом, приводит к следующим результатам 

 

K1 = 1912 Вт/м
2
∙K; K2 = 1712 Вт/м

2
∙K. 

 

Рассчитываем тепловые нагрузки (кВт) 

 

Q1=2,84 ∙ 2190 = 6219,6 кВт; Q2 = 2,7 ∙ 2267,8 = 6123 Квт. 
 

Распределение полезной разницы температур 

 

Δtп1 = (6219600/1912)57,21/(6219600/1912 + 6123060/1712) = 27,25 °С; 

Δtп2 = (6123060/1712)57,21/(6123060/1712 + 6219600/1912) = 29,96 °С. 
 

Сравнение полезных разностей температур Δtп, полученных во 2-м 

и 1-м приближениях, приведено в таблице 3.8. 
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Таблица 3.8 – Сравнение полезных разностей температур Δtп,  

полученных в 2-м и 1-м приближениях 
 

Значения 
Корпус 

1 2 

Δtп в 2-м приближении  

значения, °С 
27,25 29,96 

Δtп в 1-м приближении  

значения, °С 
27,18 30,03 

 

Различия между полезными разностями температур по корпусам 

во 2-м и 1-м приближениях не превышает 5 % следовательно распре-

деление полезных разностей температур закончено. 

Поверхность теплопередачи выпарных аппаратов равна 

 

F1 = 6219600/1912 ∙ 27,25 = 119 м
2
; 

F2 = 6123060/1712 ∙ 29,96 = 119 м
2
. 

 

По таблице В9 выбираем выпарной аппарат со следующими ха-

рактеристиками: 

– номинальная поверхность теплообмена FH= 125 м
2
. 

– высота труб Нтр = 6 м. 

– диаметр труб d = 0,038 × 0,002 м. 

– диаметр греющей камеры Dгк = 0,8 м. 

– диаметр сепаратора Dceп = 2,2 м. 

– диаметр циркуляционной трубы Dц = 0,5 м. 

– общая высота аппарата Н = 21,5 м. 

– масса аппарата М = 15500 кг. 

Расчет барометрического конденсатора 

Для создания вакуума в выпарных установках обычно применя-

ют конденсаторы смешения с барометрической трубой. В качестве 

охлаждающего агента используют воду, которая подается в конденса-

тор при температуре окружающей среды. Смесь охлаждающей воды 

и конденсата стекает из конденсатора по барометрической трубе. Для 

поддержания постоянства вакуума в системе из конденсатора с по-

мощью вакуум-насоса откачивают конденсирующиеся газы. 

Расход охлаждающей воды Gв определяют из теплового баланса 

конденсатора 

 

𝐺𝐵 = 𝑊2 𝐼2 − 𝑐 ∙ 𝑡𝑘  𝑐𝐵 𝑡кон − 𝑡нач  ,                (3.124) 
 

где  W2 – количество вторичного пара, поступающего в барометриче-

ский конденсатор из 2-го корпуса; 
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I2 – энтальпия паров в барометрическом конденсаторе, Дж/кг; 

cв – теплоемкость воды, Дж/кг °С; 

tнач – начальная температура воды, поступающей в барометриче-

ский конденсатор, °С, принимаем tнач 18–20 °С; 

tкон – конечная температура смеси воды и конденсата, °С. Раз-

ность температур между паром и жидкостью на выходе из конденса-

тора должна быть 3–5 градусов. Поэтому конечную температуру во-

ды примем на 3 градуса ниже температуры конденсации паров в ба-

рометрическом конденсаторе 

 

tкон = tбк – 3,0 = 61,5 – 3 = 58,5 °С;                    (3.125) 

Gв = 2,8(2606500 – 4,19 ∙ 10
3 
∙ 58,5)/[4,19 ∙ 10

3
(58,5 – 20)] = 14,6 кг/с. 

 

Диаметр барометрического конденсатора определяют по формуле 

 

𝐷бк =  𝑊2 0,785𝜔п𝜌п  0,5,                          (3.126) 
 

где   ρп – плотность вторичного пара, кг/м
3
, (см. табл. Б20–Б21); 

ωп – скорость паров в барометрическом конденсаторе, принима-

ем равной ωп = 20 м/с (см. табл. 2.7). 

 

Dбк = (2,8/0,785 ∙ 20 ∙ 0,13)
0,5 

= 1,17 м. 

 

По таблице В.10 подбираем конденсатор диаметром Dбк = 1,2 м. 

Определяем скорость воды в барометрической трубе 

 

𝜔 = 4  𝐺𝐵 + 𝑊2  𝜋𝑑2𝜌 .                           (3.127) 
 

В соответствии с нормалями, внутренний диаметр барометриче-

ской трубы dтр= 0,3 м. 

 

𝜔 = 4(14,6 + 2,8)/(3,14 ∙ 0,3
2 
∙ 1000) = 0,25 м/с. 

 

Высоту барометрической трубы определяем из уравнения 

 

Нбтр = В 𝜌𝑞 +  1 + Σ𝜉 + 𝜆 ∙ 𝐻ор 𝑑  𝜔2 2𝑞 + 0,5 ,     (3.128) 
 

где   В – вакуум в барометрическом конденсаторе, Па; 

Σξ – сумма коэффициентов местных сопротивлений; 

λ – коэффициент трения в трубе; 

Hор – ориентировочная высота и диаметр барометрической тру-

бы, м; 

ρ – плотность воды, кг/м
3
; 

0,5 – запас высоты на изменение барометрического давления. 



95 

Σ𝜉 = 𝜉вх + 𝜉вых,                                   (3.129) 
 

где ξвх, ξвых –- коэффициенты на входе в трубу и на выходе из нее. 

 

Σξ = 0,5 + 1,0 = 1,5. 
 

Коэффициент трения λ зависит от режима течения жидкости. 

Определяем режим течения воды в барометрической трубе 

 

 
156000

1048,0

10005,025,0
Re

3












 d ,                       (3.130) 

 

где   ρ – плотность воды при tкон = 58,5 °С, кг/м
3
; 

μ – вязкость воды при tкон = 58,5 °С, Па∙с. (см. табл. Б.22). 

Среднее значение шероховатости стенок труб с незначительной 

коррозией е = 0,2 мм. Относительная шероховатость d/e = 300/0,2 = 

1500. По рисунку Д1 определяем коэффициент трения λ = 0,019. 

Подставив указанные значения в уравнение, получим 

 

Нбтр = 7,6 ∙ 10
4
/1000 ∙ 9,8 + (1 + 1,5 + 0,019 – Нор/0,3)0,25

2
/2 ∙ 9,8 + 0,5 = 8,3 м. 

 

Расчет вакуум-насоса 

Производительность вакуум-насоса L определяют расходом не-

сконденсированных газов, которые необходимо удалять из баромет-

рического конденсатора 

 

𝐿 = 0,025  𝑊2 + 𝐺𝐵 1000 + 0,01𝑊2;                    (3.131) 

L = 0,025(14,6 + 2,8)/1000 + 0,01 ∙ 2,8 = 32,35 ∙ 10
-3

 кг/с. 
 

Определяем объемную производительность вакуум-насоса 

 

𝑉 = 𝑅 273 + 𝑡𝐵 𝐿  𝑀𝐵𝑃𝐵  ,                             (3.132) 
 

где R – универсальная газовая постоянная воздуха,                                       

R = 8310 Дж/кмоль∙К; 

Mв – молекулярная масса воздуха, Mв = 29 кг/кмоль; 

tв – температура воздуха, °С; 

Pв – парциальное давление сухого воздуха в барометрическом 

конденсаторе, Па. 

Температуру воздуха определяем по уравнению 

 

𝑡𝐵 = 𝑡𝐻 + 4 + 0,1 𝑡𝑘 − 𝑡𝐻 ;                           (3.133) 

 

tв = 20 + 4 + 0,l(58,5 – 20) = 27,85 °C. 
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Давление воздуха равно 

 

𝑃𝐵 = 𝑃бк − Рп,                                  (3.134) 
 

где Рп – давление сухого насыщенного пара при tв = 27,85 °C,               

Рп = 0,039 ат. (см. табл. Б.20–Б.21). 

 

Рв = 0,22 ∙ 98000 – 0,039 ∙ 98000 = 17738 Па, 

V = 8310(273 + 27,85) ∙ 32,35 ∙ 10
-3
/(29 ∙ l7738) = 0,157 м

3
/c = 9,4 м

3
/мин. 

 

Подбираем вакуум-насос типа ВВН-12, N = 20 кВт, производи-

тельностью 12 м
3
/мин, остаточное давление 23 мм рт. ст. (см. табл. В.11). 

Расчет трубопроводов 

Диаметры трубопроводов рассчитываем по уравнению массово-

го расхода 

М = 𝜔𝜌𝑓                                       (3.135) 
 

где   М – массовый расход потока, кг/с; 

ω – средняя скорость потока, м/с; 

f – площадь поперечного сечения потока, м
2
; 

ρ – плотность потока, кг/м
3
. 

Для трубопровода круглого сечения уравнение принимает вид 

 

М = 0,785𝑑2𝜔𝜌.                                 (3.136) 
 

Тогда диаметр трубопровода определяем по уравнению 

 

𝑑 = (𝑀/0,785𝜔𝜌)0,5.                             (3.137) 
 

Диаметр штуцера для подачи греющего пара в 1-й корпус 

 

dгр1 = (2,84/0,785 ∙ 15 ∙ 1,3)
0,5 

= 0,43 м. 
 

Диаметр штуцера для выхода вторичного пара из 1-го корпуса 
 

dвт1 = (2,7/0,785 ∙ 18 ∙ 0,52)
0,5 

= 0,6 м. 
 

Диаметр штуцера для выхода конденсата 
 

dконденсат = (2,84/0,785 ∙ 0,5 ∙ 1000)
0,5 

= 0,085 м. 
 

Диаметр штуцера для подачи раствора в 1-й корпус 
 

dр-ра1 = (7,0/0,785 ∙ 1,5 ∙ 1037)
0,5 

= 0,075 м. 
 

Диаметр штуцера для выхода раствора из 1-го корпуса 
 

dупр-ра1 = ((7,0 – 2,7)/0,785 ∙ 0,5 ∙ 1046)
0,5 

= 0,102 м. 
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По таблице В.14 подбираем стандартные диаметры штуцеров: 
– dгр1 = 0,426 × 0,011 м; 
– dвт1 = 0,63 × 0,015 м; 
– dконденсат = 0,089 × 0,0045 м; 
– dр–ра1 = 0,089 × 0,0045 м; 
– dупр-ра1 = 0,108 × 0,004 м. 
Расчет подогревателя 
Устанавливается для подогрева раствора от начальной темпера-

туры tн = 20 °C до температуры кипения tкип1 = 99,42 °C. Обогрев про-
водится греющим паром с температурой tг1 = 126,55 °C. Средняя раз-
ность температур в теплообменнике равна 

 

∆𝑡ср =  ∆𝑡𝛿 − ∆𝑡м 2,3 ∙ lg ∆𝑡𝛿 ∆𝑡м   ,               (3.138) 

где 
Δtδ = tг1 – tн = 126,55 – 20 = 106,55 °C;               (3.139) 

Δtм = tг1 – tкип1 = 126,55 – 99,42 = 27,13 °C;           (3.140) 
Δtср = (106,55 – 27,13)/2,3 ∙ 1g(106,55/27,13) = 57,97 °C. 

 

Количество тепла необходимое для подогрева исходного рас-
твора рассчитываем по формуле 

 

𝑄п = 𝐺𝐻 ∙ 𝑐𝐻 ∙  𝑡кип𝑙 − 𝑡н ,                          (3.141) 
 

где cн – теплоемкость исходного раствора рассчитывается по формуле 

 

cн = 4190 ∙ (1 – 0,05) = 3980,5 Дж/кг∙К; 
Qп = 7,0 ∙ 3980,5 ∙ (99,42 – 20) = 2212919 Вт. 

 

Расход греющего пара в подогревателе равен 

  

Dп =  Qп/ rг1;                                      (3.142) 

Dп = 2212919/2195000 = 1 кг/с. 
 

Задаемся значением коэффициента теплопередачи К = 800 Вт/м
2
∙К 

(см. табл. 2.3). 
Поверхность теплопередачи равна 

 

F = Qп/K ∙ Δtср;                                         (3.143) 
F = 2212919/800 ∙ 57,97 = 47,7 м

2
. 

 

Устанавливаем двухходовой теплообменник поверхностью 57 м
2 

(см. табл. В.12). 
Диаметр кожуха 0,6 м; диаметр труб 0,025 × 0,002 м; длина труб 3 м; 

число труб 0,24 м. 
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Расчет технико-экономических показателей 

Теоретическая экономичность выпарки  

 

Эт = ΣWi/D,                                      (3.144)  

 

где D – расход греющего пара в первом корпусе  

 

Эт = 5,5/2,84 = 1,94 кг/кг.  

 

Действительная экономичность выпарки  

 

ЭД = ΣWi/D1 ,                                     (3.145) 

где 

D1 = D + Dп = 2,84 + 1,0 = 3,84 кг/с;                  (3.146) 

Эд = 5,5/3,84 = 1,43 кг/кг. 
  

Средняя производительность выпарки  

 

n = ΣWi/F;                                        (3.147) 

n = 5,5/250 = 0,022кг/(м
2
с). 

  

Удельный расход пара  

 

Gуд = D1/ΣWI;                                     (3.148) 

Gуд = 3,84/5,5 = 0,7кг/кг. 
  

Удельный расход электроэнергии  

 

Эуд = ΣNi/ΣWi;                                    (3.149) 

Эуд = 20/5,5 = 3,6 кВт/кг. 
  

Заключение 

В результате проведенного расчета подобран по каталогу вы-

парной аппарат с поверхностью F = 125 м
2
, барометрический конден-

сатор D = 1,2 м, вакуум-насос типа ВВН-12, N = 20 кВт, подогрева-

тель поверхностью F = 57 м
2
. Рассчитаны и подобраны по каталогу 

диаметры штуцеров выпарного аппарата. 

Удельный расход пара составил Gуд = 0,7 кг пара/ кг воды.  
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Глава 4. РАСЧЕТ РЕКТИФИКАЦИОННОЙ УСТАНОВКИ  

НЕПРЕРЫВНОГО ДЕЙСТВИЯ 

 

4.1 Описание технологической схемы процесса ректификации 

 

Принципиальная схема ректификационной установки представ-

лена на рисунке 4.1. 

 

 
 

Рисунок 4.1 – Принципиальная схема непрерывно действующей  

ректификационной установки 

 

Исходная смесь (рис. 4.1) из промежуточной емкости Е1 цен-

тробежным насосом Н подается в подогреватель П, где нагревается 

до температуры кипения. Нагретая смесь поступает в ректификаци-

онную колонну КР на тарелку питания, где состав жидкости равен 

составу исходной смеси XF. Стекая по колонне вниз, жидкость взаи-

модействует с поднимающимся вверх паром, который образуется при 

кипении кубовой жидкости в кипятильнике К. Начальный состав пара 

примерно равен составу кубовой жидкости Xw, т. е. обеднен легколе-

тучим компонентом. В результате массообмена с жидкостью пар обо-

гащается легколетучим компонентом. Для более полного обогащения 

верхняя часть колонны орошается в соответствии с заданным флег-

мовым слом, флегмой состава Хд, которая получается в дефлегматоре 
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Д путем конденсации пара, выходящего из колонны. Часть конденса-

та выводится из дефлегматора в виде готового продукта разделения – 

дистиллята, который охлаждается в холодильнике Х2 и направляется 

в промежуточную емкость Е3. Из кубовой части колонны насосом 

непрерывно выводится кубовая жидкость – продукт, обогащенный 

высококипящим компонентом, который охлаждается в теплообмен-

нике X1 и направляется в емкость Е2. 

Таким образом, в ректификационной колонне осуществляется 

непрерывный процесс разделения исходной смеси на дистиллят с вы-

соким содержанием легколетучего компонента и кубовый остаток, 

обогащенный труднолетучим компонентом. 

  

4.2 Общая схема расчета колонных аппаратов 

  

Целью расчета массообменного аппарата является определение 

конструктивных размеров, т. е. высоты и диаметра колонны, гидро-

механических и экономических показателей ее работы. 

Расчет диффузионного аппарата рекомендуется проводить в не-

обходимой последовательности. 

Для расчета задано: 

– тип аппарата; 

– разделяемая смесь; 

– производительность; 

– концентрации компонентов на входе и выходе из аппарата. 

Требуется определить: 

– физические параметры смеси; 

– расходы чистых компонентов (уравнения материального ба-

ланса); 

– движущую силу процесса; 

– коэффициенты массоотдачи и массопередачи; 

– построить линию равновесия, рабочую линию и число ступе-

ней изменения концентрации; 

– поверхность фазового контакта и конструктивные размеры; 

– количество подводимого и отводимого тепла (тепловой баланс); 

– гидравлическое сопротивление аппарата; 

– механическую прочность и устойчивость; 

– экономические показатели работы колонны. 
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Способы выражения составов фаз 

При расчете процессов ректификации составы жидкостей обыч-

но задаются в массовых долях или процентах, для практического рас-

чета удобнее пользоваться составами жидкостей и пара, выраженны-

ми в мольных долях или процентах. 

Пересчет массовых долей в мольные производится по следую-

щей формуле 

В
М

)
А

x1(

А
М

А
x

А
М

А
x

А
x





,                                       (4.1) 

 

где   
А

x – мольная доля компонента А в жидкой фазе; 

А
x – массовая доля компонента А; 

МА, МВ - молекулярные массы компонентов А и В. 

 Состав пара в мольных долях *y , равновесного с жидко-

стью состава x, определяется из соотношения 

 

A
x

П

А
p

*
А

y  ,                                         (4.2) 

 

где  
A

p – давление насыщенного пара чистого компонента А при дан-

ной температуре, Па; 

П  – общее давление смеси газов или паров (давление в колон-

не), Па. 

Для двухкомпонентной смеси, когда ее оба компонента следуют 

закону Рауля, мольную долю компонента *y  в паровой фазе, равно-

весной с жидкостью, можно определить по уравнению 

 

  
A

x11

A
x

*
A

y



 ,                                      (4.3) 

 

где 

B
p

A
p

  – коэффициент относительной летучести; 

A
p , 

В
р  – давление насыщенного пара низкокипящего и высоко-

кипящего компонента при той же температуре. 
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Материальный баланс процесса ректификации 

Материальный баланс, основанный на законе сохранения массы 

вещества, составляется для определения количества материальных 

потоков. 

Материальный баланс для всей колонны 

 

wG
d

G
f

G  ,                                             (4.4) 

 

где    
f

G  – массовый расход исходной смеси, кг/с; 

d
G  – массовый расход дистиллята, кг/с; 

wG  – массовый расход кубовой жидкости, кг/с. 

Материальный баланс по низкокипящему компоненту 

 

wxwGdx
d

Gfx
f

G  ,                              (4.5) 

 

где  
f

x , 
d

x , wx  – содержание низкокипящего компонента в массо-

вых долях в исходной смеси, дистилляте, кубовой жидкости, соответ-

ственно. 

Построение линии равновесия, рабочих линий процесса, числа 

реальных тарелок (ступеней изменения концентраций) 

Для построения кривой равновесия предварительно выписывают 

из справочника данные по изменению концентраций в паровой и 

жидкой фазах при различных температурах. 

Для расчета процесса ректификации строится график изменения 

составов жидкости и паров в зависимости от температуры (рис. 4.2). 

Откладываются на оси ординат температуры чистых компонентов tА, 

tВ (этим температурам соответствуют точки А и В) и температуры 

кипения t1, t2, t3, соответствующие составам жидкой фазы x1, x2, x3. 

Из этих точек восстанавливают перпендикуляры и, соединяя 

точки пересечения А1, А2, А3 плавной линией, получают кривую 

BА1А2А3А – линию кипения жидкости. Затем на оси абсцисс откла-

дываются составы паровой фазы y1, y2, y3, равновесной с данной ки-

пящей жидкостью, и проводятся перпендикуляры до пересечения с 

линиями, проведенными через t1, t2, t3. Соединяя точки пересечения 

B1, B2, B3 плавной линией, получают кривую ВВ1В2В3А – линию кон-

денсации. С помощью этого графика можно определить температуру 

жидкости и пара при заданной температуре. 
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Рисунок 4.2 – Диаграмма равновесия между паром и жидкостью  

в координатах xt  , y  (температура – состав пара и жидкости) 
 

Построение линии равновесия пара и жидкости показано на ри-

сунке 4.3. На осях откладываются составы паровой y и жидкой x фаз 

(100 %), строится квадрат. Через полученную точку A и начало коор-

динат 0 проводится вспомогательная линия – диагональ 0A. Линия 

равновесия строится в заданном масштабе по x и y при различных 

температурах. На оси абсцисс откладывается содержание низкокипя-

щего компонента в жидкости x, на оси ординат – содержание низко-

кипящего компонента в паре y. На пересечении перпендикуляров, 

восстановленных из точек x1, y1; x2, y2; x3, y3;…, получаем точки А1, 

А2, А3,… Соединяя эти точки плавной линией, получаем линию рав-

новесия 0A1A2A3А. 
 

 
 

Рисунок 4.3 – Построение линии равновесия 
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Если линия равновесия лежит выше диагонали, то пары обога-

щены низкокипящим компонентом. Чем ближе линия равновесия к 

диагонали, тем меньше разница составов пара и жидкости и тем 

труднее разделяется смесь при ректификации. 

Чтобы определить количество тарелок или число ступеней из-

менения концентраций, надо графически изобразить линии рабочего 

процесса в колонне. Колонну непрерывного действия от места ввода 

исходной смеси делят на две части: верхняя часть колонны называет-

ся укрепляющей, а нижняя часть – исчерпывающей. Для каждой час-

ти колонны существует уравнение, характеризующее соотношение 

концентрации паровой и жидкой фаз, которое называется уравнением 

рабочей линии колонны. 

Для укрепляющей (верхней) части колонны уравнение рабочей 

линии имеет вид 

1R

d
x

x
1R

R
y





 ,                                        (4.6) 

 

где   y – состав паровой фазы в мольных долях низкокипящего ком-

понента; 

d
G

ф
G

R   – рабочее флегмовое число; 

ф
G – мольный расход флегмы, кмоль/с; 

d
G  – мольный расход дистиллята, кмоль/с. 

Для исчерпывающей (нижней) части колонны уравнение рабо-

чей линии имеет вид 

 

wx
1R

1F
x

1R

FR
y









 ,                                   (4.7) 

 

где  

d
G

f
G

F   – мольный расход питания; 

f
G – мольный расход исходной смеси, кмоль/с. 

Для определения рабочего флегмового числа R нужно знать ми-

нимальное флегмовое число. 

Если кривые равновесия бинарных смесей выпуклы и не имеют 

впадин (рис. 4.3), то минимальное флегмовое число можно рассчи-

тать по формуле 
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f
x

f
y

f
y

d
x

min
R




 ,                                       (4.8) 

 

где *
f

y
 
– мольная доля низкокипящего компонента в паре, равновес-

ном с исходной смесью, *
f

y  определяется по диаграмме x–y (рис. 4.3). 

Если кривые равновесия имеют впадины, например, смесь эти-

ловый спирт – вода, (рис. 4.4), то приведенная выше формула для 

расчета Rmin не применима. В таком случае из точки A (xd = yd) прово-

дят прямую касательную к впадине и по величине отрезка Bmax (сво-

бодный член уравнения рабочей линии укрепляющей части колонны), 

отсекаемого на оси ординат, рассчитывают минимальное флегмовое 

число Rmin 

maxB

maxB
d

x

min
R


 .                                    (4.9) 

 

 
 

Рисунок 4.4 – Кривые равновесия бинарных смесей, имеющие впадины 

 

Оптимальным флегмовым числом считается такое флегмовое 

число, которое соответствует минимуму функции 

 

)R(f)1R(oпn  ,                                    (4.10) 
 

где   опn  – число единиц переноса; 

R  – флегмовое число. 
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Построение рабочих линий 

После определения оптимального флегмового числа приступают 

к графическому построению рабочих линий. 

При построении рабочих линий процесса ректификации делают 

следующие допущения: 

1. При конденсации пара в дефлегматоре не происходит измене-

ния его состава; следовательно, состав пара 
d

y , выходящей из колон-

ны аналогичен составу дистиллята 
d

x . 

2. При испарении жидкости в кубе не происходит изменение ее 

состава; следовательно, состав пара wy , поступающего в колонну, 

аналогичен составу кубовой жидкости wx . 

Для построения рабочей линии укрепляющей части колонны от-

кладывается на оси абсцисс состав дистиллята 
d

x  и проводится пер-

пендикуляр до пересечения с диагональю, получают точку D, при-

надлежащую рабочей линии верхней части колонны. На оси ординат 

откладывают отрезок 
)1R(

d
x

B


 , получают точку B. Через точки D и 

B проводят отрезок DB (рис. 4.5). Для построения рабочей линии ис-

черпывающей части колонны на оси абсцисс откладываются мольные 

составы исходной смеси fx  и кубовой жидкости wx . Проводятся че-

рез эти точки перпендикуляры до пересечения с рабочей линией 

верхней части колонны DB (точка M) и с диагональю квадрата (точка 

A). Соединяя точки M и A, получим рабочую линию исчерпывающей 

части колонны MA. 

Практически на тарелках в ректификационной колонне не на-

блюдается равновесия между составом пара и жидкости, поэтому для 

определения реального числа тарелок в колонне строят кинетическую 

кривую, отражающую действительное соотношение составов пара и 

жидкости (коэффициент массопередачи на всех тарелках постоянен, 

унос жидкости отсутствует). Число единиц переноса можно опреде-

лить графическим интегрированием или аналитически при помощи 

коэффициентов массотдачи и массопредачи. 
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Рисунок 4.5 – Построение линии рабочих концентраций 

 

Аналитический метод 

Число единиц переноса определяют из уравнения 
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где   w  – скорость пара в свободном сечении колонны, м/с; 

срt  – средняя температура паров, ºС; 

0
p , p  – давление при нормальных условиях и абсолютное дав-

ление в колонне, Па; 

  – отношение рабочей площади к свободному сечению колон-

ны ( 85,08,0  ); 

yK  – коэффициент массопередачи. 

Коэффициент массопередачи определяется по формуле 
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где  п , ж  – коэффициенты массоотдачи в паровой и жидкой фазах, 

соответственно; 

m  – тангенс угла наклона линии равновесия на рабочем участке. 

Допуская полное перемешивание жидкости на тарелке, коэффи-

циент обогащения тарелки или так называемый КПД тарелки опреде-

ляется по выражению 

 

yn
e1


 ,                                        (4.13) 
 

где e  = 2,718 – основание натурального логарифма. 

Графический метод 

Построение кинетической кривой показано на рисунке 4.6. Ме-

жду кривой равновесия и линиями рабочих концентраций произволь-

но проводят ряд прямых, параллельно оси ординат. Полученные от-

резки А1С1, А2С2, А3С3 и т. д. делят в соотношении 
АС

АВ
 , т. е. опре-

деляют величину отрезков А1В1, А2В2, А3В3 и т. д. Через найденные 

точки В1, В2, В3 проводят кинетическую кривую, отображающую сте-

пень приближений фаз на тарелках к равновесию. Число тарелок на-

ходят путем построения ступенчатой линии между кинетической кри-

вой и линиями рабочих концентраций в пределах от хd до xw (рис. 4.6). 

Из точки D проводят горизонтальную прямую до пересечения с кине-

тической кривой. 

Из полученной точки проводят вертикальную прямую до рабо-

чей линии. Построение продолжают подобным образом до точки М, 

получают количество тарелок в верхней части колонны. От точки М 

до точки С количество построенных ступеней соответствует количе-

ству тарелок в нижней части колонны. Общее количество тарелок в 

колонне равно сумме количества тарелок в верхней (укрепляющей) и 

нижней (исчерпывающей) частях колонны. 

При приближенных расчетах применяют более простой метод 

определения числа тарелок по формуле 

 

,                                            (4.14) 

где   – число теоретических тарелок, которое находят графиче-

ским построением ступеней изменения концентраций между равно-

весной и рабочими линиями на диаграмме; 

 – средний КПД тарелок. 


 тn

n

тn


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Рисунок 4.6 – Графическое определение числа  

ступеней изменения концентраций 

 

Определение основных конструктивных размеров ректифика-

ционной колонны 

Основными конструктивными размерами являются ее диаметр 

кD  и высота H . Эти величины взаимосвязаны, так как обе зависят от 

скорости пара в свободном сечении колонны. 

Диаметр колонны определяют в зависимости от скорости и ко-

личества поднимающихся по колонне паров 

 




785,0

V
D ,                                       (4.15) 

 

где     – скорость пара в колонне, м/с, определяется в зависимости от 

конструкции тарелки; 
V  – объемный расход проходящего через колонну пара при 

средней температуре п.срt . 
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p3600T
d

M

pcрT4,22)1R(
d

G
V







,                            (4.16) 

 

где dM  – мольная масса дистиллята, кг/кмоль 

 

B
M)

d
x1(

A
M

d
x

d
M  .                          (4.17) 

 

Подсчитав диаметр колонны, подбирают по нормалям и опреде-

ляют конструктивные размеры основных элементов колонны и тарел-

ки, количество паровых патрубков, размеры колпачка, диаметр и ко-

личество сливных труб. 

Диаметр парового патрубка d изготавливают размером 0,05, 

0,075, 0,1, 0,125, 0,15 м. Задавшись диаметром d, определяют количе-

ство колпачков на тарелке. Сечение всех патрубков должно составлять 

10 % сечения колонны. Тогда количество патрубков n  определяется из 

уравнения 

4

2
кD1,0

4

n2d


 ,                                    (4.18) 

откуда 

2d

2
кD1,0

n


 .                                         (4.19) 

Возвышение колпачка над паровым патрубком h = 0,25 · d. Диа-

метр колпачка dк, м, определяется из условия равенства скорости пара в 

паровом патрубке и кольцевом зазоре между колпачком и патрубком 

 

 22d2dKd  , 
 

где   δ – толщина стенки патрубка, м. 

Возвышение уровня жидкости над верхним обрезом прорезей 

колпачков h = 0,015 − 0,04 м. 

Площадь сечения прорезей колпачка составляет 75 % площади 

сечения парового патрубка, т. е. 

 

Fпрор = 0,75 ·Fпатр.                                   (4.20) 
 

Принимают следующие размеры прямоугольных прорезей: 

– ширина b = 0,002 – 0,007 м; 

– l = 0,00 – 0,05 м; 

– расстояние между прорезями a = 0,003 – 0,004 м. 

Минимальный зазор между колпачками равен 0,035 м. 
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Диаметр сливного патрубка 

 

,
785,0

G
d

жж

ж.ср
сл


                                   (4.21) 

 

где   
2

GGG
G frr

ж.ср


  – среднее количество стекающей жидкости, кг/с; 

ωж= (0,1 – 0,2) – скорость жидкости в сливном патрубке, м/с; 

Ζ = 1, 2, 4, 6, 8 – число сливных патрубков (зависит от DК и Gср.ж). 

Определение высоты колонны 

Высота колонны зависит от скорости процесса массопередачи. 

Высота тарельчатой колонны зависит от числа действительных 

тарелок n  и расстояния между тарелками h, которое выбирается на 

основании опытных данных 

 

h)1n(H  .                                        (4.22) 
 

Число действительных тарелок 

 


 тn

n ,                                             (4.23) 

 

где  тn  – число ступеней изменения концентраций (теоретических 

тарелок), которое определяется графическим построением ломаной 

(ступенчатой) линии между кривой равновесия и рабочими линиями 

по диаграмме y–x; 

 – средний КПД тарелки. 

Для определения среднего КПД тарелки находят динамический 

коэффициент вязкости смеси при средней температуре колонны и ко-

эффициент относительной летучести разделяемых компонентов 

BP

AP
 . При этой же температуре находят давления насыщенного па-

ра низкокипящего компонента AP  и высококипящего компонента BP . 

Рассчитывается произведение 

 

 ,                                              (4.24) 
 

и по рисунку 4.7 определяется коэффициент . 
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Рисунок 4.7 – Диаграмма для приближенного определения  

среднего КПД тарелок 

 

Для выбора h в зависимости от диаметра колонны можно ис-

пользовать данные представленные в таблице 4.1. 
  

Таблица 4.1 – Выбор расстояния между тарелками (h)  

в зависимости от диаметра колонны 

 

Диаметр колонны, м 0,1–0,6 0,6–1,2 1,2–1,8 1,8 и более 

Расстояние между 

тарелками h , м 
152 305 460 610 

 

В ректификационных колоннах с круглыми колпачками, рабо-

тающих под атмосферном давлением, расстояние между тарелками          

h  = 0,25, 0,3, 0,35, 0,4, 0,45 м. Обычно значение h  находится в преде-

лах 0,1–0,6 м. 

Для насадочных колонн высота насадки H  определяется двумя 

способами. 

Требуемая высота слоя насадки 

 

y0
h

y0
nНH  ,                                      (4.25) 

 

где   
y0

n – общее число единиц переноса (определяется графическим 

построением ступеней, соответствующих единице переноса); 

y0
h  – высота единицы переноса, м: 
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


SyK

G
y0

h ,                                         (4.26) 

 

где   G – расход пара по высоте колонны, кг/с; 

yK
 
– коэффициент массопередачи, кг/(м

2
 с); 

S – площадь поперечного сечения колонны, м; 

  – удельная поверхность сухой насадки, м
2
/м

3
; 

  – безразмерный коэффициент смоченности насадки. 

Тепловой баланс колонны 

Тепловой баланс ректификационной колонны составляется для 

определения расхода греющего пара. 

Расход теплоты, получаемой кипящей жидкостью от конденси-

рующего пара в кубе-испарителе колонны 

 

потерьQ
f

t
f

C
f

GwtwCwG
d
t

d
C

d
G

d
QкQ  ,     (4.27) 

где  
d

Q  – расход теплоты, отнимаемой охлаждающей водой от кон-

денсирующихся в дефлегматоре паров, Вт; 

потерьQ  – тепловые потери колонны в окружающую среду, Вт; 

f
C , 

d
C , wC  – теплоемкости исходной смеси, дистиллята, кубо-

вой жидкости, соответственно, Дж/(кг К). 

Значения теплоемкостей смеси жидкости, необходимые для рас-

чета, определяют по правилу аддитивности 

 

)
А

x1(
А

CxАCC А  ,                          (4.28) 

 

где  
AC , 

BC  – теплоемкости компонентов смеси при соответствую-

щих температурах; 

Аx  – массовая доля низкокипящего компонента в соответст-

вующей смеси. 

Количество теплоты, отнимаемой охлаждающей водой от кон-

денсирующегося в дефлегматоре пара дистиллята 

 

dr)1R(dGdQ  ,                                    (4.29) 
 

где dr  – удельная теплота конденсации дистиллята, Дж/кг, определим 

по правилу аддитивности 
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)
d

x1(
В

r
d

xАrdr  ,                              (4.30) 

где 
А

r , 
В

r  – удельные теплоты конденсации компонентов смеси при 

температуре 
dt
, Дж/кг. 

Расход греющего пара определяем по уравнению 

 

x.п.грr

кQ
.п.грG


 ,                                    (4.31) 

где   .п.грr  – удельная теплота конденсации греющего пара, Дж/кг; 

x – сухость пара. 

Расчет теплообменных аппаратов 

К теплообменным аппаратам ректификационной установки от-

носятся кипятильник, дефлегматор, подогреватель исходной смеси, 

холодильники дистиллята и кубового остатка. 

Один из данных аппаратов рассчитывается подробно с опреде-

лением коэффициентов теплоотдачи и теплопередачи. Остальные те-

плообменники рассчитываются приближенно с некоторым запасом. 

Для этого, задаваясь ориентировочными значениями коэффициентов 

теплопередачи, рассчитывают среднюю разность температур, тепло-

вую нагрузку аппарата и необходимую поверхность теплообмена. По 

найденной поверхности подбирают теплообменники по каталогу. 

  

4.3 Расчет тарельчатой ректификационной колонны 

  

Колонные аппараты предназначены для проведения процессов 

тепло- и массообмена: ректификации, дистилляции, абсорбции, де-

сорбции. Корпуса стандартизованных колонных аппаратов изготав-

ливаются в двух исполнениях. Корпус, собираемый из отдельных 

царг с фланцевыми соединениями, рассчитан на давление 1,6 МПа. 

Корпус цельносварной, рассчитанный на давление до 4 МПа, 

имеют колонные аппараты диаметром более 1 м с интервалом изме-

нения диаметра через 0,2 м. Расстояния между тарелками в зависимо-

сти от их типов могут изменяться от 0,3 до 1 м. 

До настоящего времени не выработано обобщенных и достаточ-

но объективных критериев выбора типа тарелки для ведения того или 

иного процесса. Существенную роль в этом играют сложившиеся в 

организациях-поставщиках традиции, опирающиеся на многолетний 

опыт надежной эксплуатации разрабатываемой ими массообменной 
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аппаратуры. Для ориентировочного выбора типа тарелки можно при-

вести следующие данные. 

Тарелки с капсульными колпачками получили наиболее широ-

кое распространение благодаря своей универсальности и высокой 

эксплуатационной надежности; они достаточно эффективны, но ме-

таллоемки и сложны в монтаже. 

Тарелки, собираемые из S-образных элементов, устанавливают-

ся преимущественно в колоннах больших диаметров. Их производи-

тельность на 20–30 % выше, чем у капсульных. 

Клапанные тарелки по сравнению с колпачковыми имеют более 

высокую эффективность и на 20–40 % большую производительность; 

их применяют для обработки жидкостей, не склонных к смолообразо-

ванию и полимеризации, во избежание прилипания клапана к тарел-

ке. 

Ситчатые тарелки имеют достаточно высокую эффективность, 

низкое сопротивление и малую металлоемкость. Они применяются 

преимущественно в колоннах для обработки чистых жидкостей при 

атмосферном давлении и вакууме. 

Решетчатые тарелки провального типа имеют производитель-

ность, в 1,5–2 раза большую, чем колпачковые тарелки, низкую ме-

таллоемкость. Их эффективность достаточно высока, но в узком диа-

пазоне рабочих скоростей. Эти тарелки рекомендуется применять при 

больших нагрузках колонны по жидкости. 

  

4.4 Расчет колонны с колпачковыми тарелками 

  

Задание 

Рассчитать ректификационную установку непрерывного дейст-

вия для разделения смеси этиловый спирт – вода. Содержание низко-

кипящего компонента в дистилляте dx = 75 % мольных, в исходной 

смеси fx = 17 % мольных, в кубовом остатке wx  = 5 % мольных. 

Производительность колонны по дистилляту dG  = 1,4 кг/с. Тип таре-

лок – колпачковые. Давление в колонне – атмосферное. 

Материальный баланс 

Для дальнейших расчетов концентрации исходной смеси, дис-

тиллята и кубового остатка выразим в массовых долях по формуле 

 



116 

 
,

ах1ВМахаМ

ахаМ
ах




                                (4.32) 

 

где   ах  – массовая доля низкокипящего компонента в жидкости; 

Ма – мольная масса низкокипящего компонента, кг/моль; 

МВ – мольная масса высококипящего компонента, кг/моль. 

Мольная масса этилового спирта Ма = 46 кг/моль, мольная масса 

воды МВ = 18 кг/моль. Подставляя значения в формулу (4.32), получим 

 

 
88,0

75,011875,046

75,046
хd 




 ; 

 
12,0

05,011805,046

05,046
хw 




 ; 

 
34,0

17,011817,046

17,046
х f 




 . 

 

Средние массовые концентрации низкокипящего компонента в 

верхней части колонны 

 

61,0
2

34,088,0

2

xx
x fd

ср 





 ;                        (4.33) 

в нижней части колонны 

23,0
2

12,034,0

2

xx
x wf

ср 





 .                       (4.34) 

 

Массовый расход исходной смеси Gf, кг/с, определим по формуле 

 

 
 

 
 

74,4
12,034,0

12,088,04,1

xx
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wdd
f 









 .               (4.35) 

 

Массовый расход кубового остатка, Gw, кг/с, определим по формуле 

 

44,33,174,4GGG dfw   кг/с.                      (4.36) 
 

Относительный мольный расход питания определим по формуле 

 

wx
f

x
wx

d
x

F



 ,                                         (4.37) 

 

где  dx  – содержание низкокипящего компонента в дистилляте, dx  = 

0,75 (по заданию); 

wx  – содержание низкокипящего компонента в кубовом остат-

ке, wx = 0,05 (по заданию); 
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fx  – содержание низкокипящего компонента в исходной смеси, 

fx  = 0,17 (по заданию). 

Подставляя эти значения в формулу (4.37), получим 

 

.83,5
05,017,0

05,075,0
F 




  

 

Вписываем данные о равновесии смеси этиловый спирт – вода 

(см. табл. Г.1) в таблицу 4.2. 

 

Таблица 4.2 – Данные о равновесии смеси этиловый спирт – вода 

 

Температура, t, °С 
Содержание этилового спирта, моль % 

в жидкости, Х в паре, Y 

100 0 0 

90,5 5 33,2 

86,5 10 44,2 

83,2 20 53,1 

81,7 30 57,6 

80,8 40 61,4 

80,0 50 65,4 

79,4 60 69,9 

79,0 70 75,3 

78,6 80 81,8 

78,4 90 89,8 

78,4 100 100,0 

 

На основании табличных данных строим диаграмму равновесия 

х−y (рис. 4.8). Так как кривая равновесия имеет впадину для опреде-

ления Rmin, проводим касательную АС из точки А к впадине и на оси 

ординат определяем величину отрезка отсекаемой этой линией – Вmax. 

А затем рассчитываем минимальное флегмовое число 

 

maxB

maxBdx
minR


 ,                                           (4.38) 

 

67,0
45,0

45,075,0
minR 


 . 
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Рисунок 4.8 – Диаграмма равновесия x–y 

 

Действительное число флегмы определим по формуле 

 

3,0minR3,1R  ,                                     (4.39) 

17,13,067,03,1R  . 
 

Уравнения рабочих линий 

а) верхней (укрепляющей) части колонны 

 

34,0x54,0
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 ;         (4.40) 

 

б) нижней (исчерпывающей) части колонны 

 

11,0x23,305,0
117,1

183,5
x

117,1

83,517,1
x

1R
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FR
y w 
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
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





 .   (4.41) 

 

Определение скорости пара и диаметра колонны 

Средние мольные концентрации жидкости: 

а) в верхней части колонны 

 

 
' f d
ñð

x + x 0,17 0,75
x 0,46;

2 2


                         (4.42) 
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б) в нижней части колонны 

 

" f w
ñð

x + x 0,17 0,05
x 0,11.

2 2


                         (4.43) 

 

Средние концентрации пара находим по уравнениям рабочих 

линий: 

а) в верхней части колонны 

 

y’ср = 0,54 ∙ х’ср +  0,34 =  0,54 ∙ 0,46 + 0,34 = 0,59;       (4.44) 
 

б) в нижней части колонны 

 

y”ср = 3,23 ∙ х”ср +  0,11 =  3,23 ∙ 0,11 – 0,11 = 0,24.       (4.45) 
 

Средние температуры пара определим по диаграмме t – x, y  

(рис. 4.9), t, °С 

 

 x, y моль. 

 
Рисунок 4.9 – Диаграмма ,xt   y  

 

а) при y’ср
 
= 0,59, t’ср = 81,5 C ; 

б) при y”ср
 
= 0,24, t”ср = 93,5 C . 

Средние мольные массы и плотности пара 

а)   водыMсру1.с.эMсрyсрM  , 

где   .с.эM  – мольная масса этилового спирта, .с.эM  = 46 кг/кмоль; 

водыM  – мольная масса воды, водыM  = 18 кг/кмоль. 
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  52,341859,014659,0срM  кг/кмоль; 

срT4,22

TсрM

ср 




 ;                                        (4.46) 

5,3545,81273срТ   К; 

19,1
5,3544,22

27352,34
ср 




  кг/м

3
. 

     1824,014624,0водыMсру1.с.эMсрyсрM  24,72 

кг/кмоль; 

срT4,22

TсрM

ср 


 

 ;                                       (4.47) 

5,3665,93273срТ   К; 

82,0
5,3664,22

27372,24
ср 




   кг/м

3
. 

 

Средняя плотность газа в колонне 

 

1
2

82,019,1

2

срср
п 




 
  кг/м

3
.                      (4.48) 

 

Температура вверху колонны при dy  = 0,75 равняется 78,5 C , 

а в кубе-испарителе при wx  = 0,05 она равна 90,5 C  (рис. 4.7). 

Плотность жидкого этилового спирта при 78,5 C  .с.э = 740 кг/м
3
, 

а воды при 90,5 C  воды = 965 кг/м
3
, (см. табл. Б.16, Б.22). 

Средняя плотность жидкости в колонне 

 

5,852
2

965740

2

воды.с.э
ж 





  кг/м

3
.                 (4.49) 

 

Определим скорость пара в колонне по формуле 

 

п

жC



 ,                                         (4.50) 

 

где коэффициент С найдем по рисунку 4.10 в зависимости от рас-

стояния между тарелками h , которое принимаем h  = 0,45 м. Для кол-

пачковых тарелок C  = 0,05. 
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Рисунок 4.10 – Значение Коэффициента С: А, Б – колпачковые тарелки  

с круглыми колпачками; В – ситчатые тарелки 

 

Подставляя значения в формулу (4.50), получим 

 

46,1
1

5,852
05,0   м/с. 

 

Объемный расход проходящего через колонну пара при средней 

температуре в колонне 5,87
2

5,935,81

2

срtсрt
срt 





  C  определим 

по формуле 

pTdM

оpcрT4,22)1R(dG
V




 ,                                (4.51) 

 

где   dG  – производительность колонны, dG  = 1,4 кг/с; 

p  – атмосферное давление (по заданию); 

р0 =1,033 ат; 

Тср = 273+87,5 = 360,5 К; 
dM  Мd – мольная масса дистиллята, равная 

dM   

,                          (4.52) 

 18)75,01(4675,0водыM)dx1(.с.эMdxdM 39  кг/кмоль. 

 18)75,01(4675,0водыM)dx1(.с.эMdxdM

 18)75,01(4675,0водыM)dx1(.с.эMdxdM
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Подставляя эти значения в формулу (4.51), получим 

 

 
38,2

127339

033,15,3604,22117,14,1
V 




  м

3
/с. 

 

Диаметр колонны определим по формуле 

 

44,1
87,1785,0

38,2

785,0

V
D 





  м.                  (4.53) 

 

Принимаем D = 1,4 м (см. табл. Г.2). 

Тогда скорость пара в колонне равна 

 

55,1
242,1785,0

38,2

2D785,0

V






  м/с.                (4.54) 

 

Определение числа тарелок и высоты колонны 

Для определения числа тарелок необходимо построить линии ра-

бочих концентраций для верхней и нижней частей колоны (рис. 4.8). 

Для этого из хd = 0,75 восстанавливаем перпендикуляр до пересече-

ния с диагональю (точка А). На оси ординат откладываем величину 

отрезка равного 

34,0
117,1

75,0

1R

x
B d 





 .                            (4.55) 

 

Получаем точку К. Соединяем точки А и К. Из хf = 0,17 прово-

дим вертикальную линию до пересечения с линией АК, получаем 

точку Д. из хw = 0,05 проводим вертикаль до пересечения с диагона-

лью (точка М). Линия АД – есть линия рабочих концентраций для 

верхней части колонны, линия ДМ – для нижней части колонны. 

Для определения числа тарелок проводим из точки А горизон-

таль до пересечения с линией равновесия, и из полученной точки 

опускаем перпендикуляр на линию рабочих концентраций и так про-

должаем до хw. 

Таким образом, теоретическое число тарелок в верхней части 

колонны тn  = 7, в нижней части тn  = 2, всего 9 ступеней. 

Число действительных тарелок рассчитаем по формуле 

 


 тn

n ,                                           (4.56) 
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где  – средний к.п.д. тарелок. 

Для его нахождения определим коэффициент относительной ле-

тучести разделяемых компонентов по формуле 

 

водыP

.с.эP
                                          (4.57) 

 

и динамический коэффициент вязкости исходной смеси μ при сред-

ней температуре в колонне, равной 87,5 °С. При этой температуре 

давление насыщенного пара этилового спирта .с.эP  = 1000 мм рт. ст., 

воды водыP
 
= 500 мм рт. ст. 

Подставляя эти значения в формулу (4.57), получим 

 

.2
500

1000
  

 

Динамический коэффициент вязкости этилового спирта при 87,5 °С 

равен 0,39 мПа·с, воды 0,33 мПа·с, (см. табл. Б.17, Б.22). Динамический 

коэффициент вязкости исходной смеси определим по формуле 

 

 fх1
воды

fх
.с.эсм


 .                            (4.58) 

 

Подставляя значения в формулу (4.58), получим 

 

 
34,0

17,01
33,017,039,0см 


  мПа·с. 

 

Тогда произведение 

 

68,034,00,2  . 
 

По рисунку 4.6 находим  = 0,53. 

Подставляя значения в формулу (4.56), получим 

 

17
53,0

9
n  . 

 

Высота тарельчатой части колонны 

 

h)1n(H  ,                                       (4.59) 
 

где h – расстояние между тарелками, h = 0,45 м. 

Подставляя эти значения в формулу (4.59), получим 

 

2,745,0)117(H   м. 
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Гидравлический расчет тарелок 

В соответствии с рассчитанным выше диаметром колонны под-

бираем стандартную колонну и тарелки. Принимаем к установке ко-

лонный аппарат диаметром 1,4 м; колонна компонуется из однопо-

точных неразборных нормализированных тарелок типа ТСК–III с 

капсульными стальными колпачками. 

Нагрузку по жидкости на единицу длины сливной перегородки 

(борта) определяем по наиболее загруженной, нижней части колонны 

по формуле 

,R
d

G
f

G.н.жG  .                                 (4.60) 

Объемный расход жидкости в нижней части колонны определим 

по формуле 

.н.ж

.н.жG
.н.жV


 ,                                      (4.61) 

где .н.ж  – плотность жидкости в нижней части колонны. Ее опреде-

ляют по формуле 

воды

)
ср

x1(

.с.э

ср
x

.н.ж

1













,                              (4.62) 

  3

.н.ж

1011,1
967

23,01

729

23,01 





 кг/м
3
, 

 

тогда .н.ж  = 901 кг/м
3
. 

Подставляя значения в формулу (4.61), получим 

 

48,25
901

3600378,6
.н.жV 


  м

3
/ч. 

 

Нагрузку по жидкости на единицу длины сливной перегородки 

определим по формуле 

 

4,23
09,1

48,25

L

.н.жV
  м

3
/(м·ч), 

 

где L – периметр слива, L = 1,09 м (см. табл. Г.3). 

Фактическая нагрузка не превышает допустимую (65 м
3
/м·ч), и 

это должно обеспечить равномерное распределение пара по сечению 

тарелки. 
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Проверяем, будет ли обеспечено полное открытие прорезей, не-

обходимое для равномерного режима работы тарелок. 

Скорость, необходимую для полного открытия прорезей, опре-

делим по формуле 

п

прhжg

0 


 ,                                   (4.63) 

где   – коэффициент сопротивления тарелки, принимаем   = 5; 

прh  – высота прорези, принимаем прh = 0,02 м; 

п  – средняя плотность пара в нижней части колонны,                 

п  = 0,82 кг/м
3
; 

ж  – средняя плотность жидкости в нижней части колонны,  ж  

= 901 кг/м
3
. 

Подставляя эти значения в формулу (4.62), получим 

 

44,6
82,05

02,09018,9
0 




  м/с. 

 

Площадь сечения всех прорезей определим по формуле 

 

прSпрnколn
0

S  ,                                  (4.64) 

 

где колn  – количество колпачков на тарелке, принимаем колn  = 56 

(см. табл. Г.4); 

прn  – число прорезей в колпачке, принимаем прn = 36; 

прS  – площадь прорези, принимаем прS = 0,00008 м
2
. 

Подставляя эти значения в формулу (4.63), получим 

 

16,000008,03656
0

S   м
2
. 

Отношение площади сечения прорезей к площади поперечного 

сечения колонны определим по формуле 

 

kF

0S
 ,                                            (4.65) 

где kF  – площадь поперечного сечения колонны, определим по форму-

ле 

 

54,124,1785,02D785.0кF   м
2
. 
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Подставляя значения в формулу (4.65), получим 

 

10,0
54,1

16,0
 . 

 

Фактическую скорость пара в прорезях определим по формуле 

 






0
,                                            (4.66) 

 

где   – скорость пара в колонне,   = 1,55 м/с. 

Подставляя значения в формулу (4.66), получим 

 

5,15
10,0

55,1

0
  м/с. 

 

Полное открытие прорезей будет обеспечено, так как 

 

44,605,150  . 
 

Гидравлическое сопротивление колонны определим по формуле 

 

тpnкp  ,                                     (4.67) 
 

где    n  – число тарелок, n  = 17; 

тp  – гидравлическое сопротивление колпачковой тарелки, оп-

ределим по формуле 

 

ст
pн.pн.сухpmp  ,                        (4.68) 

 

где 
н.сух

p
 
– сопротивление сухой тарелки нижней части колонны, 

определим по формуле 

 

5,492
2

82,025,155

2

п
2
0

н.сух
p 





  Па.         (4.69) 

 

где н.p  – сопротивление, обусловленное силами поверхностного 

натяжения, определим по формуле 

 

0
d

4
н.p


 ,                                       (4.70) 
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где     – поверхностное натяжение жидкости при средней температу-

ре в нижней части колонны 93,5 °С определим по формуле; 
0

d  – эквивалентный диаметр отверстий тарелки, м 

0
d   

ý.ñ. ñð âî äû ñðx (1 x )," "                                (4.71) 
 

где  с.э  – поверхностное натяжение этилового спирта при темпера-

туре 93,5 °С, с.э  = 16,4 10
–3

 Н/м; 

воды  – поверхностное натяжение воды при температуре 93,5 °С, 

воды  = 60,75 10
–3

 Н м, (см. табл. Б.22); 

ñðx"
 – средняя концентрация жидкости в нижней части колонны,

 

ñðx"  = 0,24. 

Подставляя эти значения в формулу (4.71), получим 

 

333 101,50)23,01(1075,6023,0104,16    Н/м; 

 

Эквивалентный диаметр отверстий тарелки, определим по формуле 

 

П

прS4

0
d


 ,                                       (4.72) 

 

где П – периметр прорези, определим по формуле 

 

)bпрh(2П  ,                                   (4.73) 
 

где ,прh  b  – высота и ширина прорези, прh  = 0,02 м, b  = 0,004 м. 

Подставляя эти значения в формулу (4.73), получим: 

 

 П = 2 ∙ (0,02 + 0,004) = 0,048 м. 

 

Подставляя значения в формулу (4.72), получим 

 

007,0
048,0

00008,04
d

0



  м. 

 

Подставляя значения в формулу (4.70), получим 

 

6,28
007,0

3101,504
н.p 


  Па. 
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Сопротивление столба жидкости на колпачковой тарелке ( ) 

определим по формуле 














 h

2

прh
lжkg3,1стp ,                    (4.74) 

где   g – ускорение свободного падения, g = 9,81 м/с
2
; 

k – относительная плотность пены, принимаем k = 0,5; 

ж  – плотность жидкости, ж  = 901 кг/м
3
; 

l – расстояние от верхнего края прорези до сливного порога, 

принимаем l = 0,02 м; 

h  – высота уровня жидкости над сливным порогом, определим 

по формуле 
67,0

L

н.жV
K00284,0h 








 ,                            (4.75) 

 

где K – коэффициент, учитывающий увеличение скорости и сужение 

потока жидкости в результате сжатия его стенками при подходе к 

сливной перегородке, принимается в пределах 1,01…1,05, принимаем 

К = 1,025. 

Подставляя значения в формулу (4.75), получим 

 

  02655,067,01,27025,100284,0h   м. 
 

Подставляя значения в формулу (4.74), получим 

 

681,31702655,0
2

02,0
02,08815,081,93,1стp 








  Па. 

 

Подставляя значения в формулу (4.75), получим 

 

022,0
09,1

4,23
025,100284,0h

67,0









  м. 

 

Подставляя значения в формулу (4.74), получим 

 

298022,0
2

02,0
02,09015,081,93,1смp 








  Па. 

 

Подставляя значения в формулу (4.68), получим 

 

5,8192986,285,492mp   Па. 

 

стp
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Подставляя значения в формулу (4.67), получим 

 

139325,81917кp   Па. 

Проверим, соблюдается ли при расстоянии между тарелками      

h = 0,45 м необходимое для нормальной работы тарелок условие 

 

gж

пp
8,1h




 .                                       (4.76) 

В нашем случае  

17,0
81,9901

5,819
8,1 


  м. 

 

0,45>0,17, 
 

следовательно, вышеуказанное условие соблюдается. 

Тепловой расчет колонны 

Расход теплоты, получаемый жидкостью от конденсирующегося 

пара в кубе-испарителе колонны: 

 

потерьQ
f

t
f

C
f

GwtwCwG
d

t
d

C
d

G
d

QкQ  ,  (4.77) 

 

где   
d

G , 
w

G , fG  – расходы дистиллята, кубового остатка, исходной 

смеси, соответственно, 
d

G  = 1,4 кг/с (по заданию), 
w

G  = 3,44 кг/с, 

f
G  = 4,74 кг/с; 

f
C , 

d
C , 

w
C  – теплоемкости исходной смеси, дистиллята, кубо-

вой жидкости, соответственно, определим по формулам 

 

)
f

x1(
воды

C
f

x
.с.э

C
f

C  ,                       (4.78) 

 

где .с.эC , водыC  – теплоемкости этилового спирта и воды опреде-

ленные при tf = 84 °С (см. табл. Б.19, Б.22). 

 

)wx1(водыCwx.с.эCwC  ,                    (4.79) 
 

где .с.эC , водыC  – теплоемкости этилового спирта и воды опреде-

ленные при tw = 93 °С (см. табл. Б.19, Б.22). 

 

)
d

x1(
воды

C
d

x
.с.э

C
d

C  ,                     (4.80) 
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где 
.с.э

C , 
воды

C  – теплоемкости этилового спирта и воды опреде-

ленные при td = 78,5 °С (см. табл. Б.19, Б.22). 

Подставляя соответствующие значения в формулы (4.78), (4.79) 

и (4.80) получим 

 

  59,387634,01419034,0419078,0
f

C   Дж/(кг К), 

  44,408912,01419012,041908,0wC   Дж/(кг К), 

  330588,01419088,0419076,0
d

C   Дж/(кг К). 

 

Расход теплоты ( ), отнимаемой охлаждающей водой от кон-

денсирующихся в дефлегматоре паров, определим по формуле 

 

d
r)1R(

d
G

d
Q  ,                                  (4.81) 

 

где rd – удельная теплота конденсации дистиллята, определим по 

формуле 

)
d

x1(
в

r
d

x.с.эrd
r  ,                            (4.82) 

 

где .с.эr , водыr  – удельные теплоты конденсации этилового спирта и 

воды, соответственно, при td = 78,5 °С, .с.эr  = 846,4 кДж/кг,                  

вr = 2409,3 кДж/кг. 

Подставляя значения в формулу (4.82), получим 

 

8,1026)88,01(235088,04,846dr   кДж/кг. 

 

Подставляя значения в формулу (4.81), получим 

 

3104,31193108,1026)117,1(4,1dQ   Вт. 

 

Тепловые потери колонны в окружающую среду (Qпотерь) опре-

делим по формуле 

 

)возtн.стt(нFпотерьQ  ,                        (4.83) 

 

где tст.н – температура наружной поверхности стенки колонны, при-

нимаем 

tст н = 40 °С; 

tвоз – температура воздуха в помещении, принимаем tвоз = 20 °С; 

d
Q
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  – суммарный коэффициент теплоотдачи конвекцией и излу-

чением, определим по формуле 

 

6,1140058,03,9н.стt058,03,9   кВт/(м
2
 К). 

Наружную поверхность изоляции колонны Fн определим по 

формуле 

 

72,3424,1785,022,74,114,32D785,02HDнF   м
2
. (4.84) 

 

Подставляя значения в формулу (4.83), получим 

 

8056)2040(72,346,11потерьQ   Вт. 

 

Подставляя значения в формулу (4.77), получим 

 

 5,9044,408944,3789533054,13104,3119кQ  

3220297805684593876744  ,,  Вт. 
 

Расход греющего пара в кубе колонны определим по формуле 

 

x.п.грr

кQ

к.п.грG


 ,                                          (4.85) 

 

где   rгр. п.  – удельная теплота парообразования при p = 2 ат, rгр. п. = 

2208 кДж/кг (см. табл. Б.21); 

x – степень сухости, принимаем x = 0,95. 

Подставляя значения в формулу (4.85), получим 

 

54,1
95,03102208

3220297

к.п.грG 



 кг/с = 5527 кг/ч. 

 

Расход тепла в подогревателе исходной смеси 

 

    114357620847,376974,4ttCGQ
нкfff

  Вт,    (4.86) 
 

где Сf – теплоемкость смеси, определяемая при tср 

 

.                                       (4.87) 

 

Расход греющего пара в подогревателе равен 

 

545,0
95,0102208

1143576

хr

Q
G

3
.п.г

f
.п.г 





  кг/с =1963 г/ч.        (4.88) 

2

нtкt
срt



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Общий расход греющего пара равен 

 

085,2545,054,1GGG .п.гк.п.г.п.г   кг/с = 7490 кг/ч.     (4.89) 

Расход воды в дефлегматоре при нагревании ее на 20 °С опреде-

лим по формуле 

22,37
204190

3104,3119

вtвC

dQ

вG 






  кг/с.                   (4.90) 

 

Расход воды в холодильнике дистиллята при нагревании ее на 20 °С 

определим по формуле 

 

5,2
204190

)305,78(3,31024,1

вtвC

tdCdG

вG 








  кг/с,           (4.91) 

 

где Сd – теплоемкость дистиллята при средней температуре в холо-

дильнике, равной 

25,54
2

305,78
срt 


  °С. 

3,310212,0419088,04190705,0dС   Дж/(кг·К). 
 

Расход воды в холодильнике кубового остатка при нагревании 

ее на 20 °С определим по формуле 

 

41,10
204190

)305,90(419044,3

вtвC

twCwG
вG 









  кг/с,      (4.92) 

 

где Сw – теплоемкость кубового остатка при средней температуре 

60,25 °С. 

Общий расход воды в ректификационной установке 

 

13,5041,105,222,37вGвGвGвG   кг/с.        (4.93) 
 

Расчет вспомогательного оборудования 

Расчет дефлегматора 

В дефлегматоре конденсируется этиловый спирт с небольшим 

количеством воды. Температура конденсации паров дистиллята td = 

78,5 °С. Температура воды на входе принимаем 18 °С, на выходе 38 °С. 

Температурная схема процесса: 

 

78,5                  78,5 

38                 18 

Δtм = 40,5      Δtб = 60,5. 
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Движущая сила процесса 

 

5,50
2

5,605,40

2

бtмt
срt 





  °С.                    (4.94) 

Коэффициент теплопередачи от конденсирующегося пара орга-

нических веществ к воде находится в пределах 340…870 Вт/(м
2
 К). При-

нимаем ориентировочное значение коэффициента теплопередачи             

Кор = 340 Вт/(м
2
 К). 

Количество тепла, отнимаемого охлаждающей водой от конден-

сирующегося в дефлегматоре пара Qd = 3119,4 10
3
 Вт. 

Поверхность дефлегматора определим по формуле 

 

68,181
5,50340

3104,3119

срtK

dQ
F 







  м

2
.                     (4.95) 

 

С запасом принимаем двухходовой теплообменник поверхно-

стью F = 226 м
2
, диаметр кожуха D = 1000 мм, число труб n = 718, 

длина трубы l = 4,0 м, диаметр трубы d = 25 × 2 мм (см. табл. В.12). 

Расчет холодильника для дистиллята 

В холодильнике происходит охлаждение дистиллята от темпера-

туры конденсации до 30 °С. 

Температурная схема процесса 

 

78,5                      30 

38                   18 

Δtм = 40,5      Δtб = 12. 

Движущая сила процесса 

 

75,23
2,1

5,28

12

5,40
ln

125,40
срt 


  ºС.                        (4.96) 

 

Принимаем коэффициент теплопередачи К = 300 Вт/(м
2
 К). 

Количество тепла, отнимаемого охлаждающей водой от дистил-

лята в холодильнике определим по формуле 

 

2095002041905,2вtвCвGхолQ   Вт.         (4.97) 
 

Поверхность теплообмена холодильника для дистиллята опре-

делим по формуле 

83,13
5,50300

209500

срtK

холQ
.д.хF 





  м

2
.                  (4.98) 
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С запасом поверхности 15…20 %, принимаем двухходовой теп-

лообменник поверхностью F = 16 м
2
, диаметр кожуха D = 400 мм, 

число труб n = 100, длина трубы l = 2,0 м, диаметр трубы d = 25 × 2 мм 

(см. табл. В.12). 

Расчет холодильника для кубового остатка 

В холодильнике кубового остатка происходит охлаждение кубо-

вой жидкости от температуры кипения до 30 °С. 

Температурная схема процесса 

 

90,5              30 

38                18 

Δtб = 52,5      Δtм = 12. 

Движущая сила процесса 

 

36,27
48,1

5,40

12

5,52
ln

125,52
срt 


   

 

Принимаем коэффициент теплопередачи К = 250 Вт/(м
2
 К). 

Количество тепла, отнимаемого охлаждающей водой от кубовой 

жидкости определим по формуле 

 

8,87202220419041,10вtвCвGхолQ   Вт.        (4.99) 
 

Поверхность теплообмена холодильника для кубового остатка 

определим по формуле 

 

5,127
36,27250

8,872022

срtK

холQ
.w.хF 





  м

2
.                   (4.100) 

 

С запасом поверхности 15…20 % принимаем четырехходовой 

теплообменник поверхностью F = 157 м
2
, диаметр кожуха D = 1 м, 

число труб n = 666, длина трубы l = 3,0 м, диаметр трубы d = 

0,025х0,002 м (см. табл. В.12). 

Расчет кипятильника 

В кипятильнике кубовый остаток кипит при 90,5 ºС. 

Принимаем давление греющего пара Р = 2 ат, температура 

греющего пара t1 = 119,6 ºС. 

Температурная схема процесса 

 

119,6 –––––––– 119,6 

90,5 ––––––––– 90,5 

ºС. 
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Δt = 29,1 ºС. 
 

Принимаем коэффициент теплопередачи К = 300 Вт/(м
2
·К). 

Тепловая нагрузка Qк = 3220297 Вт. 

Поверхность теплообмена определим по формуле 

 

369
1,29300

3220297

срtK

кQ
кF 





  м

2
.                     (4.101) 

Устанавливаем кипятильник поверхностью F = 480 м
2
, диаметр 

кожуха D = 1,4 м, число труб n = 1549, длина трубы l = 4,0 м, диаметр 

трубы d = 0,025 × 0,002 м (см. табл. В.13). 

Расчет подогревателя 

В подогревателе происходит подогрев исходной смеси от tн = 20 ºС 

до температуры кипения на питающей тарелке tк = 84 ºС. Принимаем 

давление греющего пара Р = 2 ат, температура греющего пара t1 = 

119,6 ºС. 

Температурная схема процесса 

 

119,6 –––––––––––––– 119,6 

20                    84 

Δtб = 99,6          Δtм = 35,6. 

Движущая сила процесса 

 

62
03,1

64

6,35

6,99
ln

6,356,99
срt 




 ºС. 

 

Принимаем коэффициент теплопередачи К = 250 Вт/(м
2
·К). 

Количество тепла, передаваемого исходной смеси от греющего 

пара, определим по формуле 

 

1143576)2084(7,376974,4)нtft(fC
f

GfQ   Вт.   

(4.102) 
 

Поверхность теплообмена определим по формуле 

 

74
62250

1143576

срtK

fQ
.пF 





  м

2
.                       (4.103) 

 

ºС. 
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Устанавливаем шестиходовой теплообменник поверхностью      

F = 90 м
2
, диаметр кожуха D = 0,8 м, число труб n = 384, длина трубы 

l = 3,0 м, диаметр трубы d = 0,025 × 0,002 м (см. табл. В.12). 

 

 

4.5 Расчет насадочной колонны 

 

Насадочные колонны получили широкое распространение в хи-

мической промышленности благодаря простоте их устройства, деше-

визне изготовления и малому гидравлическому сопротивлению при 

пленочном режиме работы. 

Недостатком работы насадочной колонны является неравномер-

ность распределения пара и жидкости по поперечному сечению, а 

следовательно, неодинаковая эффективность различных ее частей и 

низкая эффективность всей колонны в целом. 

На эффективность работы насадочной колонны влияют массо-

вые расходы пара и жидкости, тип и степень смачиваемости насадки, 

отношение диаметра колонны к размеру насадки, высота слоя насад-

ки, распределение потоков по сечению колонны. На заводах химиче-

ской промышленности насадочные колонны заполняют главным об-

разом кольцами, изготовленными из керамики. Эти кольца обладают 

высокой стойкостью к воздействию кислот, кислых газов и других 

химически агрессивных веществ. 

При противоточном движении фаз в обычных насадочных ко-

лоннах можно наблюдать четыре характерных режима движения по-

токов: пленочный, промежуточный, турбулизации и эмульгирования. 

Пленочный режим наблюдается при капельно-пленочном тече-

нии жидкости, когда плотность орошения и скорость газа являются 

небольшими. Жидкость в этом случае движется от элемента к эле-

менту насадки в виде капель и пленок, мало смачивая насадку. 

Промежуточный режим наблюдается при пленочно-струйном 

движении. Жидкость покрывает насадку в виде тонкой пленки, при-

чем значительная доля поверхности остается несмоченной. Пленка и 

струи жидкости затормаживают поток газа с образованием отдельных 

вихрей. 

При турбулизации жидкость стекает по насадке в виде пленки, 

но доля смоченной поверхности значительно возрастает и в пленку 

жидкости проникают вихри. 
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С повышением скорости газа увеличиваются турбулизация по-

токов и массоперенос конвективными токами. При этих гидродина-

мических условиях возникает режим эмульгирования. При режиме 

эмульгирования турбулентность становится настолько значительной, 

что происходит разрыв граничной между потоками поверхности; га-

зовые вихри, непрерывно возникая и перемешиваясь, проникают в за-

вихренную жидкость, в которой также возникают и перемещаются 

жидкостные вихри. Интенсивность массобмена достигает максималь-

ных значений. 

С последующим увеличением скорости газа происходит накап-

ливание жидкости в колонне, вся насадка затапливается и начинается 

выброс жидкости из колонны. 

Задание 

Рассчитать ректификационную установку для разделения смеси 

этиловый спирт – вода. Содержание низкокипящего компонента в 

дистилляте хd = 75 % мольных, в исходной смеси хf = 17 % мольных, 

в кубовом остатке хw = 5 % мольных. Производительность насадоч-

ной колонны по дистилляту 

Gd = 1,4 кг/с. Давление в колонне атмосферное. В качестве на-

садки используем кольца Рашига, засыпка в навал. 

Характеристика насадки: 

– размеры кольца – 0,003 × 0,025 × 0,003 м; 

– удельная поверхность, – 140 м
2
/м

3
; 

– свободный объем, Vсв. – 0,78 м
2
/м

3
. 

Расчет материального баланса, массовых концентраций, мини-

мального и действительного числа флегмы приведен в разделе 4.3. 

Средние мольные концентрации низкокипящего компонента: 

– в верхней части колонны срх = 0,46; 

– в нижней части колонны срх  = 0,11. 

Средние массовые концентрации низкокипящего компонента: 

– в верхней части колонны срх = 0,61; 

– в нижней части колонны срх  = 0,23. 

Средние концентрации низкокипящего компонента в паре: 

– в верхней части колонны сру = 0,59; 

– в нижней части колонны сру  = 0,24. 

Средние температуры пара: 
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– в верхней части колонны срt = 81,5 ºС; 

– в нижней части колонны срt  = 93,5 ºС. 

Расходы исходной смеси fG  = 4,74 кг/с, кубового остатка wG = 

3,44 кг/с. 

 

 

Плотность пара в колонне: 

– в верхней части колонны п  = 1,19 кг/м
3
; 

– в нижней части колонны п  = 0,82 кг/м
3
. 

Мольная масса дистиллята dМ
 = 39 кг/кмоль. 

Расчет скорости пара в колонне 

Скорость пара (ω, м/с) в обычных насадочных колоннах, рабо-

тающих в условиях начала затопления насадки и появления эмульга-

ционного слоя (т. е. в режиме точки инверсии фаз) определяют по 

уравнению 

 

125,0

ж

п
25,0

G

L
75,1125,0

16,0
ж.см

ж
3

свVg

п
2

lg 





















































,    (4.104) 

 

где   ж,п   – плотности пара и жидкости, кг/м
3
; 

ζ – удельная поверхность насадки, м
2
/м

3
; 

ж.см  – динамический коэффициент вязкости жидкости, Па·с; 

μ – динамический коэффициент вязкости воды при 20 °С, Па·с; 

g – ускорение свободного падения, м/c
2
; 

Vсв – свободный объем насадки, м
3
/м

3
; 

G/L  – отношение массовых расходов жидкости и пара, кг/кг. 

Плотность жидкой смеси рассчитываем по формуле 

 

 























в

срх1

а

срх

1
ж

,                                 (4.105) 

 

где ρа, ρв – плотности низкокипящего и высококипящего компонентов 

при средней температуре в колонне, соответственно, кг/м
3
. 

Плотность этилового спирта и воды при 
жсрt =79,5 °С, соответ-

ственно равны ρа = 735 кг/м
3
, ρв = 972 кг/м

3
 (см. табл. Б.16, Б.22). 

Подставляя значения в формулу (4.105) получим: 
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а) в верхней части колонны 

 

 
751

972

61,01

735

61,0

1
ж 








 



кг/м

3
; 

 

б) в нижней части колонны при 
жсрt  =86,5 °С 

 
901

967

23,01

729

23,0

1
ж 








 


  кг/м
3
. 

 

Динамический коэффициент вязкости жидкости ж.см , мПа·с, 

определяется по формуле 

 

 срср х1
В

х
Аж.см

 ,                         (4.106) 
 

где μА, μВ – динамические коэффициенты вязкости этилового спирта 
и воды, соответственно, мПа·с. 

В верхней части колонны динамические коэффициенты вязкости 

этилового спирта и воды при 
жсрt =79,5 °С и срх , соответственно 

равны μА = 0,435·10
–3

 Па·с, μВ = 0,36·10
–3

 Па·с (см. табл. Б.17, Б.22). 
Подставляя значения в формулу (4.105) получим 

 

 
31037,0

46,01
31036,0

46,0
310435,0

вж.ср








 





   Па·с. 

 

В нижней части колонны динамические коэффициенты вязкости 

этилового спирта и воды при 
жсрt =86,5 °С и срх  , соответственно 

равны μА = 0,4·10
–3

 Па·с, μВ = 0,33·10
–3

 Па·с (см. табл. Б.17, Б.22). 
Подставляя значения в формулу (4.105) получим 

 

 
31033,0

11,01
31033,0

11,0
3104,0ж.ср н









 





   Па·с. 

 

Средняя мольная масса жидкости в колонне ж.срМ , кг/кмоль, 

определяется по формуле 

 

  ВМсрх1АМсрхж.срМ  .                   (4.107) 
 

Для верхней части колонны 
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   46,046ВМ
всрх1АМ

ср
хж.срМ

вв
 

  930460118 ,,  кг/кмоль.                          (4.108) 
 

Для нижней части колонны 

   46,011,0ВМсрх1АМ
нсрхж.срМ

нн
 

  121110118 ,,  кг/кмоль.                         (4.109) 

Мольная масса исходной смеси 

 

  76,2217,011817,046fМ  кг/кмоль. 
 

Средние массовые расходы по жидкости для верхней и нижней 

частей колонны определяются по уравнениям 

 

dM

ж.срM
RdGвL в ,                                (4.110) 

 

fM

ж.срM
fG

dM

ж.срM
RdGнL нн  .                 (4.111) 

 

Подставляя рассчитанные величины в уравнения (4.110) и 

(4.110), получаем 

 

3,1
39

9,30
17,14,1вL  кг/с; 

27,5
76,22

1,21
74,4

39

1,21
17,14,1нL  кг/с. 

 

Средние массовые потоки пара в верхней и нижней части ко-

лонны, соответственно, равны 

 

 
dM

срM
1RdGпG

в


 ;                             (4.112) 

 

 
dM

срM
1RdGпG

н


 ,                            (4.113) 

 

где   срМ,срМ   – мольные массы пара в верхней и нижней части ко-

лонны, кг/кмоль (расчет приведен в разделе 4.3); 
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dМ  – мольная масса дистиллята, кг/кмоль (расчет приведен в 

разделе 4.3). 

Тогда 

  69,2
39

52,34
117,14,1пG

в
 кг/с; 

 

  93,1
39

72,24
117,14,1пG

н
 кг/с. 

 

Подставляя полученные данные получим: 

а) в верхней части колонны 
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; 

 

ωп.в = 2,04 м/с. 
 

б) в нижней части колонны 

 

125,0
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93,1
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75,1125,0
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901378,08,9

82,02140
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










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
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; 

 

ωп.н = 1,95 м/с. 
 

Примем рабочую скорость пара на 25 % ниже предельной, тогда 

рабочая скорость: 

– в верхней части колонны – 2,04 · 0,75 = 1,53 м/с; 

– в нижней части колонны – 1,95 · 0,75 = 1,46 м/с. 

Определение диаметра колонны 

Диаметр колонны D, м, определяется по формуле 

 

пп785,0

пG
D


 .                                (4.114) 

 

Подставляя соответствующие значения в формулу (4.113), получим: 

а) в верхней части колонны 

 

37,1
19,153,1785,0

69,2
вD 


 м; 

 

б) в нижней части колонны 
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43,1
82,046,1785,0

93,1
нD 


 м. 

 

Принимаем стандартный диаметр Dк=1,4 м одинаковым для 

обеих частей колонны (см. табл. Г.2), при этом действительная ско-

рость пара в колонне: 

а) в верхней части колонны 

46,1

2

4,1

37,1
53,1в.п 










 

м/с; 

б) в нижней части колонны 

 

52,1

2

4,1

43,1
46,1н.п 










 

м/с. 

 

Для обычных насадочных колонн определяется плотность оро-

шения, затем рассчитывается оптимальная плотность орошения Uопт, 

м
3
/м·ч, по формуле 

 

 bоптU ,                                     (4.115) 
 

где b – поправочный коэффициент, м
3
/м·ч; 

ζ – удельная поверхность насадки, м
2
/м

3
. 

Принимаем ζ = 140 м
2
/м

3 
и b =0,065 м

3
/м·ч для процесса ректи-

фикации. Подставляя значения в формулу (4.114), получим 

 

1,9140065,0оптU   м
3
/м·ч. 

 

Фактическую плотность орошения для верхней части колонны 

Uв, м
3
/м·ч, определяют по формуле 

 

2
кD785,0.в.ж

вL
вU


 ,                               (4.116) 

 

где Lв – расход жидкости, проходящей в верхней части колонны, м
3
/с. 

Подставляя значения в формулу (4.115) получим 

 

68,4
24,1785,0751

3,1
вU 


  м

3
/м·ч. 
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Отношение 52,0
1,9

68,4

оптU

вU
 . 

 

Коэффициент смачиваемости насадки ψ = 0,52 (рис. 4.11). 

 
  

Рисунок 4.11 – Коэффициент смачиваемости: 

1 – насадка кольцами (навалом); 2 – деревянная хордовая насадка 

 

Фактическую плотность орошения для нижней части колонны 

Uн, м
3
/м·ч, определяюется по формуле 

 

2
кD785,0.н.ж

нL
нU


 ,                                   (4.117) 

 

где Lн – расход жидкости, проходящей в нижней части колонны, м
3
/с. 

Подставляя значения в формулу (4.117), получим 

 

56,13
24,1785,0901

27,5
нU 


  м

3
/м·ч. 

Отношение 

49,1
1,9

56,13

оптU

нU
 . 

Коэффициент смачиваемости насадки ψ = 1,0 (рис. 4.8). 

Таким образом, насадка орошается полностью в нижней части 

колонны и на 52 % в верхней части. Кроме того, равномерное смачи-

вание насадки соблюдается при соотношении диаметра колонны и 

0
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0,8
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диаметра элемента насадки, если 
нd

D
>8, для нашего случая соблюда-

ется и это условие: 

40
35

1400
 >8. 

 

Определение высоты колонны 

Высотау насадки колонны Нн, м, определяют по формуле 

 

эквтН hnН  ,                                    (4.118) 
 

где   nт – число теоретических тарелок; 

hэкв – высота слоя насадки, эквивалентного одной ступени изме-

нения концентраций или одной теоретической тарелки, м. 

Эквивалентную высоту насадки hэкв, м, определяют по формуле 

 

L

Gm
1

Gm

L
lg2,0

п

ж
35,0

L

G2,0
nReэквd2,5эквh



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


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






 ,      (4.119) 

где   dэкв – эквивалентный диаметр насадки, м; 

Reп – критерий Рейнольдса для пара; 

G/L – отношение массовых расходов пара и жидкости, кг/кг; 

m – тангенс угла наклона равновесной линии. 

Эквивалентный диаметр насадки dэкв, м, определяется по фор-

муле 

022,0
140

78,04свV4
эквd 







 м.                       (4.120) 

 

Критерий Рейнольдса для пара Reп определяют по формуле 

 






n

n4
nRe ,                                         (4.121) 

 

где   μп – коэффициент динамической вязкости смеси паров, Па·с. 

Коэффициент динамической вязкости смеси паров μп, Па·с, оп-

ределяют по формуле 

в

вyвМ

а

аyаМ

п.срМ
п











,                                 (4.122) 
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где  μа, μв – коэффициент динамической вязкости паров этилового 

спирта и воды при средней температуре пара в верхней и нижней час-

ти колонны (см. табл. Б.17, Б.22). 

 

Подставляя значения в формулу (4.122), получим: 

а) в верхней части колонны 

 

 
31001,0

3100116,0
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Па·с; 

 

б) в нижней части колонны 

 

 
310011,0
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
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
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Подставляя значения в формулу (4.121), получим: 

а) в верхней части колонны 

 

4964
14031001,0

46,119,14
вnRe 




 ; 

 

б) в нижней части колонны  

 

3237
140310011,0

52,182,04
нnRe 




 . 

 

Подставляя значения в формулу (4.119), получим: 

а) в верхней части колонны 
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б) в нижней части колонны 
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Число ступеней в верхней части колонны nT.в = 7, в нижней час-

ти nT.н = 2, всего 9 ступеней из рисунка 4.6 (раздел 4.2). Подставляя 

значения в формулу (4.118), получим: 

а) в верхней части колонны 

 

37,691,07нН
в

 м; 

б) в нижней части колонны 

 

6,18,02нН
н

 м. 

 

Общая высота насадки в колонне Нк, м, равна 

 

97,76,137,6нНнНкН
нв

 м.                (4.123) 
 

Высота слоя насадки в одной секции Z = 3 м, число секций в 

верхней части колонны n = 2, в нижней части колонны n = 1. 

Общая высота ректификационной колонны Нк.общ, м, равна 

 

  HBph1ппобщ.кН  ,                  (4.124) 
 

где hр – высота промежутков между секциями насадки, м; 

ZВ, ZН – соответственно высота сепарационного пространства 

над насадкой и расстояние между днищем колонны и насадкой, м. 

Принимаем ZВ = 0,8 м, ZН = 2,0 м [1, 235], hр = 0,5 м. Подставляя 

значения в формулу (4.123), получим 

 

  1,120,28,05,0136,112185,3общ.кН 
 
м. 

 

Гидравлический расчет 

Гидравлическое сопротивление насадочных колонн для систем 

газ-жидкость и пар-жидкость в точке инверсии (Δpи/l)п–ж, н/(м
2
·м) 

можно рассчитать по формуле 
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uр , (4.125) 

 

где  жп)
l

up
( 


 – перепад давлений при наличии орошения в точке 

инверсии для той же скорости газа, как при сухой насадке (на 1 м ее 

высоты), н/(м
2 
м); 
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п)
l

p
(


 – сопротивление сухой насадки (на 1 м ее высоты), 

н/(м
2
м). 

Сопротивление сухой насадки п)
l

p
(


, н/(м
2
м), при Re>400 оп-

ределяют по формуле 

3
cV24

2
пп

пl

р












  ,                                (4.126) 

 

где λ – коэффициент сопротивления сухой насадки в виде беспоря-

дочно рассыпанных колец Рашига для турбулентного режима, кото-

рый определяется 

2,0Re

16
 .                                         (4.127) 

 

Сопротивление верхней части колонны 

Подставляя значения в формулу (4.127), получим 
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Подставляя значения в формулу (4.126), получим 
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Подставляя значения в формулу (4.125), получим 
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uр =218,6 Па/м. 

 

Сопротивление слоя насадки верхней части колонны Δрв, Па, 

определяют по формуле 

 

6,355637,66,218в.нН
жпl

uр
вp

в






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Сопротивление нижней части колонны 

Подставляя значения в формулу (4.127), получим 

 



148 

.17,3
2,03237

16
н   

 

Подставляя значения в формулу (4.126), получим 
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Подставляя значения в формулу (4.125), получим 

 






























































 
038,0

310011,0

31033,0
19,0

901

82,0
34,0

93,1

27,5
15,515,74

нжпl

uр

 

=  

= 234,8 Па/м. 

 

Сопротивление слоя насадки нижней части колонны Δрн, Па, 

определяется по формуле 

 

0,3766,18,234н.нН
жпl

uр
нp

н










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Общее сопротивление колонны Δр, Па, определяяют по формуле 

 

17683761393нрвpр   Па.          (4.130) 
 

Тепловой расчет колонны приведен в разделе 4.4. 
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Глава 5. РАСЧЕТ СУШИЛЬНЫХ УСТАНОВОК 

 

5.1 Порядок расчета сушильных установок 

  

Целью расчета является определение основных размеров су-

шильного аппарата, его гидравлического сопротивления. В расчет 

вспомогательного оборудования входят либо расчет калорифера для 

нагревания воздуха, либо расчет топочного устройства с определени-

ем расхода топлива, подбор вентиляторов, циклонов, рукавных 

фильтров (или мокрых пылеуловителей), расчет газовых и паровых 

штуцеров. По результатам расчета, по нормалям подбирают стан-

дартное оборудование. 

  

5.2 Расчет барабанной сушилки 

  

Наиболее широкое распространение в химической и пищевой 

промышленностях получили барабанные сушилки. Эти сушилки от-

личаются высокой производительностью и относятся к конвективным 

сушилкам. Применяются для непрерывной сушки кусковых, зерни-

стых и сыпучих материалов. 

Барабанная сушилка представляет собой цилиндрический на-

клонный барабан с двумя бандажами, которые при вращении катают-

ся по опорным и упорным роликам. Вращение барабану передается от 

электродвигателя через редуктор и зубчатый венец, закрытый кожухом. 

Скорость вращения барабана зависит от угла наклона к горизонту (он 

обычно составляет 0,5…0,6 ) и продолжительности сушки . Частота 

вращения барабана – 5…8 об/мин. Влажный материал подается в ба-

рабан питателем, предварительно подсушивается, перемешиваясь ло-

пастями приемно-винтовой насадки, а затем поступает на внутрен-

нюю насадку, расположенную вдоль почти всей длины барабана. 

Конструкция насадки зависит от размеров частиц и свойств высуши-

ваемого материала. Она обеспечивает равномерное распределение и 

хорошее перемешивание материала по сечению барабана, а также его 

тесное соприкосновение при пересыпании с сушильным агентом. 

Сушильный агент и материал движутся обычно прямотоком, что 

предотвращает перегрев и пересушивание материала. Высушенный 

материал удаляется из барабана через специальное разгрузочное уст-

ройство в бункер. Сушильный агент перед выбросом в атмосферу 

очищается от пыли. 
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Скорость газа в барабане не должна превышать 2…3 м/с во из-

бежание уноса пыли с газами.  

На концах барабана устанавливают уплотнительные устройства, 

затрудняющие утечку сушильного агента. У разгрузочного конца ба-

рабана имеется подпорное устройство в виде сплошного кольца или 

кольца в виде жалюзи. Назначение этого кольца – поддерживать оп-

ределенную степень заполнения барабана материалом. 

Принципиальная технологическая схема и ее описание 

Схема прямоточной барабанной сушилки представлена на ри-

сунке 5.1. В качестве сушильного агента используют воздух. 
 

 
 

Рисунок 5.1 – Схема барабанной сушилки, обогреваемой воздухом 

 

Установка состоит из вентиляторов (В1, В2), калорифера (К), ба-

рабанной сушилки (БС), циклона (Ц), рукавного фильтра (Ф), бункера 

влажного материала (Б1) и бункера высушенного материала (Б2), лен-

точного транспортера (ЛТ) и системы трубопроводов. 

Влажный материал из бункера (Б1) с помощью шлюзового пита-

теля подается во вращающийся барабан (БС). Параллельно материалу 

в сушилку направляется воздух, нагретый в калорифере (К) до задан-

ной температуры t1. Высушенный материал с противоположного кон-

ца сушильного барабана через специальное разгрузочное устройство 

поступает в промежуточный бункер (Б2), а затем на ленточный транс-

портер (ЛТ). Отработанный воздух перед выбросом в атмосферу 

очищается от пыли в циклоне (Ц) и рукавном фильтре (Ф). 
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Транспортировка сушильного агента через сушильную установ-

ку осуществляется с помощью вентиляторов (В1, В2). Конденсат из 

калорифера через конденсатоотводчик отводится на ТЭЦ. 

Материальный баланс 

Целью составления материального баланса является определе-

ние количества испаряемой влаги. 

Принимаем следующие обозначения: 

Gн – масса влажного материала, поступающего на сушку, кг/с; 

Gк – масса высушенного материала, кг/с; 

Gсух – производительность сушилки по абсолютно сухому мате-

риалу, кг/с; 

W – масса испаряемой влаги, кг/с; 

Uн, Uк – начальная и конечная влажность материала, отнесенные 

к общей массе материала, %; 

Uн, Uк – начальная и конечная влажности материала, отнесен-

ные к массе абсолютно сухого материала, %. 

Величины (U) и (U) связаны соотношениями 
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Количество влаги, удаляемой при сушке, определяется по формуле 

 

W = Gн – Gк.                                          (5.3) 
 

В зависимости от заданной производительности количество ис-

паряемой влаги определяют по соответствующим формулам: 

Gн по влажному материалу 
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Gк по высушенному материалу 
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Если влагосодержание дано в процентах от массы сухого веще-

ства U, а производительность установки по абсолютно сухому мате-

риалу Gсух, то 

 

.
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)UU(G
W

кнсух
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                                    (5.6) 

 

Количество высушенного материала Gк, кг/с, определяется по 

формуле 
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Количество влажного материала на входе в сушилку Gн, кг/с, 

определяется по формуле 
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Проверка материального баланса, кг/с 

 

Gн = Gк + W.                                        (5.9) 
 

Тепловой баланс 

Основными задачами расчета конвективных сушилок являются 

определения расходов воздуха (газа) и тепла на сушку. 

Эти величины можно найти аналитическим путем или графоана-

литическим методом с использованием диаграммы свойств влажного 

воздуха I–X, диаграмма Рамзина (см. табл. Д.2). 

Аналитический расчет расхода тепла на сушку 

Общий расход тепла, Q, Вт, определяют по формуле 

 

Q = Qисп + Qнагр + Qпот = W[r + Cn(t2 – 1)] + Gk ∙ Cм(2 – 1) + Qпот, (5.10) 
 

где   Qисп – расход тепла на испарение влаги, Вт; 

Qнагр – расход тепла на нагрев высушиваемого материала, Вт; 

Qпот – тепловые потери (принимаются 10…15 % от расхода теп-

ла на нагревание материала и испарение влаги), 

Вт; r – удельная теплота парообразования, примерно равна эн-

тальпии пара при 0 C (r = 249010
3
 Дж/кг); 

Cn – средняя удельная теплоемкость перегретого водяного пара 

(Cn1,9710
3
 Дж/кгК); 

t2 – температура воздуха на выходе из сушилки, C; 

1 – начальная температура материала, C; 
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2 – конечная температура материала, C; 

Cм – теплоемкость сухого материала, Дж/кгК. 

Удельную теплоемкость химического соединения при отсутст-

вии экспериментальных данных можно ориентировочно рассчитать 

по уравнению 

 

M  Cм = n1C1 + n2C2 + n3C3 +…,                    (5.11) 
 

где   M – молярная масса химического соединения, кг/кмоль; 

Cм – массовая удельная теплоемкость, Дж/кгК; 

n1, n2, n3 – число атомов элементов входящих в соединение; 

C1, C2, C3 – атомные теплоемкости, Дж/кгатомК (см. рис. Д.12). 

Удельный расход тепла q, Дж/кг влаги, находится по уравнению 

 

W
Q

q  .                                          (5.12) 

 

Графоаналитический расчет расхода воздуха и тепла на сушку 

Рассмотрим основную схему (нормальный вариант) конвектив-

ной сушилки непрерывного действия, в которой воздух нагревается 

только в калорифере перед сушилкой и однократно проходит через 

сушильную камеру. 

Воздух с начальными параметрами x0, I0, t0, 0 (т. А) подают 

вентилятором в калорифер, где он нагревается до температуры t1, при 

этом относительная влажность становится равной 1, теплосодержа-

ние I1, влагосодержание остается величиной постоянной x0 = x1.               

С данными параметрами x1, I1, t1, 1 (т. B) воздух поступает в су-

шильную камеру, где происходит сушка материала. Влага, которая 

испаряется из материала, переходит в воздух. На выходе из сушилки 

параметры воздуха становятся равными x2, I2, t2, 2 (т. C). 

Количество абсолютно сухого воздуха в процессе сушки остает-

ся постоянным L=const. 

Материал в процессе сушки изменяет влажность от Uн до Uк или 

от Uн до Uк. Масса абсолютно сухого материала в процессе сушки 

остается постоянной Gсух = const. Масса влажного материала изменя-

ется от Gн до Gк. 

В зависимости от условий сушки теплосодержание воздуха I2 

может быть меньше, больше или равно I1: 

– если I1 = I2 – теоретический вариант сушилки; 

– если I1  I2 или I1  I2 – действительный вариант сушилки. 



154 

Теоретическая сушилка 

Определяют среднюю температуру и относительную влажность 

атмосферного воздуха для заданного города и времени года t0, 0           

(см. табл. Г.7). 

На пересечении линий t0 = const и 0 = const получают точку A 

(рис. 5.2), характеризующую состояние воздуха перед калорифером. 

Из точки А проводят вертикаль до пересечения с изотермой t1 = const, 

получают точку В, которая характеризует состояние нагретого возду-

ха в калорифере перед входом в сушильную камеру. Вертикальный 

отрезок АВ изображает процесс нагрева воздуха в калорифере, про-

текающий при x0 = x1 = const. Из точки В проводят линию I1 = const до 

пересечения с t2 = const или 2 = const (в зависимости от условия зада-

чи). Получают точку C
'
. Отрезок ВС

'
 характеризует сушильный про-

цесс по теоретическому варианту (I1 = I2 = const). 

 
 

Рисунок 5.2 – Изображение процесса сушки в теоретической сушилке  

на I–x диаграмме 

 

Все необходимые параметры воздуха находят по диаграмме и 

записывают в таблицу 5.1. 
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Определение расходов воздуха и тепла на сушку 

Удельный расход воздуха lт, кг/кг влаги, определяется по формуле 

 

02
т xx

I
l


 ,                                        (5.13) 

 

где x0 и x2 – начальное и конечное влагосодержание воздуха, кг вла-

ги/кг. 

 

Таблица 5.1 – Параметры влажного воздуха в процессе сушки 

 

Точка Наименование 

Параметр воздуха 

t, °С θ, % 
Влагосодержание х, 

кг влаги/кг с.в. 

Теплосодержание  I, 

кДж/кг с.в. 

А 
Атмосферный воздух 

на входе в калорифер 

    

В 
Воздух на входе  

в сушилку 

    

С
' 

Воздух на выходе 

 из сушилки (теоре-

тическая сушилка) 

    

С 

Воздух на выходе  

из сушилки (дейст-

вительная сушилка) 

    

 

Расход сухого воздуха в сушилке Lт, кг/с, определяется по формуле 

 

Lт = Wlт,                                          (5.14) 
 

где W – количество испаряемой влаги, кг/с. 

Общий расход тепла в калорифере для теоретической сушилки 

Qт, Вт, находим по уравнению 

 

Qт = Lт  (I1 – I0),                                    (5.15) 
 

где I0 и I1 – энтальпия воздуха на входе в калорифер и выходе из него, 

Дж/кг с.в. 

Удельный расход тепла q, Дж/кг влаги составляет 

 

W
Q

q т
т  .                                          (5.16) 
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Действительная сушилка 

В действительной сушилке имеются потери тепла с материалом, 

с транспортными устройствами и в окружающую среду. 

Тепловой баланс действительной сушилки выражается уравне-

нием 

 

l(I2 – I1) = Δ.                                      (5.17) 
 

Величина Δ характеризует отклонение действительного процес-

са сушки от теоретического, выражает разность между приходом и 

расходом тепла в камере сушилки и равна 

 

(qд + Cв1) – (qм + qт + qп) = Δ,                        (5.18) 
 

где   
W

Q
q д

д   – удельный расход тепла в дополнительном калорифере; 

Cв1 – энтальпия одного килограмма влаги, поступающей в су-

шилку; 

W
Q

q п
п   – удельный расход потерь тепла сушилкой в окружаю-

щую среду; 

W

)θ(θCG
q 12мк

м


  – удельный расход тепла на нагрев высу-

шенного материала; 

W
)t(tCG

q тнтктт
т


  – удельный расход тепла на нагрев транс-

портных устройств. 

При отсутствии транспортных устройств и дополнительного ка-

лорифера выражение (5.18) имеет вид 

 

Δ = Cв1 – (qм+qп).                                 (5.19) 
 

Если приход тепла в сушилку (qд + Cв ∙ 1) больше его расхода 

(qм + qт + qп), т. е. Δ положительна и I2  I1. При отрицательном значе-

нии Δ энтальпия воздуха в процессе сушки уменьшается и I2  I1. 

Построение действительного процесса сушки 

Определив величину Δ, строят процесс реальной сушки на I–x 

диаграмме (рис. 5.3). 

В действительной сушилке конечное влагосодержание воздуха 

x2 (в точке С) будет меньше x2. Его значение находят следующим об-

разом. 
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Задают произвольно значения x (x1xx2) и определяют соот-

ветствующее значение I по уравнению 

 

I = I1 + Δ ∙ (x – x1).                                   (5.20) 

 
 

Рисунок 5.3 – Изображение процесса сушки в действительной сушилке  

на I–x диаграмме 

 

На диаграмме определяют положение точки Д с координатами x, I. 

Через точки В и Д проводят прямую линию до пересечения с 

изотермой t2, получают точку С, по которой находят параметры отра-

ботанного воздуха (x2, t2, I2, 2) и записывают в таблицу 5.1. 

Определение расхода воздуха и тепла в действительной сушилке 

Удельный расход сухого воздуха l, кг воздуха/кг испаряемой 

влаги, находят по уравнению 

 

02
xx

I
l


 .                                        (5.21) 
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Расход сухого воздуха в сушилке L, кг/с, определяют по уравнению  

 

02
xx

W
lWL


 .                                  (5.22) 

 

Расход тепла в калорифере Q, Вт, определяют по формуле 

 

Q = L ∙ (I2 – I0) + Q = L ∙ (I1 – I0),                     (5.23) 
 

где Q – сумма расходов теплоты на нагрев материала, нагрев транс-

портных устройств, потери в окружающую среду. 

Удельный расход тепла q, Дж/кг испаряемой влаги определяют 

по формуле 

02

01

xx

II

W
Q

q



 .                                    (5.24) 

 

Тепловой КПД установки η, равен 

 

q
r

η ,                                             (5.25) 

 

где  r – удельная теплота парообразования воды, определяемая при 

средней температуре материала, Дж/кг (см. табл. Б.28); 

q – удельный расход теплоты в сушилке, Дж/кг. 

Расчет основных параметров сушильного барабана 

Выбор устройства барабана 

В зависимости от гранулометрического состава и свойств высу-

шиваемого материала выбирают внутреннее устройство барабана. 

Объем барабана Vб, исходя из его напряжения по влаге Av, м
3
, 

определяется по формуле 

 

v
б A

3600W
V


 ,                                      (5.26) 

 

где   W – количество испаряемой влаги, кг/с; 

Av – напряжение барабана по влаге, определяемое опытным пу-

тем (см. табл. Г.8) 

Диаметр барабана Dб, м, определяют по формуле  

 

β)(1w0,785

V
D

г

г
б 
 ,                              (5.27) 

 

где   Vг – объем влажного воздуха, м
3
/с. 
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Vг = L ∙ vуд,                                        (5.28) 
 

где  vуд – удельный расход воздуха при температуре газов на выходе 

из сушилки, м
3
/кг; 

wг – средняя скорость газа в сушилке, которую принимают ис-

ходя из дисперсности и плотности материала (табл. 5.2); 

 – коэффициент заполнения барабана. Для подъемно–

лопастных насадок  = 0,12…0,14, для распределительных  = 0,206, 

для секторных  = 0,275. 

 

Таблица 5.2 – Скорость газа в зависимости от плотности  

и дисперсности материала 

 

Размер  

частиц, м 

Кажущаяся плотность, кг/м
3
 

360 1000 1400 1800 2200 

0,0003…0,002 0,5…1 2…5 3…7,5 4…8 5…10 

Более 0,002 1…3 3…5 4…8 6…10 7…12 

 

При выборе диаметра барабана следует руководствоваться реко-

мендациями, приведенными по ГОСТ 11875–79 и ОСТ 26–01–746–78 

(см. табл. Г.9). 

Длина барабана Lб, м, определяется по формуле 

 

2
б

б
б

0,785D

V
L  .                                       (5.29) 

 

Отношение длины барабана к его диаметру должно быть равно 

 

73,5
D

L

б

б  . 

 

По рассчитанным Vб, Dб, Lб выбирают стандартный сушильный 

барабан с учетом запаса объема 10 % и уточняют объем барабана и 

действительную скорость газа. 

Действительная скорость газа в барабане wг, м/с, находится по 

уравнению 

2
ст

г
г

0,785D

V
w  ,                                        (5.30) 

 

где Dст – диаметр стандартного сушильного барабана, м. 
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Действительная скорость газа в сушилке не должна отличаться 

от принятой в расчете более чем на 15 %. 

Расчет продолжительности сушки и угла наклона барабана. 

Среднее время пребывания материала в сушилке η, с, определя-

ют по формуле 

2
W

G

G
η

к

м


 ,                                        (5.31) 

 

где   Gм – количество находящегося в сушилке материала, кг; 

Gк – количество высушенного материала, кг/с; 

W – количество испаряемой влаги, кг/с. 

Количество находящегося в сушилке материала Gм, кг, находят 

по формуле 

мбм ρβVG  ,                                      (5.32) 
 

где Vб – объем сушильного пространства, стандартного барабана, м
3
; 

 – коэффициент заполнения барабана; 

ρм – насыпная плотность материала, кг/м
3
. 

Зная время пребывания, рассчитывают угол наклона барабана α 
 

π
180

)w0,007ηn
D

L
(30α д

ст

б  ,                     (5.33) 

 

где   Lб – длина барабана, м; 

Dст – диаметр барабана, м; 

n – число оборотов (1…8 мин
–1

); 

 – время пребывания материала в сушилке, с; 

wд – действительная скорость газов в барабане, м/с. 

Если полученное значение α мало (меньше 0,5), то число обо-

ротов барабана уменьшают и расчет повторяют заново. 

Проверка возможности уноса частиц минимального размера 

Проверяют допустимую скорость воздуха, исходя из условия, 

что частицы наименьшего диаметра не должны уноситься потоком 

сушильного агента из барабана. Рабочая скорость (wд) сушильного 

агента должна быть меньше, чем скорость уноса (wсв) частиц наи-

меньшего диаметра wд  wсв. 

В противном случае (при wд  wсв) уменьшают принятую в рас-

чете скорость сушильного агента, изменив диаметр сушилки, и по-

вторяют расчет. 
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Скорость уноса, равную скорости свободного витания wсв, опре-

деляют по уравнению 

)0,975Ar
18
Ar

(
ρd

μ
w 0,5

г

г
св 


 ,                           (5.34) 

 

где  г – динамический коэффициент вязкости сушильного агента при 

средней температуре, Пас; 

d – наименьший диаметр частиц материала, м; 

ρг – плотность сушильного агента при средней температуре, 

кг/м
3
. 

2
г

мг
3

μ

gρρd
Ar


 ,                                      (5.35) 

 

где   Ar – критерий Архимеда; 

ρм – плотность высушенного материала, кг/м
3
. 

Закончив расчет, записывают основные размеры стандартного 

барабана. 

Мощность N (кВт), затрачиваемая на вращение барабана, ориен-

тировочно определяется по формуле 

 

nζρLD0,078N мб
3
ст  ,                              (5.36) 

 

где ζ – коэффициент, зависящий от типа насадки и коэффициента за-

полнения барабана  (для подъемно–лопастной насадки ζ = 0,038 при 

 = 0,1 и ζ = 0,071 при  = 0,25; для распределительной насадки             

ζ = 0,013 при  = 0,25). 

Гидравлическое сопротивление сушильного барабана в после-

дующих расчетах можно принять ΔPсуш = 10  20 мм вод. ст. 

   

5.3 Барабанная сушилка, обогреваемая воздухом 
  

Задание 

Спроектировать сушилку для сушки риса. 

Данные для расчета 

Производительность по исходному материалу – Gн = 800 кг/ч. 

Влажность материала (на общую массу):  

– начальная – Uн = 25 %; 

– конечная – Uк = 6 %. 

Температура материала: 

– начальная – tм´ = 19 ºС; 

– конечная – tм´´ = 60 ºС. 
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Температура воздуха: 

– до входа в калорифер – t0 = 25 ºC; 

– на выходе из калорифера (при входе в барабан) – t1 = 125 ºC; 

– на выходе из барабана – t2 = 60 ºC. 

Плотность материала (насыпная масса) – ρм = 635 кг/м
3
. 

Давление греющего пара – Рп = 3 ат. 

Напряжение барабана по влаге – А = 25 кг/(м
3
ч). 

Коэффициент заполнения барабана –  = 0,15. 

Насадка барабана – подъемно-лопастная. 

Схема сушильной установки представлена на рисунке 5.1. 

Количество испаряемой влаги. 

 

кг/ч 161,7
6100

625
800

U100

UU
GW

к

кн
н 









 .                  (5.37) 

 

Количество высушенного материала 
 

кг/ч 638,3161,7800WGG нк  .                    (5.38) 
 

Размеры сушильного барабана 

Объем барабана рассчитывают по формуле (5.26) 

 

3
б м 6,5

25

161,7

A

W
V  . 

 

Принимаем 5
d
L
 . Диаметр барабана находим из соотношения 

 

32
2

б
3,925dd5d0,785L

4
dπ

V 


 ;                      (5.39) 

м 1,18
3,925

6,5

3,925

V
d 33 б  .                           (5.40) 

 

Тогда длина барабана рассчитывают по уравнению (5.29) 
 

м 5,91,1855dL  . 
 

Выбираем сушильный барабан с диаметром d = 1,2 м и длиной  

L = 6 м. 

Число оборотов барабана в 1 секунду 

 

tgαda
L

n





,                                          (5.41) 

 

где   a – опытный коэффициент; 
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tg – тангенс угла наклона барабана; 

 – время пребывания материала в барабане, с. 

Время пребывания материала в барабане 

 

мин 51,6с 3095,6
0,2

0,156356,5
G

βρV
η

ср

срб 


 .                (5.42) 

 

где   Gср – средняя масса материала, проходящего через барабан; 

 = 0,15 – коэффициент заполнения барабана; 

ср  м = 635 кг/м
3 

– средняя насыпная плотность материала (в 

данном случае риса). 

 

0,2кг/ч 719,15
2
638,3800

2
GG

G кн
ср 





  кг/с.             (5.43) 

 

Барабаны имеют угол наклона к горизонту 0,5…6; принимаем 

 = 2, tg = 0,035. 

Тогда  

2,3об/с 0,038
0,0351,23095,61,2

6
n 


  мин

–1
; 

 

где  1,2 – коэффициент a для подъемно-лопастной насадки. 

Потери тепла в окружающую среду 

 

Qп = Fбок(tст – t0), Вт,                               (5.44) 
 

где   Fбок – боковая поверхность барабана, м
2
; 

tст – температура стенки барабана с внешней стороны, C; 

t0 – температура окружающей среды, C; 

 – коэффициент теплоотдачи от стенки барабана в окружаю-

щую среду, Вт/(м
2
К), он равен 

 

 = к + л,                                       (5.45) 
 

где  к – коэффициент теплоотдачи за счет вынужденной конвекции 

окружающей среды относительно наружной поверхности вращающе-

гося барабана, Вт/(м
2
К); 

л – коэффициент теплоотдачи излучением, Вт/(м
2
К). 

Принимаем tст = 35 C и определяем режим движения окружаю-

щего воздуха относительно наружной поверхности барабана 

 

12783
100,0188

1,1851,30,156

μ

ρdw
Re

3

внарв








.                (5.46) 
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где  м/с 0,156
60

2,31,33,14

60

nπd
w

нар
в 


  – относительная скорость дви-

жения воздуха; 

dнар = 1,3 м – в данном случае определяющий размер с учетом 

возможной толщины тепловой изоляции; 

30
0в кг/м 1,185

25273
273

1,293
T

T
ρρ 


  – плотность воздуха при 25 

C; 

 = 0,018810
–3

Нс/м
2
 – вязкость воздуха при 25 C. 

Коэффициент теплоотдачи от стенки барабана в окружающую 

среду за счет вынужденной конвекции 

 

Nu = 0,018Re
0,8
i = 0,018  12783

0,8 
 1,27 = 44;            (5.47) 

 

где i =1,27 (при Re =12783, 5
d

L
 ) (табл. 5.3). 

 

К)Вт/(м 0,88
3,1

0261,044

L

Nuλ
α 2в

к 


 ,                     (5.48) 

 

где в = 0,0261 Вт/(м
2
К) – теплопроводность воздуха при 25 C. 

  

Таблица 5.3 – Значение коэффициента i 

 
Знечение 

критерия Re 

Отношение L/d 

10 20 30 40 50 и более 

1·10
4
 1,23 1,13 1,07 1,03 1 

2·10
4 1,18 1,10 1,05 1,02 1 

5·10
4 1,13 1,08 1,04 1,02 1 

1·10
5 1,10 1,06 1,03 1,02 1 

1·10
6 1,05 1,03 1,02 1,01 1 

  

Определяем коэффициент теплоотдачи излучением 

 

К)Вт/(м 5,95
2535

100

25273

100

35273

5,70,95
tt

100

T

100

T

εcα 2

44

0ст

4

0

4
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


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


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


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

 
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



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 






























 , (5.49) 

 

где   c0 = 5,7 Вт/(м
2
К) – коэффициент лучеиспускания абсолютного тела; 

 = 0,95 – степень черноты для поверхности, покрытой черной 

краской. 

Коэффициент теплоотдачи от стенки барабана к воздуху 
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 = 0,88 + 5,95 = 6,83 Вт/(м
2
К). 

Определяем необходимую толщину слоя изоляции. В качестве изо-

ляционного материала выбираем шлаковую вату с 2 = 0,076 Вт/(м
2
К). 

Поверх изоляции толщиной 2 имеется кожух из листового железа  

(3 = 0,001 м), покрытый масляной краской. Толщина стенки барабана 

1 = 0,012 м. Можно принять t1 = t2 = 60 C и t3 = t4 = 35 C. Здесь t1 и         
t2 – температура внутренней и наружной стенок барабана; t3 и t4 – 
температура стенок защитного кожуха. 

Расчет ведем по известным формулам теплопроводности через 
цилиндрическую стенку. 

Удельный тепловой поток 

 

q1 = dнарqнар = dнар(t4 – t0) = 3,14  1,3  6,83  (35 – 25) = 278,8 Вт/м. (5.50) 
 

По упрощенной формуле 

)t(t)δ2δ(dπ
δ

λ
)t(tπd

δ

λ
q

3121
2

2
32ср

2

2
1

                (5.51) 

определяем толщину изоляции 2 
 

35)(60)δ0,0122(1,23,14
δ

0,076
278,8

2
2

 . 

 

Отсюда 2 = 0,027 м. Принимаем 2 = 0,03 м. 
Уточняем величину наружного диаметра барабана 

 

dнар=1,2+20,012+20,030+20,001=1,286 м. 
 

Наружная поверхность барабана 

 

Fбок=dнарL=3,141,2866=24,2 м
2
.                               (5.52) 

 

Тепловые потери в окружающую среду 
 

Qп=Fбок(t4–t0)=6,8324,2 (35–25)=1652,86 Вт.                         (5.53) 
 

Удельная потеря тепла 

 

влагикДж/кг  36,8
161,7

36001652,86
W

3600Q
q п

п






 .                (5.54) 

 

Расходы воздуха L, тепла Qк и пара Gп 
Для определения расхода воздуха и тепла на сушку строим диа-

грамму сушильного процесса I–х (рис. 5.4). 
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Для нахождения точки A задается t0 = 25 C, 0 = 50 %. Из диа-
граммы определяем I0 = 50,7 кДж/кг сухого воздуха и x0 = 0,01 кг вла-
ги/кг сухого воздуха. 

 
 

Рисунок 5.4 – Схема определения расхода воздуха и тепла в калорифере 

 

Точку B находим по заданной температуре t1 = 125 C и x1 = x0 из 

диаграммы определяем I1 = 153 кДж/кг сухого воздуха. Точку C 

(окончание идеального сушильного процесса) находим по заданной 

температуре t2 = 60 С и I2 = I1. Чтобы найти направление реального 

процесса в сушилке из произвольной точки е, лежащей на линии тео-

ретического процесса (точка е должна лежать ближе к точке C, чтобы 

величина отрезков, которые участвуют в графическом расчете су-

шилки, были по возможности больше), опускаем перпендикуляр ef на 

линию AB, измеряем его и определяем величину отрезка eE по фор-

муле 

eE = ef,                                           (5.55) 
 

где    = cвt′м + qд – q кДж/кг влаги; 

Cв – теплоемкость воды, кДж/(кгК); 

qд – дополнительный подвод тепла, кДж/кг влаги (в барабанной 

сушилке qд = 0); 
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q – сумма потерь тепла (с высушенным материалом, в окру-

жающую среду и с транспортными приспособлениями), кДж/кг влаги. 

В барабанной сушилке потерь тепла, связанных с транспортны-

ми потерями, нет. 

Потери тепла с высушенным материалом 

 

W

)tt(cG
q мммк

м


 .                                   (5.56) 

 

Теплоемкость высушенного материала 

 

К)кДж/(кг 1,078
100

6

100

6100
1,083

100

U

100

U100
cc кк

м 

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

 ,      (5.57) 

 

где   c = 1,083 кДж/(кгК) – теплоемкость сухого риса. 

После подстановки получаем 

 

влагиДж/кг  174,5
161,7

19)(601,078638,3
qм 


 . 

 

Определяем отрезок eE 

 

â ì ì ï2 0
eE efΔ (x x ) [C t (q q )] (0,026 0,01) [4,19 19 (174,5 36,8)]                

2,1 êÄæ /êã ñóõî ãî  âî çäóõà ,                      (5.58) 
 

где  ef = x2 – х0 берется для произвольно выбранной точки e на линии 

Ii = const (рис. 5.4); 

Cв = 4,19 кДж/(кгК) – теплоемкость влаги при tм = 19 C. 

Если   0, происходит дополнительный подогрев и отрезок eE 

откладывается от точки e вертикально вверх; в данном случае <0, 

поэтому отрезок eE откладываем вниз. Точку B соединяем с получен-

ной точкой E и продолжаем прямую до пересечения с заданной изо-

термой t2. Полученная точка C1 характеризует состояние воздуха по-

сле сушки: 

– I2 = 151,7 кДж/кг сухого воздуха; 

– x2 = 0,035 кг влаги/кг сухого воздуха. 

Расход сухого воздуха 

 

L = W  l = кг/ч. 6468
0,010,035

1
161,7

xx

1
W

02







    (5.59) 

 

Объем влажного воздуха, проходящего через сушилку за 1 ч, 

рассчитываем по формуле 
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V = Lvуд, м
3
,                                        (5.60) 

где vуд – удельный объем влажного воздуха, отнесенный к 1 кг сухого 

воздуха, 

поб

в

насоб

в
уд

pp

TR

pp

TR
v





 , м

3
/кг сухого воздуха,          (5.61) 

где   R – газовая постоянная для воздуха, равная 287 Дж/(кгК); 

T – абсолютная температура воздуха, К; 

Pоб – общее давление паровоздушной смеси, Н/м
2
; 

Pп = θ·Pнас – парциальное давление водяного пара, Н/м
2
. 

Принимаем общее давление Pоб = 745 мм рт. ст. 

На входе в калорифер t0 = 25 C, x0 = 0,010 кг влаги/кг сухого 

воздуха, Pп = 11,5 мм рт. ст. 

 

/чм 5658
133,311,5)(745

25)(273287
6468V 3

1





 . 

 

На выходе из калорифера t1 = 125 C, x1 = x2 = 0,010 кг влаги/кг 

сухого воздуха, Pп = 11,5 мм рт. ст. 

 

/чм 7556
133,311,5)(745

125)(273287
6468V 3

2

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
 . 

 

При выходе из барабана t2 = 60 C, x2 = 0,035 кг влаги/кг сухого 

воздуха, Pп = 41 мм рт. ст. 

 

/чм 6587
133,341)(745

60)(273287
6468V 3

3





 . 

 

Расход тепла в калорифере 

 

Вт 184000
36000,010)(0,035

50,7153
161,7

xx

II
WWqQ

02

01
кк 


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
 .     (5.62) 

 

Расход пара в калорифере 

 

кг/ч 300
2208

3600184

r

Q
G к

п 


 ,                         (5.63) 

 

где  r = 2208 кДж/кг – теплота парообразования при P = 3 ат (см. табл. Б.28). 

Выбор и расчет калорифера 

Для подогрева до 150 C воздуха, поступающего в сушилку, 

применяют воздухонагреватели с большой поверхностью теплообме-

на и малым гидравлическим сопротивлением. Наиболее подходят для 
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этого кожухотрубные и пластинчатые (с ребристой структурой) кало-

риферы, применяемые для подогрева воздуха. 

Применяют для расчета кожухотрубный калорифер. Расчет та-

кого калорифера ничем не отличается от типового расчета кожухот-

рубного теплообменника. 

Необходимая поверхность нагрева F, м
3
, определяется по формуле 

 

ср

к

tK

Q
F

Δ
 ,                                               (5.64) 

 

где   K – коэффициент теплоотдачи, Вт/(м
2
К); 

Δtср – средняя разность температур между теплоносителями, C. 

Принимают в качестве источника тепла насыщенный водяной 

пар: P = 3 ат; tп = 132,9 C. 

Температурные условия процесса 

 

132,9 C                 132,9 C 

25 C                   125 C 

38,25

125132,9

25132,9
2,3lg

125)(132,925)(132,9
Δt ср 






  C. 

 

Принимают турбулентный режим движения воздуха по трубно-

му пространству. Диаметр труб d = 0,025 × 0,002 м. Для предвари-

тельного расчета полагают Re = 20000. 

Из выражений 

μ

wdρ
Re   и 

nρ0,785d3600

G
w

2
в


 ,                      (5.65) 

определяют 

220
20000100,0250,0210,7853600
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0,785dReμ3600
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3
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


,  (5.66) 

где   Gв = L  (1 + 0,010) = 6468(1 + 0,010) = 6532,7 кг влажного воздуха/ч; 

μ = 0,025 × 10
–3 

Нс/м
2
 – вязкость воздуха при 

75
2

12525

2

tt
t 10
ср 





  C. 

Выбираем одноходовой теплообменник типа «ТК» с общим 

числом труб n  = 257 и диаметром D = 0,6 м. 

Уточняем значение критерия Рейнольдса 
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.17133
257100,025210,00,7853600

6532,7
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3
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   (5.67) 

 

Для турбулентного движения воздуха в трубах 

 

Nu = 0,018 · Re
0,8

,                                   (5.68) 

откуда 

Nu = 0,018 · 17133
0,8

 = 43,88, 

К),Вт/(м 63
0,021

0,0343,88Nu
α 2
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





                    (5.69) 

 

где λ = 0,03025 Вт/(мК) – теплопроводность воздуха при 75 C (табл. 5.4). 

  

Таблица 5.4 – Теплопроводность воздуха, Вт/м·К 

 

Газ 
Температура, °С 

5 10 20 

Воздух 0,0279 0,0326 0,0395 

  

Так как коэффициент теплоотдачи со стороны пара, конденси-

рующегося на наружной поверхности труб в межтрубном простран-

стве, достаточно велик и основное термическое сопротивление будет 

сосредоточено со стороны воздуха (αк >> αв), то можно принять             

αк = 12000 Вт/(м
2
К). 

Принимают тепловую проводимость загрязнений со стороны 

накипи 
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1
 соответ-

ственно равными 5000 и 2320 Вт/(м
2
К), а теплопроводность стали 

λст=46,4 Вт/(мК). Тогда  
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1
rrrr 2
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Общий коэффициент теплопередачи 
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Необходимая поверхность нагрева калорифера 
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2
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к м 80
38,2560

184000

tK

Q
F 





 .                          (5.72) 

Устанавливают один одноходовой кожухотрубный теплообмен-

ник типа «ТК» со следующей характеристикой: поверхность F = 121 м
2
, 

диаметр кожуха D = 0,6 м, число труб n = 257, длина трубы l = 4,0 м, 

диаметр трубы d = 0,025 × 0,002 м. 

Запас поверхности 

% 51100
80

80121


 . 

 

Расчет циклона 

Выбираем циклон типа ЦН–15. 

Принимая Δp/ρг = 740, диаметр циклона найдем по формуле 

 

ц0,785w
V

D ,                                      (5.73) 

 

предварительно определив условную скорость газа в цилиндрической 

части циклона wц из уравнения, 
2

w

ρ

Δp
2
ц0

г


 , где ζ0 = 160 (табл. 5.5). 

 

04,3
160

2740
цW 


 м/с. 

 

Таблица 5.5 – Сопроивление циклона ζ0 

 

Тип циклона 
Тип циклона 

ЦН–24 ЦН–15 ЦН–11 

Коэффициент 

сопротивления 
60 160 250 

 

Плотность воздуха 

ρг= 05,1
373

273
293,1 








  кг/м

3
. 

Следовательно, 

 

85,0
360005,104,3785,0

6587
D 


 м. 

 

Диаметр циклона изменяется от 0,2 до 1 м. 
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Принимаем диаметр циклона равным 0,9 м (см. табл. Г.17). 

 

Гидравлическое сопротивление циклона 

 

   
776
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04,305,1160
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w
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цг0
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Расчет гидравлического сопротивления калорифера 

Средняя температура газа по теплообменнику t = 92,5 C;               

μ = 0,021  10
–3

Пас. Абсолютное давление воздуха в калорифере при-

нимают 800…810 мм рт. ст. 

Находим плотность воздуха при данной температуре 
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Скорость воздуха в трубах wтр, м/с, находим по уравнению 
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где   Z – число ходов; 

n – число труб. 
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При Reтр  2300 коэффициент трения  определяется по формуле 
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Принимаем Δ = 0,002 м. 
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Тогда 
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Коэффициент местных сопротивлений потоку, движущемуся в 

трубном пространстве: 

– 1 = 1,5 – входная и выходная камеры; 

– 2 = 1,0 – вход в трубы и выход из них. 

 

∑ = 1,5 + 1  1 = 2,5. 
 

Скорость газа в штуцерах 
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.штw ,                                       (5.79) 

где d = 0,2 м. 
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Гидравлическое сопротивление трубного пространства 
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Расчет рукавного фильтра 

Поверхность фильтрования Fрф, м
2
, определяют по формуле 
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
 ,                                (5.81) 

 

где   Vг – расход запыленного газа, м
3
/с; 

Vг = V3; Vпр – расход продувочного газа, м
3
/с; 

Vпр = (0,1  0,2)Vг; 

Vпв – расход подсасываемого в аппарат воздуха, м
3
/с, принима-

ется на 10 % больше расхода газа; 

Vпв = (1,05  1,1)Vг; 

Wг = (0,8  1,0)  10
–2 

м
3
/м

2
с – допустимая удельная нагрузка 

тканевого фильтра по газу. 

 

Vг = V3 = 6587 м
3
/ч; 

Vпр = 0,15  6587 = 988 м
3
/ч; 

Vпв = 1,05  6587 = 6916 м
3
/ч; 

wг = 0,9  10
–2

 м
3
/м

2
с, 

тогда 
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2
2рф м 447

100,93600

69169886587
F 







. 

Принимаем фильтр с обратной посекционной продувкой ФР-518 

с фильтрующей поверхностью F = 518 м
2 
(см. табл. Г12, Г15). 

Обычно для рукавных фильтров ΔP = 1…3 кПа. 

Выбор вентилятора 

Мощность, потребляемая вентилятором N, кВт, определяется по 

формуле 

1000η

PV
N


 ,                                         (5.82) 

 

где   V – подача вентилятора, м
3
/с;  

ΔP – полное сопротивление сушильной установки с учетом ско-

ростного напора, Н/м
2
; 

η = ηвηпр – общий КПД вентиляторной установки. 

 

V = V2 = 7556 м
3
/ч = 2,1 м

3
/с; 

 

ΔP = ΔPтр + ΔPм.с + ΔPсуш + ΔPкал + ΔPц + ΔPск + ΔPр.ф.,     (5.83) 
 

где   
2

ρw

D

L
λΔP

2
в

тр   – сопротивление трения воздухопроводов, Н/м
2
; 


2

ρw
ξΔP

2
в

м.с.
 – местные сопротивления, Н/м

2
; 

ΔPсуш – сопротивление сушилки, Н/м
2
; 

ΔPкал – сопротивление калориферов, Н/м
2
; 

ΔPц – сопротивление циклонов, Н/м
2
; 

2

ρw
ΔP

2
в

ск   – скоростное давление, Н/м
2
; 

ΔPр.ф. – сопротивление рукавного фильтра, Н/м
2
. 

В соответствии со схемой сушильной установки принимают 

следующие исходные данные для расчета: 

Общая длина воздухопроводов – 25 м. 

Количество задвижек – 2 шт. 

Количество отводов под углом 90º – 5 шт. 

Диафрагма с модулем 0,5 – 1 шт. 

Скорость газов в трубопроводах допускается в пределах 10…20 м/с; 

принимают wв =15 м/с. 

Из уравнения расхода находим диаметр воздухопровода между 

аппаратами 
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м. 0,42
150,785

2,1

0,785w

V
d

в

2 


                     (5.84) 

Принимаем трубопровод из углеродистой стали диаметром 

0,426  0,011 м (см. табл. В.14). 

Уточняем скорость движения воздуха 

 

м/с 16,4
(0,404)0,785

2,1

0,785d

V
w

22



 ,                   (5.85) 

скоростное давление 

3
22

в
ск Н/м 133

2

0,98816,4

2

ρw
ΔP 


 ,                      (5.86) 

 

где 3

21

в кг/м 0,988
7556)0,5(5658

6532,7

)V0,5(V

G
ρ 





  – плотность воздуха при 

tср = 75 ºС, 

















 ii

2
в

м.с.тр ξ
d

L
λ133ξ

d

L
λ

2

ρw
ΔPΔP ,              (5.87) 

 

и предварительно подсчитывается критерий Re 

 

261843
100,025

0,9880,40416,4

μ

dρw
Re

3
в 







,                     (5.88) 

 

где μ = 0,025  10
–3

 Нс/м
2
 – вязкость воздуха при 75 ºС. 

При Re = 261843 коэффициент трения  = 0,018. 

Для отводов под углом 90º и задвижек находят, что i = 0,15, для 

диафрагмы  = 4,00, следовательно, 

 

2
м.с.тр Н/м 8204,0010,1550,152

0,404

25
0,018133ΔPΔP  







 .    (5.89) 

Сопротивление барабанных сушилок колеблется в пределах 

10…20 мм вод. ст. 

Принимаем 

 

ΔPсуш = 15 мм вод. ст. = 15  9,81 = 147 Н/м
2
. 

 

Сопротивление циклона 

 

ΔPц = 703 Н/м
2
. 

 

Сопротивление калорифера 

 

ΔPкал = 7370 Н/м
2
. 

 

Сопротивление рукавного фильтра принимаем 
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ΔPр.ф. = 1000 Н/м
2
. 

 

Тогда полное сопротивление сушильной установки 

 

2Н/м 1017310001337037370147820ΔP  . 
 

Мощность, потребляемая вентилятором, 

 

кВт 22,7
0,941000

101732,1
1000η

VP
N 







 ,                     (5.90) 

 

где   η = 0,94 – принятый КПД вентилятора. 

Устанавливаем газодувку марки ТВ-150-1.12 со следующей ха-

рактеристикой: 

Производительность – 2,5 м
3
/с; 

Давление – 12000 Па; 

Число оборотов – 48,3 мин
–1

; 

Мощность – 55 кВт. 

Мощность привода барабанной сушилки. 

Ориентировочно необходимая для вращения барабана мощность 

может быть определена по формуле 

 

кВт ζn,Lρ0,078dN м
3 ,                                   (5.91) 

 

где   d – диаметр барабана, м; 

L – длина барабана, м; 

ρм – насыпная плотность материала, кг/м
3
; 

n – число оборотов барабана в 1 с; 

ζ – коэффициент, зависящий от типа насадки и степени запол-

нения барабана. 

Подставляем значения и находим 

 

N = 0,078  1,2
3
  6  635  0,038  0,053 = 1,03 кВт. 

 

5.4 Расчет сушилок с псевдоожиженным слоем 

  

Принципиальная технологическая схема представлена на рисун-

ке 5.5. Топочные газы, образующиеся при сжигании топлива в топке 

(Т), смешиваются в камере смешения (КС) с воздухом для получения 

необходимой температуры газов t1 и поступают в нижнюю часть су-

шилки под газораспределительную решетку. Высушиваемый матери-

ал подается с помощью питателя, расположенного в верхней части 
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аппарата. Проходя через слой зернистого материала, газы поддержи-

вают его в псевдоожиженном состоянии. Высушенный материал пе-

ресыпается через порог в бункер. Отходящие газы поступают на очи-

стку в циклон, рукавный фильтр, а затем удаляются в атмосферу. 

 

 
 

Рисунок 5.5 – Схема сушилки с псевдоожиженным слоем 

 

Определение параметров топочных газов, подаваемых в сушилку 

В качестве топлива используется природный сухой газ примерно 

следующего состава (в объемных %): 92 % СН4, 0,5 % С2Н6, 5 % Н2,           

1 % СО, 1,5 % N2. Теоретическое количество сухого воздуха L0, за-

трачиваемого на сжигание 1 кг топлива, равно 

 

  



























nm12

nHmC

4

n
m2H248.0CO0179,01380L ,     (5.92) 

 

где составы горючих газов выражены в объемных долях, для природ-

ного газа, состоящего в основном из метана (СН4), m = 1, n = 4. 

Для определения теплоты сгорания топлива необходимо знать 

теплоту сгорания простых газов, Q(Н2) – 10810 кДж/м
3
, Q(СО) – 

12680 кДж/м
3
, Q(СН4) – 35741 кДж/м

3
, Q(С2Н6) – 63797 кДж/м

3
. Ко-

личество тепла Q, кДж/м
3
, выделявшееся при сжигании 1 м

3
 газа, 

равно 
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2424 HQ05,0COQ01,0HCQ005,0CHQ92,0yQ  .   (5.93) 
 

Плотность газа ρт, кг/м
3
, определяют по формуле 

 

 
 тt0T0v

0TiMnHmС
т




 ,                               (5.94) 

 

где   Mi – мольная масса топлива, кмоль/кг; 

tт – начальная температура топлива, равная 20 ºС; 

v0 – мольный объем, равный 22,4 м
3
/кмоль. 

Количество тепла Q, кДж/кг, выделившееся при сжигании 1 кг 

топлива, равно 

т

уQ
Q


 .                                                 (5.95) 

 

Массу сухого газа, подаваемого в сушилку, в расчете на 1 кг 

сжигаемого топлива определяют общим коэффициентом избытка 

воздуха α, необходимого для сжигания топлива и разбавления топоч-

ных газов до заданной температуры поступления топочных газов в 

сушилку. 

Значение α находят из уравнения материального и теплового ба-

лансов. 

Уравнение материального баланса 

 

 nm12

nHmCn9
сгL0L1




 ,                                (5.96) 

 

где   Lcг – масса сухих газов, образующихся при сгорании 1 кг топли-

ва, кг; 

СmHn – массовая доля компонентов, при сгорании которых обра-

зуется вода, кг/кг. 

Уравнение теплового баланса 

 

  
  ni

nm12

nHmCn9
0x0LсгI10LтL

0I0LтtтCQ

























,       (5.97) 

 

где  η – общий КПД, учитывающий эффективность работы топки, 

принимается равным 0,95; 

Ст – теплоемкость газообразного топлива при tт = 20 ºС, равная 

1,34 кДж/кг·К; 
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I0 – энтальпия свежего воздуха, кДж/кг; 

iсг – энтальпия сухих газов, кДж/кг; 

tт – температура сухих газов, поступающих в сушилку; 

x0 – влагосодержание свежего воздуха, кг/кг, при температуре t0 

и влажности θ0; 

in – энтальпия водяных паров, кДж/кг, равна 

 

in = r0 + Cn  tn,ѐ,                                    (5.98) 
 

где   r0 – теплота испарения воды при 0 ºС, равная 2500 кДж/кг; 

Сn – средняя теплоемкость водяного пара, равная 1,97 кДж/кг; 

tn – температура водяных паров, равная температуре топочных 

газов, поступающих в сушилку tn = tсг = tсм. 

Решая совместно уравнения материального и теплового балан-

сов, получим коэффициент избытка воздуха α 

 

   

0I0xniсгi0L

nm12

nHmCn9
ni

nm12

nHmCn9
1сгiтtтCQ






















 .   (5.99) 

 

Пересчитаем содержание компонентов топлива, при сгорании 

которых образуется вода, из объемных долей в массовые 

 

 200Тт4,22

0TCHM92,0

4CH 4




 ;                           (5.100) 

 

 200Тт4,22

0THCM005,0

6H2C 62




 ;                           (5.101) 

 

 200Тт4,22

0THM05,0

2H 2




 .                            (5.102) 

 

Количество влаги, выделившееся при сгорании 1 кг топлива, 

равно 
 nm12

nHmCn9




 , кг/кг; затем находим коэффициент избытка возду-

ха α по уравнению (5.99). 

Общая удельная масса сухих газов, получаемая при сжигании 1 

кг топлива и разбавлении топочных газов воздухом до температуры 

поступающих газов в сушилку, кг/кг, равна 

 

 nm12

nHmCn9
0L1сгG




 .                       (5.103) 
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Удельная масса водяных паров и газовой смеси при сжигании          

1 кг топлива, кг/кг, равна 

  0L0x
nm12

nHmCn9
пG 




 .                         (5.104) 

 

Влагосодержание газов на входе в сушилку (x1 = xсм), кг/кг, равно 

 

сгG

пG
1x  .                                         (5.105) 

 

Энтальпия газов на входе в сушилку (I1 = Iсм), кДж/кг, равна 

 

сгG

0I0L
тtтGQ1I


 .                         (5.106) 

 

Если коэффициент избытка воздуха α достаточно велик, физиче-

ские свойства газовой смеси, используемой в качестве сушильного 

агента, практически не отличается от физических свойств воздуха. 

Это дает возможность использовать в расчетах диаграмму состояния 

влажного воздуха I-x. 

Материальный и тепловой баланс установки по испаряемой влаге. 

 

W = 
к

н

U100

)кUнU(G




;                              (5.107) 

W= 
н

кнк

U100

)UU(G




,                              (5.108) 

 

где  Gн, Gк – производительность установки по влажному и сухому 

материалу, кг/с; 

Uн, Uк – начальная и конечная влажность материала, % масс. 

 

Gк = Gн – W, кг/с.                                        (5.109) 
 

Расход теплоты на сушку, кВт, по балансовому методу 

 

Q = Qисп + Qнагр + Qпот = W [r + Сn (t2 – θ1)] + Gk Cм (θ2 – θ1) + Qпот,  (5.110) 
 

где   Cм – теплоемкость сухого материала, кДж/кг·К; 

Gк – количество высушенного материала, кг/с; 

1 – начальная температура влажного материала, С; 

2 – конечная температура материала, С; 

t2 – температура газов на выходе из сушилки, С; 

r – теплота парообразования воды при температуре слоя, 

кДж/кг; 
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Сn – теплоемкость пара 1,97 кДж/кг·К; 

Qпот – потери тепла принимаются 10…15 % от расхода тепла на 

нагревание материала и испарение влаги. 

Расход теплоты на сушку определяем по диаграмме Рамзина. 

Изображаем процесс теоретической сушки на диаграмме Рамзина 

(рис. 5.6). 

 

 
 

Рисунок 5.6 – Изображение процесса сушки топочными газами  

на I-x диаграмме 

 

На диаграмме I-x положение точки А, характеризующей состоя-

ние холодного воздуха определяется на пересечении линии относи-

тельной влажности воздуха 0 и температуры t0, значение которых оп-

ределяется по таблице Г.7. Положение точки В, характеризующей со-

стояние смеси газа и воздуха на входе в сушилку, определяется при 

пересечении изотермы t1 и рассчитанному влагосодержанию x1. На-

клонная АВ изображает процесс смешения газов с воздухом. Для по-

строения теоретического процесса, происходящего в сушилке, прово-

дят из точки В линию I1 до пересечения с изотермой t2 и получают 

точку C, которая характеризует состояние отработанного газа на вы-

ходе из сушилки с параметрами х2 и 2. 

Построение процесса сушки в действительной сушилке 

Рассчитывают величину внутреннего баланса сушилки 

 

 = СВ · 1 – –qм + qп).                               (5.111) 



182 

 

Рассчитывается энтальпия газа I по уравнению 

 

I = I1 + ∆  (х – х1).                                 (5.112) 
 

Для чего произвольно задаются влагосодержанием х в интервале 

от х0 до х2 и подставляют в уравнение. Значения I и х являются коор-

динатами для произвольно выбранной точки Д, лежащей на линии 

сушки. Для нахождения положения точки Д на диаграмме I–x восста-

навливают перпендикуляр из х до пересечения с рассчитанным зна-

чением I. Через точку В и точку Д проводят линию до пересечения с 

изотермой t2. Получают точку С. Линия ВС есть линия сушки для 

действительной сушилки. Точка С характеризует состояние отрабо-

танной газовоздушной смеси с параметрами х2, I2, 2. 

Удельный расход сухого воздуха, кг/кг влаги 

 

 0x2x

1
l


 .                                    (5.113) 

 

Общий расход воздуха, кг/с, равен 

 

L = l · W.                                        (5.114) 
 

Удельный расход сухого газа 

 

 1x2x

1
сгl


 .                                     (5.115) 

 

Общий расход топочных газов, кг/с, равен 
 

LСГ = lсг· W.                                      (5.116) 
 

Общий расход теплоты на сушку, кДж, равен 
 

QС = LСГ ·(I1– I0).                                 (5.117) 
 

Расход топлива на сушку 
 

Q

сQ
тG  ,                                        (5.118) 

 

где   Q – теплотворная способность топлива. 

Объем влажного теплоносителя на выходе из сушилки (при t2, 

2), м
3
/с, определяют по уравнению 

 

V = L · vуд,                                      (5.119) 
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где vуд – удельный объем влажного воздуха, м
3
/кг. 

Удельный объем влажного воздуха рассчитывают по формуле 

 

 нас2общ

2
вуд

РР

Т
Rv


 ,                           (5.120) 

 

где   Rв – газовая постоянная воздуха, равная 287 Дж/кг; 

Т2 – температура воздуха на выходе из сушилки, К; 

Pобщ – общее давление паровоздушной смеси, Па; 

Рнас – парциальное давление водяного пара в газовой смеси на 

выходе из сушилки; 

2 – относительная влажность воздуха. 

Тепловой к.п.д. установки 

 

q

r
 ,                                           (5.121) 

 

где   r – теплота парообразования влаги при температуре слоя (темпе-

ратура мокрого термометра), кДж/кг. 

Гидродинамический расчет сушилки 

Скорость газов 

Рассчитывают критерий Архимеда при температуре газов, рав-

ной температуре слоя. Температура в слое обычно принимается на 

5…15 С больше температуры уходящих газов. 

 

Ar =
2

г

мг
3

э gd



 ,                                (5.122) 

 

где   dэ – средний диаметр частиц, м; 

м – плотность материала, кг/м
3
; 

г – плотность газов, кг/м
3
; 

г – динамический коэффициент вязкости газа, Па ·с; 

g – ускорение свободного падения, g = 9,81 м/c. 

Принимаем число псевдоожижения (К) в пределах 3…8. 

Порозность псевдоожиженного слоя 

 

Е = Eн ·K
n
,                                      (5.123) 

 

где   Ен – порозность неподвижного слоя, равная 0,4. 

Показатель степени n  0,08 при dэ  0,3 мм, n  0,2 при dэ  2,7,         

n = (0,065 – 0,05) dэ при 0,3  dэ  2,7. 
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Определяют критерий Re для рабочей скорости 

 

Re = 
75,4

EAr61,018

75,4
EAr



 .                            (5.124) 

 

Рассчитывают рабочую скорость псевдоожижения, м/с, по формуле 

 

гэ

г
раб

d

Re
w




 .                                     (5.125) 

 

Скорость газа непосредственно у газораспределительной решет-

ки выше из–за более высокой температуры. Эта скорость равна 

 

 
  рабсл

1
реш

wt273

t273
w




 ,                             (5.126) 

 

где   t1, tсл – температуры газа на входе в сушилку и в слое, С. 

Скорость газа в отверстиях решетки, м/с, равна 

 

wотв = Fжс · wреш,                                  (5.127) 
 

где Fжс – площадь живого сечения решетки, %, живое сечение решет-

ки составляет 1…7 %. 

Определяется диаметр решетки, м 

 

Дреш =

грабw785,0

L



,                             (5.128) 

 

где   L – расход воздуха, кг/с; 

г – плотность газа, кг/м
3
; 

wраб – рабочая скорость псевдоожижения, м/с. 

Высота кипящего слоя 

Высоту кипящего слоя в аппарате, исходя из практических ре-

комендаций, принимают в 4 раза больше зоны действий струи (зона 

гидродинамической стабилизации) 

 

hстр = 20 · dотв;                                   (5.129) 

hсл = 4 · hстр,                                     (5.130) 
 

где dотв – диаметр отверстий в решетке, м, принимается в пределах 

0,002…0,006 м. 

Высота сепарационного пространства, м 
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hсеп = 4 · hсл.                                     (5.131) 

Общая высота аппарата над решеткой, м 

 

H = hсл + hсеп.                                    (5.132) 
 

Число отверстий в распределительной решетке 

 

n = 
2

отвd

жсрешF4




,                                  (5.133) 

 

где   жс – доля живого сечения решетки (0,01…0,07); 

Fреш – площадь решетки, м
2
. 

Проверка возможности уноса частиц минимального диаметра 

Определяют критерий Архимеда для минимального размера час-

тиц и температуры газов на выходе из сушилки. Находят критерий Ля-

щенко Lyвит. При Е = 1, соответствующему уносу частиц (см. рис. Д.3), 

скорость витания частиц, м/с, равна 

 

wвит =

г

мgгv
витуL




.                            (5.134) 

 

Действительная скорость газа в сепарационном пространстве 

для аппарата с вертикальными стенками, м/с, равна 

 

реш
реш

F

V
w  ,                                     (5.135) 

 

где   V – объемный расход газа, м
3
/c; 

Fреш – площадь решетки, равная 0,785 Дреш, м
2
. 

Если окажется, что wсеп > wвит, то необходимо увеличить сече-

ние пространства для обеспечения осаждения частиц минимального 

размера 

Fсеп=
вит

сеп
реш

w

w
F1,1  , м

2
.                           (5.136) 

 

Диаметр сепарационного пространства, м 

 

Дсеп = 
785,0

Fсеп .                                    (5.137) 

 

Гидравлическое сопротивление аппарата 

Гидравлическое сопротивление аппарата, Па 
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Р = Рсл + Рреш,                                 (5.138) 
 

где  Рсл – гидравлическое сопротивление слоя, Па, равно 

 

Рсл = м · (1 – Е0) · g · hсл,                                 (5.139) 
 

где   м – плотность материала, кг/м
3
; 

Е0 – порозность неподвижного слоя, равна 0,4; 

hсл – высота неподвижного слоя, м, равна: 

 

hсл=
решнас

нG

F
,                                      (5.140) 

 

где   Fреш – площадь решетки, м
2
; 

Gн – масса влажного материала, кг; 

нас – насыпная плотность материала, кг; 

Рреш – гидравлическое сопротивление решетки, Па, равно 

 

 
2

2

г
2
отвреш

С

1
w503,0Р


 ,                        (5.141) 

 

где  – доля живого сечения решетки 0,1…0,07; 

wотв – скорость потока в отверстии решетки, м/с; 

С – коэффициент сопротивления решетки, зависящий от отно-

шения диаметра отверстий к толщине решетки dотв/ (см. рис. Д.11). 

  

5.5 Расчет воздушной сушилки «кипящего» слоя 

  

Задание 

Рассчитать сушилку «кипящего» слоя для сушки проса. 

Данные для расчета: 

Производительность (по высушенному материалу) Gк = 900 кг/ч; 

Влажность материала (на общую массу): 

– начальная U1 = 25 %; 

– конечная U2 = 8 %; 

Температура материала (на общую массу): 

– начальная t1 = 18 °С; 

– конечная t2 = 65 °C; 

Температура воздуха: 

– до входа в калорифер (θ = 70 %) t0 = 19 °C; 

– после калорифера t1 = 130 °С; 



187 

– на выходе из сушилки t2 = 70 °C; 

 
Теплоемкость сухого материала см=1,475 кДж/(кг∙К); 

Плотность материала м=768 кг/м
3
; 

Тепловые потери принимаем равными 1,5 % от расхода тепла на 
нагрев материала и испарение влаги. 

Для выбора конструкции сушилки и условий ее работы устанав-
ливают факторы, влияющие на конструкцию сушилки: 

1. Материал сыпучий, сбивается в комки во влажном состоянии. 
2. Отношение максимального размера частичек к минимальному 

 

2
1

2

минd

максd
 .                                   (5.142) 

 

3. Влага, подлежащая удалению, в основном, поверхностная. 
4. Решетку выбирают беспровальную в виде двух параллельно 

расположенных решеток (dотв=0,006 м и S=10 %) оси отверстий кото-
рых смещены одна относительно другой. Живое сечение S рекомен-
дуется в пределах 3…10 %. 

5. Допускается некоторая неравномерность высушенного мате-
риала по конечному влагосодержанию, поскольку при хранении все 
частички проса приобретают одинаковую влажность. 

Для расчета выбирают однокамерный сушильный аппарат с вер-
тикальными стенками прямоугольного сечения. Влажное просо по-
дают с помощью разбрасывателя, чтобы обеспечить равномерное 
«кипение» и предотвратить комкование влажного проса. 

Расход влажного материала 

 

1104
25100

8100
900

1U100

2U100
кGнG 









 кг/ч,            (5.143) 

 

где  U1, U2 – соответственно начальная и конечная влажность мате-
риала, %; 

Gк – производительность установки по высушенному материалу, 
кг/ч. 

Количество испаряемой влаги за 1 секунду 

 

W = Gн – Gк = 1104 – 900 = 204 кг/ч = 0,056 кг/с.     (5.144) 
 

Расход тепла 

 

Q = Qисп + Qнагр + Qпот = 1,15{W ∙ [r + cn(t2 – t
’
1)] + Gk∙cм∙(t

’
2 – t

’
1)}= 

=1,15{204 ∙[2446,2  + 1,97∙(65 – 18)] + 900∙1,475∙ (65 – 18)} = 667351,6 кДж/ч, (5.145) 
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где   r– теплота парообразования при 18 °С кДж/кг; 
cn – теплоемкость пара, кДж/(кг∙К). 

Удельный расход тепла 

 

3,3271
204

6,667351

W

Q
q   кДж/кг влаги.                  (5.146) 

 

Расход воздуха 

 

   
4,11012

7013031001,1

6,667351

2t1tвC

Q
L 





  кг/ч = 3,06 кг/с.    (5.147) 

 

Теплоемкость воздуха Cв взята при 

 

tср = 
2

2t1t   =  
2

70130   = 100 °С.                    (5.148) 

 

Удельный расход воздуха 

 

l = 
W

L  = 
204

4,11012  = 54 кг сухого воздуха/кг влаги.       (5.149) 

 

Скорость воздуха 

Предварительно рассчитывают критическую скорость псевдо-

ожижения для частичек среднего размера, пользуясь графиками Ly = 

f(Ar) (рис. 5.7) для температуры в слое, которую можно считать рав-

ной температуре уходящих газов, т. е. 70 °С. 
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Рисунок 5.7 – Определение критерия Лященко Ly 

 

Рассчитываем критерий Архимеда 

 

Ar = 

в
2v

gм
3d



  = 

03,1101094,1

81,97681210315



  = 6560,          (5.150) 

 

где   ν – кинематический коэффициент вязкости воздуха при темпера-

туре 70 °С; 

ρв – плотность воздуха, рассчитывается по формуле 

 

в = 1,293
70273

273


 = 1,03 кг/м

3
; 

 = 
в

к




=

08,1

310021,0  = 1,94 ∙ 10
–5

 м
2
/с;                 (5.151) 

 

где    r = 0,021 ∙ 10
–3

 – вязкость воздуха при t = 70 °С, Н∙с/м
2
. 

Средний диаметр частичек проса 

 

d=
2

минdмаксd  =
2

21 =1,5мм=15∙10
–4

м.                      (5.152) 

 

Критическое значение критерия Лященко Lyкр = 9,6 ∙ 10
–3

 при           

Ar = 6560. 

Критическая скорость псевдоожижения 

 

Wкр = 3
в

мgvкрLy




= 3

03,1

76881,951094,13107,9   = 0,14 м/с. (5.153) 

Рабочее значение критерия Лященко выбирают при   = 0,6 (про-

цесс идет в основном в первом периоде) (см. рис. Д.10) при Ar = 6560 

Ly9,7 ∙ 10
–1

, тогда коэффициент псевдоожижения 

 

K=3
крLy

Ly =3
3106,9

1107,9



 =3,2.                         (5.154) 

 

Скорость воздуха (считая на полное сечение решетки) 

 

w = K ∙ wкр = 3,2 ∙ 0,14 = 0,448 м/с.                  (5.155) 
 

Скорость воздуха непосредственно у решетки увеличивается за 

счет более высокой температуры 
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wреш = w ∙ 
2t273

1t273



  = 0,448 ∙ 
70273

130273



  = 0,533 м/с.       (5.156) 

При принятом живом сечении решетки, равном 10 %, скорость 

воздуха в отверстиях решетки будет 

 

wотв = 
1,0

решw
 = 

1,0

533,0
 = 5,33 м/с.                      (5.157) 

Эта скорость достаточна для псевдоожижения слоя не только с 

частичками наибольшего диаметра (dmax = 0,002 м), но и с более круп-

ными образованиями (комками), что видно из следующего расчета. 

Если принять число псевдоожижения для укрупненных частиц 

небольшим, лишь достаточным для их перемещения, например K = 4, 

то критическая скорость псевдоожижения для этих частичек будет равна 

wкр.отв = 
K

отвw
= 

4

33,5  = 1,33 м/с.                    (5.158) 

Тогда 

Lyкр.отв =
мgv

вотвкрw







3
. =

76881,951055,2

9,0333,1



 = 11,02,      (5.159) 

 

где   в = 1,293 ∙ 
130273

273


= 0,9 кг/м

3
; 

 

  = 
в

в

  = 

9,0

310023,0   = 2,55 ∙ 10
–5 

м
2
/с,                (5.160) 

 

где   г = 0,023 ∙ 10
–3

 – вязкость воздуха при 130 °С, Н∙с/м
2
. 

Значению Lyкр = 11,02 соответствует Ar = 10
6
. Тогда диаметр ук-

рупненных частичек (комков) 

 

d = 3
2

gм

вvAr






  = 3

81,9768
9,01010255,2710


  = 0,0092 м.        (5.161) 

 

Таким образом, около решетки могут перемещаться даже комки 

проса диаметром 0,009 м. 

Расход тепла в калорифере 

 

Q = LсекCв ∙ (t1 – t0) = 3,06 ∙ 1,01 ∙ (130 – 19) = 343 кВт,   (5.162) 
 

где Cв – теплоемкость воздуха при tср = 100 °С, кДж/(кг∙К). 

Размер решетки для сушилки 

Полная площадь решетки 
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Sреш = 
wв

секL


 = 

448,003,1
06,3


= 6,3м
2 
; dреш = 2,8 м.           (5.163) 

Ширину решетки принимают а = 1,5 м, тогда длина решетки         

b = 
5,1

3,6  = 4,2 м. 

Сепарационное пространство 

Высота зоны действия струй (зоны гидродинамической стабили-

зации) 

hстр = 20 ∙ dотв = 20 ∙ 6 = 0,12 м.                      (5.164) 
 

Высота «кипящего слоя» 

 

h = (2   4) ∙ hстр.                                  (5.165) 

Принимаем 

h = 3 · hстр = 3 ∙ 120 = 0,36 м. 
 

В свою очередь высоту сепарационного пространства принима-

ют в 4 раза больше высоты «кипящего» слоя 

 

hсеп = 4 ∙ 360 = 1,440 м. 

 

Проверяем, будут ли выноситься из аппарата наименьшие час-

тички проса, равные 0,001 м 

 

Ar 

вv

gмd










2

3
 = 

03,1
2

51094,1

81,9768
3

3101























 = 377.           (5.166) 

 

Критерий Лященко, соответствующий уносу частичек, будет 

Lyвит = 3,7, а скорость «витания» частичек диаметром 0,001 м 

 

wвит = 3
в

gмvвитLy


   =3

03,1
81,976851094,17,3   = 0,72 м/с. (5.167) 

 

Действительная скорость газа в сепарационном пространстве 

для аппарата с вертикальными стенками 

 

w = 
273

2
273 t

решSв

секwсекL 







 =    

2733,603,1
70273056,006,3


  = 0,84 м/с. (5.168) 

 

Так как wвит<w, то сечение сепарационного пространства необ-

ходимо расширить до 
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Sсеп = 1,1sреш

витw

w = 1,1∙6,3∙
72,0

84,0  = 8,09; dсеп = 785,0/сепS =3,2 м. (5.169) 

 

Общая высота аппарата (над решеткой) 

 

h + hсеп = 360 + 1440 = 1800 мм = 1,8 м.           (5.170) 
 

Сопротивление сушилки с кипящим слоем 

Сопротивление сушилки с кипящим слоем равно 

 

Рс = Рсл + Рр,                              (5.171) 
 

где   Рсл – сопротивление взвешенного слоя; 

Рр – сопротивление решетки. 

 

Рсл = м∙(1 – )∙g∙h = 768∙(1 – 0,4)∙9,8∙0,36 = 1625 Па;     (5.172) 

Рр = 0,503∙0
2
∙в∙(1 – 

2
)∙с

2
,                        (5.173) 

 

где    – доля живого сечения решетки; 

0 – скорость потока в отверстиях решетки, м/c; 

с – коэффициент сопротивления решетки, зависящий от отно-

шения d0/ (см. рис. Д.11). 

Принимаем  = 2 мм, с = 0,73, тогда 

 

Рр = 0,503∙5,33
2
∙1,03∙(1–0,1

2
)∙0,73 = 10,6 Па. 

 

Сопротивление сушилки равно 

 

Рс = 1625+10,6 = 1635,6 Па. 
 

Расход сухого воздуха 

Рассчитываем плотность воздуха при t0 = 19 °C 

 

0 = 1,29 ∙
19273

273


= 1,2 кг/м

3
. 

 

Объемный расход воздуха, поступающего в калорифер, равен 

 

V0 = 
0ρ

секL = 55,2
2,1

06,3
 м

3
/c.                              (5.174) 

Объемный расход воздуха, выходящего из калорифера равен 

 

V1 = 
1ρ

секL
,                                        (5.175) 
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где 1 – плотность воздуха на выходе из калорифера рассчитывается 

по формуле 

1 = 1,29 ∙ 
130273

273


 = 0,68 кг/м

3
. 

V1 = 5,4
0,68

3,06
  м

3
/c. 

Объемный расход воздуха, выходящего из сушилки равен 

 

V2 = 97,2
03,1

06,3

2ρ

секL
  м

3
/c.                          (5.176) 

 

Выбор и расчет калорифера 

Для подогрева воздуха до 130 °С применяют воздухонагревате-

ли с большой поверхностью теплообмена. Наиболее подходят для 

этого кожухотрубные калориферы. Расчет такого калорифера ничем 

не отличается от типового расчета кожухотрубного теплообменника. 

Необходимая поверхность нагрева F, м, определяется по формуле 

 

срtK
кQ

F


 ,                                              (5.177) 

 

где   K – коэффициент теплопередачи, Вт/(м
2
∙К); 

 tср – средняя разность температур между теплоносителями, К. 

Принимаем в качестве источника тепла насыщенный водяной 

пар: Р = 4ат; tп = 142,9 °С. 

Температурные условия процесса: 

 

142,9 °С ––––––––––––– 142,9 °С
 

19 °С ––––––––––––– 130 °С 

 tср = 

1309,142

199,142
lg3,2

)1309,142()199,142(





  = 49,11 °С. 

 

Количество тепла (Q, Вт), необходимое для нагрева воздуха в 

калорифере, рассчитывается по формуле 

 

Q = Lсек∙Св∙(tk – tн),                                (5.178) 
 

где Св – теплоемкость воздуха, определяется при средней температу-

ре, равной 
   

5,79
2

19130

2

кtнttср 





  °C.                         (5.179) 
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Q = 3,06∙1,014∙10
3
∙(130–19)=344415 Вт. 

 

Принимаем коэффициент теплопередачи К = 20 Вт/м
2
∙К               

(см. табл. 2.3). Тогда поверхность теплообмена равна 

 
350

11,4920

344415
F 


  м

2
. 

 

Устанавливаем два одноходовых теплообменника с поверхно-

стью F = 235 м
2
; диаметр кожуха D = 1 м; длина трубы l = 4,0 м; чис-

ло труб n =747; диаметр трубы d = 0,025  0,002 м (см. табл. В.12). 

Рассчитываем сопротивление калорифера. 

Сопротивление трубного пространства рассчитывается по фор-

муле 

ртр = ∙
2

ρтр
2ω

d

z тр



+[2.5∙(z–1)+2z]

2

ρтр
2ω

тр
 + 

+ 3 ∙
2

тр.ш
2ωтр 

,                                      (5.180) 

где   z – число ходов; 

тр – скорость воздуха в трубном пространстве теплообменника; 

тр – плотность воздуха в трубном пространстве при tср в тепло-

обменнике; 

тр.ш – скорость воздуха в штуцере трубного пространства. 

Средний объем воздуха, проходящего через калорифер, равен 

 

Vср.т = 52,3
2

5,455,2

2

1V0V





 м
3
/с.                 (5.181) 

 

Рассчитываем скорость воздуха в трубах теплообменника 

 

тр = 

n2d0,785

ср.тV



=

7472021,0785,0

52,3



= 13,63 м/c.         (5.182) 

 

Рассчитываем критерий Рейнольдса для воздуха 

 

Re = 
трμ

трρdтрω  = 
310021,0

1021,063,13



 = 13630.                 (5.183) 

 

Определяем коэффициент трения. Принимаем среднюю шерохо-

ватость стальных труб е = 0,002 м (см. табл. Д2). Для d/e = 21/0,2 = 105 

и Re = 13630 находим коэффициент трения = 0,039 (см. рис. Д.1). 
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Принимаем диаметр штуцера Dш=0,3 м (см. табл. В.14). Тогда 

скорость воздуха в штуцере равна 

 

тр.ш = 2

ш

ср.т

D0,785

V


=

203,0785,0

52,3


= 49,8 м/c;                (5.184) 

ртр = 0,039∙
2

113,63

0,021

14 2 


  + [2,5 ∙ (1 – 1) + 2 ∙ 1] 
2

113,632 
  + 

+ 3 ∙ 
2

49.81 2
 = 4596 Па. 

 

Расчет циклона 

Циклон служит для разделения газовых смесей под действием 

центробежной силы. Широкое распространение получили циклоны 

НИИОГАЗ (Научно-исследовательский институт по промышленной и 

санитарной очистке газов). Отличительной особенностью циклонов 

НИИОГАЗ является наклонный патрубок для поступающего газа. 

Широко применяют три типа одиночных циклонов: 

– ЦН-24 – обеспечивает повышенную производительность при 

наименьшем гидравлическом сопротивлении; предназначен для улав-

ливания крупной пыли,  0= 60; 

– ЦН-15 – обеспечивает хорошую степень улавливания при 

сравнительно небольшом гидравлическом сопротивлении,  0 = 160; 

– ЦН-11 – обеспечивает повышенную эффективность и реко-

мендуется в качестве унифицированного пылеуловителя,  0 = 250. 

Расчет циклона производится методом последовательных при-

ближений в следующем порядке: 

1. Выбирают циклон типа ЦН–15 с коэффициентом местного 

сопротивления  0 =160 (см. табл. Г.17). 

2. Принимают  / в  = 740. Диаметр циклона D определяют по 

условной скорости газа wц, отнесенной к полному поперечному сече-

нию цилиндрической части циклона 

 

цw785,0

V
D  ,                                    (5.185) 

 

где   V – объемный расход газа, проходящего через циклон, V = 11165 м
3
/ч; 

цw  – условная скорость газа в цилиндрической части циклона. 

 

 / в = 
2

0 цw /2,                                   (5.186) 
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где   0 = 160. 

цw =
160

2740   = 3,04 м/с. 

 

Плотность воздуха: в = 1,293 ∙ (273/343) = 1,026 кг/м
3
. 

Следовательно 

04,3785,003,1

97,2
D


 = 1,21 м. 

 

Согласно ГОСТ 9617–67 для одиночных циклонов не рекомен-

дуется диаметр выше 1 м. Принимаем диаметр циклона 0,8 м, рассчи-

тываем объем воздуха, проходящего через стандартный циклон 

 

Vcт = 0,785∙Dcт
2
∙wц = 0,785∙0,8

2
∙3,04 = 1,53 м

3
/c.       (5.187) 

 

Рассчитываем число одиночных циклонов 

 

n = 94,1
53,1

97,2

cтV

2V
 .                                (5.188) 

 

Устанавливаем два одиночных циклона диаметром 0,8 м. 

Гидравлическое сопротивление циклона 

 

цp =
0
 ( 2

цwв
 )/2=160∙(1,03∙3,04

2
)/2 = 761 Па.         (5.189) 

 

Общее сопротивление равно 761 ∙ 2 = 1523 Па. 

Расчет рукавного фильтра 

Для очистки газов от пыли методом фильтрования широко при-

меняют тканевые фильтры, и в частности рукавные или мешочные 

фильтры, самовстряхивающиеся с обратной принудительной продув-

кой фильтровальной ткани. 

Во избежание конденсации водяных паров температура газов на 

выходе должна быть на 15…20 °С выше температуры точки росы. 

Поверхность фильтрования, Fрф, м
2
 определяют по формуле 

 

гw
пвVпрVV

рф
F




2 ,                                  (5.190) 

 

где   
2

V  – расход запыленного газа, м
3
/с; 

Vг = 10692 м
3
/ч; 

прV  – расход продувочного газа, м
3
/с; 

прV = (0,10,2)∙V2 = 0,15 ∙ 10692 = 1603,8 м
3
/ч; 
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пвV  – расход подсасываемого в аппарат воздуха, м
3
/с, принима-

ется на 10 % больше расхода газа пвV = (1,051,1) ∙ V2 = 1,05 ∙ 10692 = 

11226 м
3
/ч; 

вw = (0,8 – 1,0) ∙ 10
–2

 м
3
/м

2
с – допустимая удельная нагрузка тка-

невого фильтра по газу; 

гw = 0,9 ∙ 10
–2

 м
3
/м

2
. 

 

2109,03600

112268.160310692
рфF




  = 726 м

2
. 

 

Рассчитанная поверхность фильтрации должна быть проверена 

на допустимую запыленность ткани 

 

рф
F 

н
G

1
/

дG ,                                          (5.191) 

 

где   
н

G
1

 – исходное количество пыли в газе, кг/с, поступающем в ру-

кавный фильтр; 

дG  = (0,2...0,3) – допустимая удельная запыленность ткани. 

По каталогу ОСТ 26-14-2005-77 выбираем фильтр типа СМЦ-

101 с поверхностью 800 м
2
 (см. табл. Г.12, Г.15). 

Рукавные фильтры работают практически в режиме постоянной 

скорости фильтрования, поэтому промежутки времени между встря-

хиванием рукавов определяются располагаемыми перепадами давле-

ний, возрастающими по мере увеличения толщины слоя осевшей пы-

ли обычно p = 1…3 КПа. Принимаем гидравлическое сопротивле-

ние фильтра 1500 Па. 

Сопротивление трубопровода. 

Средний объемный расход воздуха в установке равен 

 

Vср = (V0+V2)/2 = (2,55+2,97)/2 = 2,76 м
3
/c.                  (5.192) 

 

Рассчитываем диаметр трубопровода по формуле 

 

w785,0

cрV
d


 ,                                           (5.193) 

 

где   w – скорость воздуха в трубопроводе (см. табл. 2.7). 

Принимаем w = 15 м/c. 

 

48,0
15785,0

76,2
d 


 м. 
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Принимаем стандартный диаметр трубопровода, равный                 

d = 0,53  0,015 м. Корректируем скорость воздуха в трубопроводе: 

w = 06,14
5,0785,0

76,2
2



 м/с. 

 

Критерий Рейнольдса 

 

Re = 


ρdw = 404316
103,19

11,15,006,14
6







.                      (5.194) 

 

Плотность и вязкость воздуха определены при средней темпера-

туре в трубопроводе, tср = (19 + 70)/2 = 44,5 
0
C. 

Определяем коэффициент трения. Принимаем шероховатость 

стальных труб с незначительной коррозией e = 0.2 мм (см. табл. Д.2). 

Для d/e = 500/0,2 = 2500 и Re = 404316 находим =0,017 (см. рис. Д.3). 

Коэффициенты местных сопротивлений представлены в таб-

лице 5.6. 
 

Таблица 5.6 – Коэффициенты местных сопротивлений 
 

Вид сопротивления  

Вход воздуха в трубопровод 0,2 

Диафрагма (m = 0,4) 8,25 

Задвижка 2·0,15 

Отвод (при  = 90° и R0/d = 4) 0,11·5 
 

Общее гидравлическое сопротивление трубопровода 

 

Р = )Σζ
d

Lλ
(1

2

ωρ 2





 ,                                      (5.195) 

 

где   L – длина трубопровода, принимаем L = 30 м. 

Тогда 

Р = 1253)9,4
0.5

300,017
(1

2

14,061,11 2





 Па. 

 

Общее сопротивление установки равно 

 

Руст = Рсуш + Рк + Рцикл + Рф + Ртр= 

= 4596 + 1635,6 + 1523 + 1500 + 1252 = 10506,6 Па.    (5.196) 
 

Выбор газодувки 

Мощность, потребляемая газодувкой N, кВт, определяется по 

формуле 
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




1000
устPV

N ,                                     (5.197) 

где V – производительность газодувки, м
3
/с; 

устP  – полное сопротивление сушильной установки, Н/м
2
; 

 – к.п.д. вентиляторной установки. 

 

V = V0 = 2,55 м
3
/с.                                 (5.198) 

 

Полное сопротивление сушильной установки 

 

N = 5,33
8,01000

6,1050655,2



  кВт. 

 

Принимаем газодувку (см. табл. Г.16) марки ТВ–200–1.12 со 

следующими характеристиками: 

Производительность – 3,33 м
3
/с; 

Давление – 12000 Па; 

Число оборотов – 48,3 мин
–1

; 

Мощность – 75 кВт. 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 

   

Учебное пособие по дисциплине «Процессы и аппараты пище-

вых производств» отражает общие требования к выполнению курсо-

вого проекта согласно учебному плану по направлению подготовки 

15.03.02 – Технологические машины и оборудование. 

В пособии даны положения и содержание курсового проекта, 

основы расчета материальных и тепловых балансов технологических 

схем, расчеты основных аппаратов и вспомогательного оборудова-

ния, а также правила оформления принципиальных технологических 

схем и чертежей основных аппаратов. 

Приведены примеры расчета теплообменников, колонных аппа-

ратов и сушильных установок. 

Представленные в учебном пособии материалы по дисциплине 

«Процессы и аппараты пищевых производств» позволят студентам 

реализовать предусмотренные учебным планом направления подго-

товки 15.03.02 – Технологические машины и оборудование, 19.03.02 – 

Продукты питания из растительного сырья, 19.03.03 – Продукты пи-

тания животного происхождения, 35.03.07 – Технология производст-

ва и переработки сельскохозяйственной продукции очной и заочной 

форм обучения все предусмотренные учебным планом профессио-

нальные компетенции и выполнить курсовой проект самостоятельно 

без использования дополнительных литературных источников для 

успешной сдачи и защиты работы. 
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ПРИЛОЖЕНИЯ 
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Титульный лист пояснительной записки курсового проекта 
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Индивидуальное задание 
 

КРАСНОЯРСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ АГРАРНЫЙ УНИВЕРСИТЕТ 

Кафедра «Технология, оборудование бродильных и пищевых производств» 

 

Зав. кафедрой _______________ 

Утверждаю _________________ 

 

ЗАДАНИЕ 

по курсовому проектированию 

 

Студенту ____________________________________________________________ 

Группа ______________________________________________________________ 

Тема: Проект установки для пастеризации ________________________________ 

_____________________ производительностью ___________________________ 

 Исходные данные: в пастеризаторе _____________ нагревается от ______ 

до _____________ °С. Давление греющего пара __________. В холодильнике  

_______________________ охлаждается до _______________ °С водой с темпе-

ратурой tн = _____ °С, tк = _____ °С. 

 Содержание пояснительной записки: 

Введение, физико-химические свойства исходного сырья и готового продукта, 

описание технологической схемы и принципа работы основного оборудования, 

технологические расчеты (материальный и тепловой баланс), расчет и подбор 

основного и вспомогательного оборудования по ГОСТу, заключение, библио-

графический список. 

 Графическая часть: 

Схема установки, чертеж основного аппарата 

 

 

Задание выдано ______________________________________________________ 

Срок защиты ________________________________________________________ 

Подпись преподавателя _______________________________________________  
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КРАСНОЯРСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ АГРАРНЫЙ УНИВЕРСИТЕТ 

Кафедра «Технология, оборудование бродильных и пищевых производств» 

 

Зав. кафедрой _______________ 

Утверждаю _________________ 

 

ЗАДАНИЕ 

по курсовому проектированию 

Студенту ____________________________________________________________ 

Группа ______________________________________________________________ 

Тема: Спроектировать ректификационную установку непрерывного действия 

для разделения смеси _________________________________________________ 

 Исходные данные: 

1. Производительность установки _______________________________________ 

2. Состав исходной смеси по низкокипящему компоненту __________________ 

3. Состав дистиллята по низкокипящему компоненту ______________________ 

4. Состав остатка по низкокипящему компоненту _________________________ 

5. Давление в колонне ________________________________________________ 

6. Тип колонны ______________________________________________________ 

 Содержание пояснительной записки: 

Введение, физико-химические свойства исходного сырья и готового продукта, 

описание технологической схемы и принципа работы основного оборудования, 

расчет ректификационной колонны, расчет подогревателя, расчет дефлегматора 

и подбор основного и вспомогательного оборудования по ГОСТу, заключение, 

библиографический список. 

 Графическая часть: 

Схема установки, чертеж установки, чертеж ректификационной колонны. 

Задание выдано ______________________________________________________ 

Срок защиты ________________________________________________________ 

Подпись преподавателя _______________________________________________  
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КРАСНОЯРСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ АГРАРНЫЙ УНИВЕРСИТЕТ 

Кафедра «Технология, оборудование бродильных и пищевых производств» 

 

Зав. кафедрой _______________ 

Утверждаю _________________ 

ЗАДАНИЕ 

по курсовому проектированию 

Студенту ____________________________________________________________ 

Группа ______________________________________________________________ 

Тема: Спроектировать установку для сушки ______________________________ 

в ___________________________________________________________________ 

В качестве теплоносителя взять _________________________________________ 

 Исходные данные: 

1. Производительность установки _______________________________________ 

2. Начальная влажность материала ______________________________________ 

3. Конечная влажность материала _______________________________________ 

4. Начальная температура теплоносителя _________________________________ 

5. Конечная температура теплоносителя _________________________________ 

6. Конечный размер частиц ____________________________________________ 

7. Начальная температура материала ____________________________________ 

8. Конечная температура материала _____________________________________ 

 Содержание пояснительной записки: 

Введение, физико-химические свойства исходного сырья и готового продукта, 

описание технологической схемы и принципа работы основного оборудования, 

расчет сушильной камеры, расчет калорифера, расчет и подбор вентилятора, 

расчет аспирационной системы, выбор основного и вспомогательного оборудо-

вания по ГОСТу, заключение, библиографический список. 

 Графическая часть: 

Схема сушильной установки, чертеж сушильной камеры. 

Задание выдано ______________________________________________________ 

Срок защиты ________________________________________________________ 

Подпись преподавателя _______________________________________________  
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КРАСНОЯРСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ АГРАРНЫЙ УНИВЕРСИТЕТ 

Кафедра «Технология, оборудование бродильных и пищевых производств» 

 

Зав. кафедрой _______________ 

Утверждаю _________________ 

ЗАДАНИЕ 

по курсовому проектированию 

Студенту ____________________________________________________________ 

Группа ______________________________________________________________ 

Тема: Спроектировать установку для выпарки ________ производительностью, 

________ состоящую из _____ корпусов __________________________________ 

работающую по системе питания _______________________________________ 

Поверхности нагрева корпусов должны быть равными между собой. 

 Исходные данные: 

1. Давление свежего пара, обогревающего 1 корпус ________________________ 

2. Вакуум в соковом пространстве последнего корпуса _____________________ 

3. Начальная концентрация ____________________________________________ 

4. Конечная концентрация _____________________________________________ 

5. Температура исходного раствора ______________________________________ 

6. Температура конденсата из барометрического конденсатора 

_______________ 

7. Подогреватели 

 

Номер 

п/п 

Место установки Тип Греющий 

пар 

Температура 

конденсата 

Температура 

до нагрева после нагрева 

       

       

       
  

Содержание пояснительной записки: 

Введение, физико-химические свойства исходного сырья и готового продукта, 

описание технологической схемы и принципа работы основного оборудования, 

расчет многокорпусной батареи, паропроводов, выбор основного и вспомога-

тельного оборудования по ГОСТу, заключение, библиографический список. 

 Графическая часть: 

Схема выпарной установки, чертеж выпарного аппарата. 

Задание выдано ______________________________________________________ 

Срок защиты ________________________________________________________ 

Подпись преподавателя _______________________________________________  
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КРАСНОЯРСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ АГРАРНЫЙ УНИВЕРСИТЕТ 

Кафедра «Технология, оборудование бродильных и пищевых производств» 

 

Зав. кафедрой _______________ 

Утверждаю _________________ 

ЗАДАНИЕ 

по курсовому проектированию 

Студенту ____________________________________________________________ 

Группа ______________________________________________________________ 

Тема: Расчет установки для конденсации и охлаждения ____________________ 

исходные данные: 

1. Производительность ___________________________________________ 

2. Начальная температура вещества ________________________________ 

3. Конечная температура вещества _________________________________ 

4. Начальная температура хладагента _______________________________ 

5. Конечная температура хладагента ________________________________ 

6. Тип аппарата _________________________________________________ 

Объем задания: 

1. Схема установки. 

2. Расчет теплообменников. 

3. Расчет вспомогательного оборудования. 

4. Графическая часть: 

а) схема установки; 

б) чертеж теплообменника. 

Задание выдано ______________________________________________________ 

Срок защиты ________________________________________________________ 

Подпись преподавателя _______________________________________________  
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КРАСНОЯРСКИЙ ГОСУДАРСТВЕННЫЙ АГРАРНЫЙ УНИВЕРСИТЕТ 

Кафедра «Технология, оборудование бродильных и пищевых производств» 

 

Зав. кафедрой _______________ 

Утверждаю _________________ 

ЗАДАНИЕ 

по курсовому проектированию 

Студенту ____________________________________________________________ 

Группа ______________________________________________________________ 

Тема: Расчет установки для нагревания и испарения смеси __________________ 

исходные данные: 

1. Производительность ___________________________________________ 

2. Начальная температура вещества ________________________________ 

3. Конечная температура вещества _________________________________ 

4. Начальная температура теплоносителя ____________________________ 

5. Конечная температура теплоносителя ____________________________ 

6. Тип аппарата _________________________________________________ 

Объем задания: 

1. Схема установки. 

2. Расчет теплообменников. 

3. Расчет вспомогательного оборудования. 

4. Графическая часть: 

а) схема установки; 

б) чертеж испарителя. 

Задание выдано ______________________________________________________ 

Срок защиты ________________________________________________________ 

Подпись преподавателя ______________________________________________  
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Реферат пояснительной записки курсового проекта 

 

Реферат 
 

Пояснительная записка состоит из 25 страниц машинописного текста,           

3 рисунков, 5 таблиц, 7 формул и 4 литературных источников. 

 

ТЕПЛООБМЕН, ТЕПЛОПЕРЕДАЧА, ТЕПЛООТДАЧА, НАГРЕВАНИЕ,  

ИСПАРЕНИЕ, ТЕПЛООБМЕННИК 

 

Объектом исследования является установка, используемая для нагревания 

и выпаривания томатного сока. 

Цель работы – рассчитать и подобрать теплообменник для нагревания 

томатного сока и его выпаривания. 

В результате расчета выпарных аппаратов с естественной циркуляцией с 

поверхностью 200 м
2
, диаметр греющей камеры 1,2 м, сепаратор 2,8 м. 

Подобрано вспомогательное оборудование: подогреватель F = 46 м
2
, баро-

метрический конденсатор d = 0,8 м. Выполнен расчет диаметров трубопровода. 

Экономичность выпарки 1,94 кг/кг, удельный расход пара 0,7 кг/кг выпа-

ренной воды. 

Графическая часть проекта представлена технологической схемой уста-

новки и чертежом выпарного аппарата. 
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Содержание пояснительной записки курсового проекта 
 

 

Содержание 
 

 

Введение ............................................................................................................. 5 

1 Физико-химические свойства исходного сырья и готового продукта .... 6 

2 Описание технологической схемы ............................................................... 7 

3 Расчет основного оборудования................................................................... 8 

3.1 Расчет подогревателя.................................................................................. 8 

3.2 Расчет испарителя ..................................................................................... 11 

4 Расчет вспомогательного оборудования ................................................... 12 

4.1 Расчет барометрического конденсатора ................................................ 20 

4.2 Расчет вакуум-насоса ............................................................................... 22 

4.3 Расчет трубопроводов .............................................................................. 22 
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Заключение ...................................................................................................... 26 
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Изм. Лист № докум. Подпись Дата 
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Пример изображения технологической схемы 
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Пример изображения основного аппарата 
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Приложение Б 
 

Таблица Б.1 – Зависимость плотности яблочного сока от концентрации                     

при температуре 20 °С 

 

Концентрация сока, % 
ρ, 

кг/м
3
 

Концентрация сока, % 
ρ, 

кг/м
3
 

Концентрация сока, % 
ρ, 

кг/м
3
 

9,8 1030 30,0 1124 51,5 1225 

12,8 1048 33,0 1144 54,7 1227 

15,0 1063 34,0 1146 56,5 1272 

18,0 1077 36,5 1179 57,5 1275 

20,0 1080 46,5 1220 61,0 1301 

22,4 1086 47,0 1223 62,4 1308 

24,0 1086 48,5 1223 64,0 1312 

26,4 1109 – – – – 

 

Таблица Б.2 – Зависимость плотности виноградного сока от концентрации                   

и температуры 

 

t, °С 
ρ, кг/м

3
, при концентрации, % 

15 20 30 40 50 60 70 

0 1065 1088 1138 1185 1242 1300 1373 

10 1065 1085 1132 1180 1237 1295 1368 

20 1056 1081 1127 1176 1232 1290 1361 

30 1052 1078 1124 1173 1228 1283 1355 

40 1050 1075 1121 1168 1225 1278 1350 

50 1048 1071 1118 1162 1220 1275 1342 

60 1045 1067 1112 1156 1215 1268 1334 

70 1040 1062 1108 1150 1210 1262 1326 

 

Таблица Б.3 – Зависимость плотности натурального томатного сока                              

от содержания сухих веществ и температуры 

 
t, °С ρ, кг/м

3
, при концентрации сока, % 

 4,29 8,07 12,40 16,40 20,22 25,22 30,04 

20 1030 1046 1061 1078 1120 1121 1141 

30 1023 1038 1055 1070 1097 1118 1137 

40 1017 1033 1048 1065 1090 1109 1130 

50 1011 1027 1043 1061 1084 1102 1124 

60 1008 1025 1038 1055 1080 1098 1118 

70 1000 1015 1030 1048 1072 1090 1113 

80 997 1009 1022 1041 1062 1088 1105 

 

Таблица Б.4 – Динамический коэффициент вязкости яблочного сока                                

в зависимости от температуры при различных концентрациях 

 

t, °С 
μ, мПа∙с, при концентрации сока, % 

15,0 29,5 35,4 40,0 50,0 

10 1,89 – – – – 

20 1,54 3,28 5,12 9,25 19,27 

30 1,51 2,75 3,87 5,84 12,35 

40 0,86 2,04 2,94 3,80 8,86 

50 0,74 1,75 2,15 2,97 6,22 

60 0,65 1,68 1,87 2,04 4,32 

70 0,52 1,12 1,24 1,95 3,28 

80 0,52 1,07 1,22 1,80 2,90 
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Таблица Б.5 – Динамический коэффициент вязкости виноградного сока                          

в зависимости от температуры при различных концентрациях 

 

t, °С 
μ, мПа∙с, при концентрации сока, % 

15 20 30 40 50 

0 – 4,00 6,50 15,0 48,0 

5 – 3,80 5,40 11,7 37,0 

10 2,20 3,25 4,30 9,2 28,0 

20 1,75 2,40 3,80 6,2 15,0 

30 1,40 1J5 2,76 – – 

40 1,10 1,35 2,20 – – 

50 0,90 1,05 1,80 – – 

60 0,75 0,85 1,40 – – 

70 0,60 0,74 1,15 – – 

 

Таблица Б.6 – Динамический коэффициент вязкости томатного сока                               

в зависимости от температуры при различных концентрациях 

 

t, °С 
μ, мПа∙с, при концентрации сока, % 

4,62 6,35 10,8 11,2 13,5 14,0 17,6 25,0 

30 60 95 410 450 700 1000 2500 4300 

40 50 75 320 360 520 750 1800 3200 

50 25 50 240 265 405 700 1400 2100 

60 15 45 175 200 290 500 1000 1700 

70 10 30 140 170 205 400 650 1150 

80 5 25 110 130 185 250 500 1050 

   

Таблица Б.7 – Коэффициент теплопроводности сока в зависимости                       

от температуры при различном содержании сухих веществ 

 

Концентрация сока, % 
∙10

2
, Вт/(м∙К), при температуре, °С 

25 35 45 55 65 75 

Яблочный сок 

13 52,1 55,6 55,9 58,0 60,0 62,0 

20 47,5 49,7 51,6 53,4 55,3 57,8 

30 44,1 46,4 47,6 50,4 52,0 54,5 

40 41,5 43,3 45,0 47,5 48,8 50,7 

50 39,2 41,0 42,6 44,6 46,7 47,5 

60 35,4 38,6 40,0 41,9 43,1 44,3 

Виноградный сок 

20 49,1 52,0 53,7 56,5 57,8 59,0 

30 45,6 47,3 50,0 52,5 53,8 55,8 

40 42,8 45,4 46,8 49,2 50,4 52,2 

50 39,8 41,9 43,9 44,7 47,4 49,3 

60 37,1 37,1 40,0 41,5 44,0 46,3 
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Таблица Б.8 – Теплоемкость яблочного сока при различной концентрации                      
в зависимости от температуры 

 

t, °С с, Дж/(кг∙К), при концентрации сока, % 

15 20 30 40 50 58 

20 3690 3530 3330 3180 2950 2800 

30 3730 3600 3410 3250 3030 2920 

40 3750 3630 3450 3290 3070 2970 

50 3780 3660 3470 3300 3120 3000 

60 3780 3665 3475 3300 3125 3000 

70 3780 3665 3475 3300 3125 3000 

80 3780 3665 3475 3300 3125 3000 
 

Таблица Б.9 – Зависимость динамического коэффициента вязкости вина                         
от температуры 

 

t, °С 
μ, мПа∙с 

Сухое Крепленное Фруктовое Белый мускат 

–10 – 8,581* 7,110 12,405 

–5 3,628** 6,865 6,865 9,385 

0 2,991 5,433 4,648 7,355 

5 2,451 4,285 3,697 5,805 

10 2,029 3,432 2,951 4,707 

15 1,716 2,765 2,412 3,824 

20 1,510 2,353 2,079 3,128 

25 1,343 1,981 1,765 2,599 

30 1,226 1,716 1,530 2,275 

35 1,128 1,471 1,324 1,981 

40 1,030 1,304 1,206 1,755 

45 0,980 1,177 1,088 1,569 

50 0,932 1,079 1,069 1,441 

55 0,902 1,030 1,049 1,373 

60 0,882 1,030 1,030 1,343 

* При –9 °С. 
** При –4 °С. 
 

Таблица Б.10 – Зависимость плотности и удельной теплоемкости вина                          
от температуры 

 

t, °С Сухое Крепленное Фруктовое Белый мускат 

 
ρ, 

кг/м
3
 

с, Дж/(кг∙К) 
ρ, 

кг/м
3
 

с, Дж/(кг∙К) 
ρ, 

кг/м
3
 

с, Дж/(кг∙К) 
ρ, 

кг/м
3
 

с, Дж/(кг∙К) 

–10 – – 1036 3529* 1019* – 1094 3467 

–5 996** – 1036 3626 1019 3669 1093 3563 

0 996 3881 1034 3680 1018 4056 1092 3601 

3 996 3827 1032 3714 1017 4091 1091 3609 

10 995 3785 1030 3726 1015 4095 1089 3609 

15 994 3760 1028 3726 1014 4095 1088 3609 

20 993 3735 1025 3726 1012 4095 1086 3609 

25 992 3718 1022 3726 1010 4095 1084 3609 

30 991 3710 1020 3726 1008 4095 1082 3609 

35 989 3710 1017 3726 1005 4095 1080 3609 

40 986 3710 1014 3726 1003 4095 1077 3609 

45 984 3726 1011 3726 1000 4095 1074 3609 

50 981 3739 1008 3726 998 4095 1071 3609 

55 981 3756 1005 3726 995 4095 1068 3609 

60 975 3789 1002 3726 993 4095 1065 3609 

* При –9 °С. 
** При –4 °С. 
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Таблица Б.11 – Зависимость коэффициента теплопроводности вина                             
от температуры 

 

t, °С 
∙10

2
, Вт/(м∙К) 

Сухое Крепленное Фруктовое Белый мускат 

–10 – 33,0* 31,4* 33,7 

–5 40,9** 35,0 32,6 34,5 

0 42,4 36,7 33,7 35,5 

5 44,3 38,1 34,9 36,4 

10 46,1 39,3 36,0 37,3 

15 47,9 40,1 37,2 38,3 

20 49,4 40,8 38,4 39,2 

25 50,8 41,4 39,5 40,1 

30 52,1 41,6 40,1 41,6 

35 53,1 41,7 41,9 42,1 

40 53,9 41,9 43,0 43,0 

45 54,6 42,0 44,2 43,9 

50 55,1 42,1 45,3 44,8 

55 55,6 42,2 46,5 45,9 

60 55,8 42,3 47,7 47,4 

*При –9°С. 
**При –4°С. 
  

Таблица Б.12 – Температура затвердевания вина 

 

Сухое Крепленное Фруктовое Белый мускат 

tЗАТ, °С ρ, кг/м
3
 tЗАТ, °С ρ, кг/м

3
 tЗАТ, °С ρ, кг/м

3
 tЗАТ, °С ρ, кг/м

3
 

–5,0 992,5 –10,2 1022,7 –11,0 1001,9 –12,4 1084,9 

–5,8 994,0 –11,6 1023,0 –12,0 1014,2 –14,2 1071,7 

–5,1 992,0 –9,8 1033,4 –13,6 1058,2 –13,2 1071,2 

–6,6 996,4 –12,8 1026,2 –11,2 1016,0 – – 

–5,4 991,5 –12,0 1022,7 –11,2 1002,7 – – 
 

Таблица Б.13 – Теплофизические характеристики продуктов пивоваренного 
производства 

 

Продукты t, °С ρ, кг/м
3
 μ, мПа∙с с, Дж/(кг∙К) ∙10

2
, Вт/(м∙К) δ∙10

3
, H/м 

Пиво Ленинградское 

Заторная масса 40 
80 

1097 
1097 

– 
– 

3569 
3646 

41,0 
45,6 

– 
– 

Сусло неохмелен-
ное 

50 
80 

1072 
1056 

 
3671 
3726 

56,0 
58,3 

 

Сусло охмеленное 50 
80 

1072 
1056 

 
3679 
3730 

57,0 
60,5 

 

Готовое пиво 50 
80 

1020 
1020 

 
3860 
3873 

55,0 
57,9 

 

Пиво Жигулевское 

Заторная масса 20 
80 

1081 
1081 

– 
– 

3626 
3718 

46,2 
54,1 

– 
– 

Сусло неохмелен-
ное 

50 
80 

1077 
1058 

1,382 
0,750 

3758 
3810 

56,3 
60,5 

36,7 
36,0 

Сусло охмеленное 50 
90 

1048 
1015 

1,097 
0,698 

3915 
3960 

58,6 
62,0 

30,0 
– 

Готовое пиво 50 
90 

1008 
1000 

0,780 
0,409 

4007 
4028 

55,6 
59,7 

43,9 
42,8 
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Таблица Б.14 – Свойства водно-спиртовых паров при давлении 9,81∙10
4
 Па 

 

Содержание спирта в жидкости Температура  

кипения смеси 

Содержание спирта в парах 

% мас. % мол. % мас. % мол. 

1,00 0,39 98,75 10,75 4,51 

5,00 2,01 94,95 37,0 18,68 

10,00 4,16 91,30 52,2 29,92 

15,00 6,46 89,0 60,0 36,98 

20,00 8,92 87,0 65,0 42,09 

25,00 11,53 85,7 68,6 46,08 

30,00 14,35 84,7 71,3 49,30 

35,00 17,41 83,75 73,2 51,67 

40,00 20,68 83,1 74,6 53,46 

45,00 24,25 82,45 79,9 55,22 

50,00 28,12 81,9 77,0 56,71 

55,00 32,34 81,4 78,2 58,39 

60,00 36,98 81,0 79,5 60,29 

65,00 42,09 80,6 80,8 62,22 

70,00 47,72 80,2 82,1 64,21 

75,00 54,00 79,75 83,8 66,93 

80,00 61,02 79,5 85,8 70,29 

85,00 68,92 78,95 88,3 74,69 

90,00 77,88 78,5 91,3 80,42 

95,00 88,15 78,15 95,05 88,25 

96,57 89,41 78,15 95,57 89,41 
  

Таблица Б.15 – Свойства водно-спиртовых паров при давлении 10
5
 Па 

 

Концентрация, % маc. t, °С ι’, кДж/кг r, кДж/кг ι’’, кДж/кг ρп, кг/м
3
 

0 100,0 418,70 2256,7 2675,0 0,589 

5 99,4 424,56 2185,6 2610,0 0,620 

10 98,8 426,24 2114,4 2540,0 0,643 

15 98,2 423,30 2043,0 2466,5 0,667 

20 97,6 420,79 1972,1 2392,9 0,694 

25 97,0 420,37 1902,9 2383,4 0,722 

30 96,0 417,86 1833,9 2250,5 0,750 

35 95,3 406,97 1762,7 2169,7 0,785 

40 94,0 397,34 1691,5 2087,2 0,817 

45 93,2 382,27 1624,5 2006,8 0,854 

50 91,9 369,29 1553,4 1922,6 0,887 

55 90,6 356,73 1484,3 1841,0 0,933 

60 89,0 342,91 1415,2 1758,1 0,976 

65 87,0 322,81 1346,0 1668,9 1,025 

70 85,1 306,48 1277,0 1585,2 1,085 

75 82,8 284,29 1210,0 1494,3 1,145 

80 80,8 260,1 1143,0 1403,0 1,214 

85 79,6 249,96 1071,8 1321,8 1,295 

90 78,7 237,40 996,5 1233,9 1,380 

95 78,2 222,74 925,3 1148,0 1,480 

100 78,3 209,76 854,1 1063,9 1,598 
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Таблица Б.16 – Плотность водно-спиртовых растворов при различной              

температуре 

 

t,°С ρ, кг/м
3
, при концентрации, % мас. 

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 

–20 – – – – – – – – – – 823 

0 1000 – 977 – 947 – 904 – 857 – 806 

20 998 982 969 954 935 914 891 868 844 818 789 

30 996 979 964 948 928 906 883 859 836 809 781 

40 994 975 959 941 920 898 874 850 826 800 772 

50 988 971 953 935 912 889 865 841 817 791 763 

60 983 964 947 927 903 880 856 831 807 781 754 

70 978 957 939 919 894 871 846 822 797 772 744 

80 972 954 932 910 885 862 837 812 787 762 735 

100 958 – 922 – 885 – 835 – 783 – 716 

120 943 – 910 – 872 – 820 – 768 – 683 

 

Таблица Б.17 – Динамический коэффициент вязкости водно-спиртовых растворов 

при различной температуре 

 

t, °С μ, мПа∙с, при концентрации, % мас. 

 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 

10 – 2,162 3,235 4,095 4,355 4,774 3,787 3,268 2,663 2,048 1,480 

20 0,988 1,548 2,168 2,670 2,867 2,832 2,642 2,369 1,998 1,601 1,221 

30 0,801 1,153 1,539 1,849 1,941 2,001 1,906 1,744 1,519 1,270 0,997 

40 0,653 0,896 1,144 1,353 1,455 1,475 1,426 1,328 1,181 1,022 0,824 

50 0,549 0,725 0,896 1,038 1,116 1,136 1,109 1,044 0,950 0,835 0,695 

60 0,470 0,602 0,728 0,826 0,887 0,904 0,887 0,841 0,778 0,695 0,590 

70 0,405 0,509 0,606 0,677 0,724 0,739 0,727 0,696 0,648 0,589 0,506 

75 – 0,481 0,578 0,625 0,665 0,600 0,700 0,650 0,605 – – 

  

Таблица Б.18 – Коэффициент теплопроводности водно-спиртовых растворов 

при различной температуре 
 

t, °С 
∙10

2
, Вт/(м∙К), при концентрации, % мас. 

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 

20 0,61 0,55 0,50 0,45 0,41 0,35 0,30 0,27 0,24 0,23 0,19 

30 0,62 0,57 0,52 0,48 0,42 0,37 0,33 0,28 0,26 0,24 0,19 

40 0,64 0,58 0,54 0,49 0,44 0,38 0,34 0,30 0,27 6,26 0,18 

50 0,65 0,61 0,55 0,50 0,45 0,39 0,36 0,31 0,28 0,27 0,18 

60 0,66 0,62 0,56 0,51 0,46 0,41 0,37 0,33 0,29 0,28 0,18 

70 0,66 0,62 0,57 0,52 0,48 0,42 0,38 0,34 0,30 0,28 0,18 

80 0,6 0,63 0,58 0,54 0,49 0,43 0,38 0,35 0,31 0,29 0,18 
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Таблица Б.19 – Теплоемкость водно-спиртовых растворов при различной              

температуре 
 

t, °С 
с, Дж/(кг∙К), при концентрации, % мас. 

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 

20 4183 4262 4304 4212 3961 3789 3550 3266 2998 2730 2403 

30 4199 4270 4310 4270 4100 3850 3600 3350 3100 2810 2510 

40 4183 4283 4312 4245 4091 3873 3663 3429 3140 2906 2600 

50 4199 4270 4310 4400 4190 4020 3850 3680 3220 2930 2720 

60 4187 4283 4342 4275 4132 3948 3776 3584 3341 3140 2948 

70 4212 4310 4310 4480 4350 4230 4100 3940 3640 3350 2970 

80 4216 4310 4310 4520 4400 4310 4230 4100 3850 3560 3100 

90 – 4310 4310 4560 4440 4400 4350 4270 4060 3770 3260 

100 – 4350 4310 4600 4480 4480 4480 4430 4270 3980 3430 

110 – 4310 4310 4650 4520 4560 4600 4600 4480 4190 3600 

  

Таблица Б.20 – Свойства насыщенного водяного пара в зависимости                        

от температуры 
 

Температура, 
о
С 

Давление 

(абсолютное), 

кгс/см
2
 

Удельный 

объем, 

м
З
/кг 

Плотность, 

кг/м
З
 

Удельная 

энтальпия 

жидкости 

i’, кДж/кг 

Удельная 

энтальпия 

пара i’’, 

кДж/кг 

Удельная 

теплота 

парообразования 

r, кДж/кг 

1 2 3 4 5 6 7 

0 0,0062 206,5 0,00484 0 2493,1 2493,1 

5 0,0089 147,1 0,00680 20,95 2502,7 2481,7 

10 0,0125 106,4 0,00940 41,90 2512,3 2470,4 

15 0,0174 77,9 0,01283 62,85 2522,4 2459,5 

20 0,0238 57,8 0,01729 83,80 2532,0 2448,2 

25 0,0323 43,40 0,02304 104,75 2541,7 2436,9 

30 0,0433 32,93 0,03036 125,70 2551,3 2425,6 

35 0,0573 25,25 0,03960 146,65 2561,0 2414,3 

40 0,0752 19,55 0,05114 167,60 2570,6 2403,0 

45 0,0977 15,28 0,06543 188,55 2579,8 2391,3 

50 0,1258 12,054 0,0830 209,50 2589,5 2380,0 

55 0,1605 9,589 0,1043 230,45 2598,7 2368,2 

60 0,2031 7,687 0,1301 251,40 2608,3 2356,9 

65 0,2550 6,209 0,1611 272,35 2617,5 2345,2 

70 0,3177 5,052 0,1979 293,30 2626,3 2333,0 

75 0,393 4,139 0,2416 314,3 2636 2321 

80 0,483 3,414 0,2929 335,2 2644 2310 

85 0,590 2,832 0,3531 356,2 2653 2297 

90 0,715 2,365 0,4229 377,1 2662 2285 

95 0,862 1,985 0,5039 398,1 2671 2273 

100 1,033 1,675 0,5970 419,0 2679 2260 

105 1,232 1,421 0,7036 440,4 2687 2248 

110 1,461 1,212 0,8254 461,3 2696 2234 

115 1,724 1,038 0,9635 482,7 2704 2221 

120 2,025 0,893 1,1199 504,1 2711 2207 

125 2,367 0,7715 1,296 525,4 2718 2194 
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Окончание таблицы Б.20 
1 2 3 4 5 6 7 

130 2,755 0,6693 1,494 546,8 2726 2179 

135 3,192 0,5831 1,715 568,2 2733 2165 

140 3,685 0,5096 1,962 589,5 2740 2150 

145 4,238 0,4469 2,238 611,3 2747 2125 

150 4,855 0,3933 2,543 632,7 2753 2120 

160 6,303 0,3075 3,252 654,1 2765 2089 

170 8,080 0,2431 4,113 719,8 2776 2056 

180 10,23 0,1944 5,145 763,8 2785 2021 

190 12,80 0,1568 6,378 808,3 2792 1984 

200 15,85 0,1276 7,840 852,7 2798 1945 

210 19,55 0,1045 9,567 897,9 2801 1904 

220 23,66 0,0862 11,600 943,2 2803 1860 

230 28,53 0,07155 13,98 989,3 2802 1813 

240 34,13 0,05967 16,76 1035 2799 1763 

250 40,55 0,04998 20,01 1082 2792 1710 

260 47,85 0,04199 23,82 1130 2783 1653 

270 56,11 0,03538 28,27 1178 2770 1593 

280 65,42 0,02988 33,47 1226 2754 1528 

290 75,88 0,02525 39,60 1275 2734 1459 

300 87,6 0,02131 46,93 1327 2710 1384 

310 100,7 0,01799 55,59 1380 2682 1302 

320 115,2 0,01516 65,95 1437 2650 1213 

330 131,3 0,01273 78,53 1498 2613 1117 

340 149,0 0,01064 93,98 1564 2571 1009 

350 168,6 0,00884 113,2 1638 2519 881,2 

360 190,3 0,00716 139,6 1730 2444 713,6 

370 214,5 0,00585 171,0 1890 2304 411,5 

374 225 0,00310 322,6 2100 2100 0 

Пересчет в СИ: 1 кгс/см
2
 = 9,881∙10

4
 Па. 

  

Таблица Б.21 – Свойства насыщенного водяного пара в зависимости от давления 
 

Давление 

(абсолют-

ное), 

кгс/см
2
 

Темпера-

тура, 
о
С 

Удельный 

объем, 

м
3
/кг 

Плотность, 

кг/м
З
 

Удельная 

энтальпия 

жидкости 

i’, кДж/кг 

Удельная 

энтальпия 

пара i’’, 

кДж/кг 

Удельная 

теплота па-

рообразова-

ния r, 

кДж/кг 

1 2 3 4 5 6 7 

0,01 6,6 131,60 0,00760 27,7 2506 2478 

0,015 12,7 89,64 0,01116 53,2 2518 2465 

0,02 17,1 68,27 0,01465 71,6 2526 2455 

0,025 20,7 55,28 0,01809 86,7 2533 2447 

0,03 23,7 46,53 0,02149 99,3 2539 2440 

0,04 28,6 35,46 0,02820 119,8 2548 2429 

0,05 32,5 28,73 0,03481 136,2 2556 2420 

0,06 35,8 24,19 0,04133 150,0 2562 2413 

0,08 41,1 18,45 0,05420 172,2 2573 2400 

0,10 45,4 14,96 0,06686 190,2 2581 2390 
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Окончание таблицы Б.21 
1 2 3 4 5 6 7 

0,12 49,0 12,60 0,07937 205,3 2588 2382 

0,15 53,6 10,22 0,09789 224,6 2596 2372 

0,30 68,7 5,331 0,1876 287,9 2620 2336 

0,40 75,4 4,072 0,2456 315,9 2632 2320 

0,50 80,9 3,304 0,3027 339,0 2642 2307 

0,60 85,5 2,785 0,3590 358,2 2650 2296 

0,70 89,3 2,411 0,4147 375,0 2657 2286 

0,80 93,0 2,128 0,4699 389,7 2663 2278 

0,90 96,2 1,906 0,5246 403,1 2668 2270 

1,0 99,1 1,727 0,5790 415,2 2677 2264 

1,2 104,2 1,457 0,6865 437,0 2686 2249 

1,4 104,2 1,261 0,7931 456,3 2693 2237 

1,6 112,7 1,113 0,898 473,1 2703 2227 

1,8 116,3 0,997 1,003 483,6 2709 2217 

2,0 119,6 0,903 1,107 502,4 2710 2208 

3,0 132,9 0,6180 1,618 558,9 2730 2171 

4,0 142,9 0,4718 2,120 601,1 2744 2141 

5,0 151,1 0,3825 2,614 637,7 2754 2117 

6,0 158,1 0,3222 3,104 667,9 2768 2095 

7,0 164,2 0,2785 3,591 694,3 2769 2075 

8,0 169,6 0,2454 4,075 718,4 2776 2057 

9,0 174,5 0,2195 4,536 740,0 2780 2040 

10 179,0 0,1985 5,037 759,6 2784 2024 

11 183,2 0,1813 5,516 778,1 2787 2009 

12 187,1 0,1668 5,996 795,3 2790 1995 

13 190,7 0,1545 6,474 811,2 2793 1984 

14 194,1 0,1438 6,952 826,7 2795 1968 

15 197,4 0,1346 7,431 840,9 2796 1956 

16 200,4 0,1264 7,909 854,8 2798 1943 

17 203,4 0,1192 8,389 867,7 2799 1931 

18 206,2 0,1128 8,868 880,3 2800 1920 

19 208,8 0,1070 9,349 892,5 2801 1909 

20 211,4 0,1017 9,83 904,2 2802 1898 

30 232,8 0,06802 14,70 1002 2801 1800 

40 249,2 0,05069 19,73 1079 2793 1715 

50 262,7 0,04007 24,96 1143 2780 1637 

60 274,3 0,03289 30,41 1199 2763 1565 

70 284,5 0,02769 36,12 1249 2746 1497 

80 293,6 0,02374 42,13 1294 2726 1432 

90 301,9 0,02064 48,45 1337 2705 1369 

100 309,5 0,01815 55,11 1377 2684 1306 

120 323,1 0,01437 69,60 1455 2638 1183 

160 345,7 0,00956 104,6 1606 2540 934 

180 355,4 0,00782 128,0 1684 2483 799 

200 364,2 0,00614 162,9 1783 2400 617 

225 374,0 0,00310 322,6 2100 2100 0 

Пересчет в СИ: 1 кгс/см
2
 = 9,881∙10

4
 Па. 
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Таблица Б.22 – Физические свойства воды (на линии насыщения) 

 
p, кгс/ 

см
2
 t, 

o
C 

ρ, 

кг/м
3
 

i, 

Дж/

кгК 

c, 

Дж/к

гК 

λ·10
2
, 

Вт/м

К 

α·10
7
, 

м
2
/с 

μ·10
6
, 

Па·с 

ν·10
6
 

м
2
/с 

β·10
4
, 

К
–1

 

ζ·10
4
, 

кг/с
2
 

Pr 

1 0 1000 0 4,23 55,1 1,31 1790 1,79 –0,63 756 13,7 

1 10 1000 41,9 4,19 57,5 1,37 1310 1,31 +0,7 762 9,52 

1 20 998 83,8 4,19 59,9 1,43 1000 1,01 1,82 727 7,02 

1 30 996 126 4,18 61,8 1,49 804 0,81 3,21 712 5,42 

1 40 992 168 4,18 63,4 1,53 657 0,66 3,87 697 4,31 

1 50 988 210 4,18 64,8 1,57 549 0,556 4,49 677 3,54 

1 60 983 251 4,18 65,9 1,61 470 0,478 5,11 662 2,98 

1 70 978 293 4,19 66,8 1,63 406 0,415 5,70 643 2,55 

1 80 972 335 4,19 67,5 1,66 355 0,365 6,32 626 2,21 

1 90 965 377 4,19 68,0 1,68 315 0,326 6,95 607 1,95 

1,03 100 958 419 4,23 68,3 1,69 282 0,295 7,5 589 1,75 

10,46 110 951 461 4,23 68,5 1,69 256 0,268 8,0 569 1,58 

2,02 120 943 503 4,23 68,6 1,72 231 0,244 8,6 549 1,43 

2,75 130 935 545 4,27 68,6 1,72 212 0,226 9,2 529 1,32 

3,68 140 926 587 4,27 68,5 1,72 196 0,212 9,7 507 1,23 

4,85 150 917 629 4,32 68,4 1,72 185 0,202 10,3 487 1,17 

6,30 160 907 671 4,36 68,3 1,72 174 0,191 10,8 466 1,10 

8,08 170 897 713 4,40 67,9 1,72 163 0,181 11,5 444 1,05 

10,23 180 887 755 4,44 67,5 1,72 153 0,173 12,2 424 1,01 

  

Таблица Б.23 – Температурная депрессия сахарных растворов 

 
Концен-

трация 

раствора, 

% 

Δ, 
о
С, при температуре в надсоковом пространстве аппарата 

о
С 

60 65 70 75 80 85 90 95 100 105 110 115 120 125 130 

10 0,1 0,1 0,08 0,09 0,09 0,09 0,09 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1 

15 0,15 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 

20 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3 0,4 0,4 0,4 0,4 0,4 

25 0,4 0,4 0,4 0,4 0,4 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5 0,6 0,6 0,6 

30 0,5 0,6 0,6 0,6 0,6 0,6 0,7 0,7 0,7 0,7 0,7 0,8 0,8 0,8 0,8 

35 0,7 0,7 0,7 0,8 0,8 0,8 0,8 0,9 0,9 0,9 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 

40 0,9 1,0 1,0 1,0 1,0 1,1 1,1 1,2 1,2 1,2 1,3 1,3 1,3 1,4 – 

45 1,3 1,3 1,3 1,4 1,4 1,5 1,5 1,6 1,6 1,7 1,7 1,7 1,9 – – 

50 1,6 1,6 1,7 1,7 1,8 1,9 1,9 2,0 2,0 2,1 2,2 2,2 2,3 – – 

55 2,0 2,1 2,2 2,2 2,3 2,4 2,5 2,5 2,6 2,7 2,8 2,9 – – – 

60 2,6 2,7 2,7 2,8 2,9 3,0 3,1 3,2 3,3 3,4 3,6 3,7 – – – 

65 3,3 3,4 3,5 3,6 3,8 3,9 4,0 4,1 4,3 4,4 4,6 – – – – 

70 4,2 4,3 4,4 4,8 4,8 4,9 5,1 5,3 5,4 5,6 5,8 – – – – 
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Таблица Б.24 – Среднее значение тепловой проводимости загрязнений стенок 

 

Теплоноситель 

Тепловая проводимость 

загрязнений стенок 

1/rзагр, Вт/м
2
∙К 

Вода загрязненная 1400–1850* 

Вода среднего качества 1860–2900* 

Вода хорошего качества 2900–5800* 

Вода очищенная 2900–5800* 

Вода дистиллированная 11600 

Нефтепродукты чистые, масла, пары хладагентов 2900 

Нефтепродукты сырые 1160 

Органические жидкости, рассолы, жидкие хладагенты 5800 

Водяной пар (с содержанием масла) 5800 

Органические пары 11600 

Воздух 2800 

* для воды меньшие значения тепловой проводимости загрязнений соответствуют более 

высоким температурам. 

  

Таблица Б.25 – Плотность воды и уксусной кислоты 
 

Вещество 
Плотность, кг/м

3 

0 20 40 60 80 100 120 

Вода 1000 988 992 983 972 958 943 

100 %-я 

уксусная 

кислота 

1072 1048 1027 1004 981 958 922 

50 %-я 

уксусная 

кислота 

1074 1058 1042 1026 1010 994 978 

 

Таблица Б.26 – Вязкость воды и уксусной кислоты 
 

Вещество 
Вязкость, мПа·с 

0 10 20 30 40 50 60 80 100 120 

Вода 1,99 1,31 1,0 0,801 0,656 0,549 0,469 0,357 0,284 0,232 

100 %-я  

уксусная  

кислота 

– – 1,22 1,04 0,9 0,79 0,7 0,56 0,46 0,37 

50 %-я  

уксусная  

кислота 

4,35 3,03 2,21 1,7 1,35 1,11 0,92 0,65 0,5 0,4 

 

Таблица Б.27 – Коэффициент теплопроводности воды и уксусной кислоты 
 

Вещество Теплопроводность, Вт/(м·К) 

0 20 40 60 80 100 120 

Вода 0,56 0,59 0,63 0,65 0,67 – – 

100 %-я уксусная кислота 0,26 0,25 0,24 0,23 22 22 21 
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Таблица Б.28 – Удельная теплота парообразования воды и уксусной кислоты 

 
Вещество Теплота парообразования, кДж/кг 

60 80 100 120 140 

Вода 2359 2370 2258 2207 2140 

100 %-я уксусная кислота – – – 406,4 395,5 

 

Таблица Б.29 – Теплофизические характеристики молока 

 
t, °С ρ, кг/м

3 
μ, мПа·с С, Дж/кг·К λ, Вт/(м·К) 

0 1114,2 3,01 3635 0,520 

5 1102,3 2,73 3615 0,526 

10 1033,2 2,47 3853 0,531 

15 1030,0 2,10 3854 0,537 

20 1027,9 1,79 3855 0,542 

30 1023,6 1,33 3856 0,553 

40 1019,3 1,17 3859 0,564 

50 1015,1 1,04 3864 0,575 

60 1010,3 0,85 3869 0,586 

70 1004,5 0,67 3879 0,597 

80 998,7 0,33 3893 0,608 

90 992,4 0,12 3898 0,619 

100 985,8 0,08 3905 0,631 

 

Таблица Б.30 – Поверхностное натяжение этилового спирта в зависимости  

от температуры 

 

Вещество 
Поверхностное натяжение 𝜍 ∙ 103, Н/м 

–20 °С 0 °С 20 °С 40 °С 60 °С 80 °С 100 °С 120 °С 

Этиловый 

спирт, 100 % 
25,7 24 22,3 20,6 19 17,3 15,5 13,4 

Этиловый 

спирт, 80 % 
– 26 25 23 21 20 18 16 

Этиловый 

спирт, 60 % 
– 28 27 25 23 22 20 18 

Этиловый 

спирт, 40 % 
– 32 30 28 26 24 22 19 

Этиловый 

спирт, 20 % 
– 40 38 36 33 31 29 27 
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Приложение В 
 

Таблица В.1 – Обозначение выпарных аппаратов и их элементов 

(ГОСТ 2.788 – 74) 

 
Наименование Обозначение 

Обечайки: 

а) под атмосферным давлением; 

 

 

б) под внутренним давлением выше  

атмосферного; 

 

в) под внутренним давлением ниже 

атмосферного 

 

Днища: 

а) под атмосферным давлением; 

б) под внутренним давлением выше; 

 

в) под внутренним давлением ниже 

атмосферного 

 

Корпуса аппаратов: 

а) под атмосферным давлением; 

 

б) под внутренним давлением выше 

атмосферного; 

в) под внутренним давлением ниже 

атмосферного 

 

Аппараты выпарные с естественной 

циркуляцией: 

а) с соосной греющей камерой; 

 

 

 

б) с выносной греющей камерой 

 

Аппараты выпарные с принудительной 

циркуляцией: 

а) с соосной греющей камерой; 

 

 

 

б) с выносной греющей камерой 
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Таблица В.2 – Типы выпарных трубчатых аппаратов (ГОСТ 11987–81) 
 

Тип Наименование Исполнение Назначение 

1 

Выпарные трубча-

тые аппараты с ес-

тественной цирку-

ляцией 

1 – с соосной двух-

ходовой греющей 

камерой 

 

Упаривание растворов, не образующих 

осадка на греющих трубках, а также при 

незначительных накипь образованиях на 

трубках, удаляемых промывкой 

2 – с вынесенной 

греющей камерой 

Упаривание растворов, выделяющих не-

значительный док, удаляемый механи-

ческим способом 

3 – с соосной грею-

щей камерой и со-

леотделением 

Упаривание растворов, выделяющих 

кристаллы и образующих осадок, уда-

ляемый промывкой 

2 

Выпарные трубча-

тые аппараты с 

принудительной 

циркуляцией 

1 – с вынесенной 

греющей камерой 

Упаривание вязких растворов или выде-

ляющих осадок на греющих трубках, 

удаляемый механическим способом 

2 – с соосной грею-

щей камерой 

Упаривание вязких чистых растворов, 

не выделяющих осадок, а также при не-

значительных накипь образованиях на 

трубках, удаляемых промывкой 

3 

Выпарные трубча-

тые аппараты пле-

ночные 

1 – с восходящей 

пленкой 

Упаривание пенящихся растворов 

2 – со стекающей 

пленкой 

Упаривание вязких и термо нестойких 

растворов 

 

Шаг и размещение трубок в греющих камерах (рис. В.1) должны 

соответствовать размерам, указанным ниже: 

 
Диаметр трубки d, мм                Шаг разбивки t, мм 

38; 57                                         48; 70 

 
Рисунок В.1 – Шаг и размещение трубок в греющих камерах 
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Таблица В.3 – Техническая характеристика (размеры в мм) выпарных аппаратов 

с естественной циркуляцией и соосной двухходовой греющей камерой  

(тип 1, исполнение 1, рис. В.2) 

 
Поверхность   теп-

лообмена (номи-

нальная), м
2
, при 

диаметре трубы 38∙2 

и длине 

Диаметр 

греющей 

камеры D, 

не менее 

Диаметр 

сепара-

тора D1, 

не более 

Диаметр циркуля-

ционной трубы D2, 

не более 

Высота аппа-

рата H, 

не более 

Масса ап-

парата, кг, 

не более 

L = 3000 L = 4000 

10 – 400 600 250 10500 1000 

16 – 600 800 300 10500 1200 

25 – 600 1000 400 11000 2200 

40 – 800 1200 500 11000 3000 

63 – 1000 1400 600 11500 4800 

100 – 1000 1800 700 11500 6000 

– 160 1200 2400 1200 12500 8600 

– 250 1400 3000 1400 12500 13000 

– 400 1800 3800 1800 12500 21000 

Примечания: 

1. Высота парового пространства H1 – не более 2000 мм. 

2. Условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,6 МПа; в сепараторе – от 0,0054               

до 1,0 МПа. 
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Рисунок В.2 – Выпарной аппарат с естественной циркуляцией  

и соосной двухходовой греющей камерой (тип 1, исполнение 1): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор; 3 – распределительная камера 
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Таблица В.4 – Техническая характеристика (размеры в мм) выпарных аппаратов 

с естественной циркуляцией и вынесенной греющей камерой  

(тип 1, исполнение 2, рис. В.3) 

 
Поверхность теплооб-

мена (номинальная), м
2
, 

при диаметре трубы 38∙2 

и длине 

Диаметр 

греющей 

камеры 

D, 

не менее 

Диаметр 

сепарато-

ра D1, 

не более 

Диаметр цир-

куляционной 

трубы D2, не 

более 

Высота 

аппарата 

Н, не бо-

лее 

Масса 

аппарата 

кг, не бо-

лее 

L = 4000 L = 5000 

10 – 400 600 200 12000 1700 

16 – 400 800 250 12000 2500 

25 – 600 1000 300 12500 3000 

40 – 600 1200 400 12500 4700 

63 – 800 1600 500 13000 7500 

100 12 1000 1800 600 13000 8500 

125 140 1000 2200 700 13500 11500 

160 180 1200 2400 700 13500 12000 

200 224 1200 2800 800 14500 14800 

250 280 1400 3200 900 14500 15000 

315 355 1600 3600 1000 15000 21000 

– 400 1600 3800 1000 15000 26500 

– 450 1600 4000 1000 15000 31800 

– 500 1600 4500 1200 16500 33000 

– 560 1800 4500 1200 17000 38300 

– 630 1800 5000 1200 17000 40000 

– 710 2000 5000 1400 18000 50000 

– 800 2000 5600 1400 18000 55000 

Примечания: 

1. Высота парового пространства Н1 – не более 2500 мм. 

2. Условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,0 МПа; в сепараторе – от 0,0054               

до 1,0 МПа. 
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Рисунок В.3 – Выпарной аппарат с естественной циркуляцией  

и вынесенной греющей камерой (тип 1, исполнение 2): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор; 3 – циркуляционная труба 
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Таблица В.5 – Техническая характеристика (размеры в мм) выпарных аппаратов 

с естественной циркуляцией, соосной греющей камерой и солеотделением  

(тип 1, исполнение 3, рис. В.4) 

 
Поверхность теплообме-

на (номинальная), м
2
, 

при диаметре трубы 38∙2 

и длине 

Диаметр 

греющей 

камеры 

D, не ме-

нее 

Диаметр 

сепаратора 

D1, не бо-

лее 

Диаметр цир-

куляционной 

трубы D2, не 

более 

Высота 

аппарата 

Н, не бо-

лее 

Масса 

аппарата, 

кг, не бо-

лее 
L = 4000 L = 6000 

10 – 400 600 200 14500 1 900 

16 – 400 800 250 14500 2500 

25 – 600 1000 300 14500 2700 

40 50 600 1200 400 15500 3000 

63 80 800 1600 500 15500 3500 

100 112 1000 1800 600 15500 5200 

125 140 1000 2200 700 16000 10000 

160 180 1200 2400 700 16000 12500 

200 224 1200 2800 800 16000 15000 

250 280 1400 3200 900 16500 20000 

315 355 1600 3600 1000 17500 23000 

– 400 1600 3800 1000 17500 30000 

– 450 1600 4000 1000 18000 31500 

– 500 1600 4500 1200 18000 33000 

– 560 1600 4500 1200 18000 40000 

– 630 1800 5000 1200 19000 43500 

– 710 1800 5600 1400 19000 48500 

– 800 2000 5600 1400 19000 50000 

Примечания: 

1. Высота парового пространства H1 – не более 2500 мм. 

2. Условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,0 МПа, в сепараторе – от 0,0054                

до 1,0 МПа. 1,6 МПа; в сепараторе – от 0,0054 до 1,6 МПа. 
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Рисунок В.4 – Выпарной аппарат с естественной циркуляцией,  

соосной греющей камерой и солеотделением (тип 1, исполнение 3): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор; 3 – циркуляционная труба  
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Таблица В.6 – Техническая характеристика (размеры в мм) выпарных аппаратов 

с принудительной циркуляцией и вынесенной греющей камерой  

(тип 2, исполнение 1, рис. В.5) 

 

Поверхность теп-

лообмена (номи-

нальная), м
2
 

Диаметр 

греющей ка-

меры D, не 

менее 

Диаметр се-

паратора D1, 

не более 

Диаметр циркуля-

ционной трубы D2, 

не более 

Высота ап-

парата H, не 

более 

Масса ап-

парата 

кг, не бо-

лее 

25 400 1200 200 19000 6000 

40 600 1400 250 19000 6600 

63 600 1900 400 19000 8300 

100 800 2200 500 21000 11300 

125 800 2600 500 21000 13000 

160 1000 2800 600 21000 15500 

200 1000 3000 600 23500 19000 

250 1200 3400 700 23500 26500 

315 1200 3800 800 23500 29800 

400 1400 4000 900 25000 32000 

500 1600 4500 1000 25000 42000 

630 1800 5000 1000 25000 55000 

800 2000 5600 1200 25500 62000 

1000 2200 6300 1400 25500 65000 

Примечания: 

1. Высота парового пространства H1 – не более 3000 мм. 

2. Условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,6 МПа; в сепараторе – от 0,0054              

до 1,0 Мпа. 

3. Диаметр трубы d = 38∙2, длина l = 6000 мм. 
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Рисунок В.5 – Выпарной аппарат с принудительной циркуляцией  

и вынесенной греющей камерой (тип 2, исполнение 1): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор; 3 – циркуляционная труба; 

4 – электронасосный агрегат  
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Таблица В.7 – Техническая характеристика (размеры в мм) выпарных аппаратов 

с принудительной циркуляцией и сосной греющей камерой  

(тип 2, исполнение 2, рис. В.6) 

 

Поверхность теп-

лообмена (номи-

нальная), м
2
 

Диаметр 

греющей ка-

меры D, не 

менее 

Диаметр се-

паратора D1, 

не более 

Диаметр циркуля-

ционной трубы D2, 

не более 

Высота ап-

парата H, не 

более 

Масса ап-

парата, кг 

не более 

25 400 1000 200 19500 6200 

40 600 1200 250 19500 7000 

63 600 1600 400 19500 9500 

100 800 1800 500 21500 14500 

125 800 2200 500 21500 15500 

160 1000 2400 600 21500 20000 

200 1000 2800 600 24500 22500 

250 1200 3200 700 24500 28000 

315 1200 3600 800 24500 36000 

400 1400 3800 900 26000 44500 

500 1600 4000 1000 26000 55500 

630 1800 4500 1000 26000 69500 

800 2000 5000 1200 26500 87500 

1000 2200 5600 1400 26500 112000 

Примечания: 

1. Высота парового пространства H1 – не более 3000 мм. 

2. Условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,6 МПа; в сепараторе – от 0,0054             

до 1,0 Мпа; 

3. Диаметр трубы d = 38∙2, длина l = 6000 мм. 
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Рисунок В.6 – Выпарной аппарат с принудительной циркуляцией  

и соосной греющей камерой (тип 2, исполнение 2): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор; 3 – циркуляционная труба; 

4 – электронасосный агрегат  
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Таблица В.8 – Техническая характеристика (размеры, мм) выпарных аппаратов  

с восходящей пленкой (тип 3, исполнение 1, рис. В.7) 

 
Поверхность теплообмена (номиналь-

ная), м
2
 Диаметр 

греющей 

камеры D, 

не менее 

Диаметр се-

паратора D1, 

не более 

Высота 

аппарата 

Н, не бо-

лее 

Масса ап-

парата, кг, 

не более 

При диаметре трубы 

38∙2 и длине 

При диаметре 

трубы 57∙2,5 и 

длине 

L = 7000 
L = 5000 L = 7000 

10 – 10 400 600 11000 2200 

16 – 16 400 800 11000 3000 

25 – 25 600 1000 11000 3600 

40 – 40 600 1200 11000 4400 

63 – 63 800 1400 12000 5000 

100 – 100 800 1800 12000 7000 

125 – 125 1000 2200 12000 9000 

160 – 160 1000 2400 12000 10000 

200 – 200 1200 2800 12500 11500 

224 – 224 1200 2800 12500 12000 

250 – 250 1200 3000 12500 13000 

280 – 280 1400 3200 12500 14000 

315 – 315 1400 3400 13000 15000 

355 – 355 1400 3600 13000 18500 

400 – 400 1600 3800 13000 20000 

450 – 450 1600 4000 13500 22500 

500 – 500 1800 4500 13500 24000 

560 – 560 1800 4500 13500 26000 

710 – 710 2000 5000 14000 31000 

800 – 800 2200 5600 14500 37800 

– 1000 – 2000 6300 14500 42600 

– – 1120 2400 6300 15000 45400 

– 1250 – 2200 6300 15000 51900 

– – 1400 2800 7000 16000 60300 

– 1000 – 2400 7500 16000 70200 

– – 1800 3000 8000 16500 75000 

– 2000 – 2800 8500 16500 83000 

– – 2240 3200 9000 17000 90000 

– 2500 – 3000 9500 17000 103000 

– 2800 – 3200 10000 18000 120000 

– 3150 – 3400 10000 18000 130000 

Примечания: 

1. Высота парового пространства Н1 – не более 2500 мм. 

2. Условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,6 мПа; в сепараторе 0,0054 до 1,6 мПа. 
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Рисунок В.7 – Выпарной аппарат с восходящей пленкой (тип 3, исполнение 1): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор 
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Таблица В.9 – Техническая характеристика (размеры в мм) выпарных аппаратов 

со стекающей пленкой (тип 3, исполнение 2, рис. В.8) 

 
Поверхность тепло-

обмена (номиналь-

ная), м
2
 при диаметре 

трубы 38∙2 и длине 

Диаметр 

греющей 

камеры D, 

не менее 

Диаметр се-

паратора D1 , 

не более 

Высота ап-

парата Н, 

не более 

Высота парово-

го пространства 

H1, 

не более 

Масса ап-

парата, кг, 

не более 

L = 4000 L = 6000 

10 12,5 400 600 9000 1500 1500 

16 20 400 800 9000 1500 2000 

25 31,5 600 1000 9500 1500 2900 

40 50 600 1200 9500 1500 3600 

63 80 800 1600 10500 1500 5800 

100 112 1000 1800 12000 2000 8800 

125 140 1000 2200 12000 2000 10000 

160 180 1200 2400 12500 2000 13000 

200 224 1200 2800 12500 2000 15000 

250 280 1400 3200 13500 2000 20000 

315 355 1600 3600 15000 2000 23500 

– 400 1600 3800 15000 2000 30500 

– 450 1600 4000 16000 2000 32500 

– 500 1600 4500 16000 2000 35500 

– 560 1600 4500 16000 2000 40000 

– 630 1800 5000 17000 2000 45500 

– 710 1800 5000 17000 2000 51000 

– 800 2000 5600 18000 2000 58500 

Примечание. – условное давление в греющей камере – от 0,014 до 1,6 МПа; в сепараторе –          

от 0,0054 до 1,0 МПа. 
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Рисунок В.8 – Выпарной аппарат со стекающей пленкой (тип 3, исполнение 2): 

1 – греющая камера; 2 – сепаратор 
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Таблица В.10 – Основные размеры барометрических конденсаторов (рис. В.9) 

 

Размер 
Внутренний диаметр конденсатора d, мм 

500 600 800 1000 1200 1600 2000 

Толщина стенки аппарата, S 5 5 5 6 6 6 10 

Расстояние от верхней полки до крышки 

аппарата, α 

1300 1300 1300 1300 1300 1300 1300 

Расстояние от нижней полки до днища  

аппарата, r 

1200 1200 1200 1200 1200 1200 1200 

Ширина полки, b – – 500 650 750 1000 1250 

Расстояние между осями конденсатора  

и ловушки: 

       

K1 675 725 950 1100 1200 1450 1650 

K2 – – 835 935 1095 1355 1660 

Высота установки, Н 4300 4550 5080 5680 6220 7530 8500 

Ширина установки, Т 1300 1400 2350 2600 2975 3200 3450 

Диаметр ловушки, D 400 400 500 500 600 800 800 

Высота ловушки, h 1440 1440 1700 1900 2100 2300 2300 

Диаметр ловушки, D1 – – 400 500 500 600 800 

Высота ловушки, h1 – – 1350 1350 1400 1450 1550 

Расстояние между полками:        

α1 220 260 200 250 300 400 500 

α2 260 300 260 320 400 500 650 

α3 320 360 320 400 480 640 800 

α4 360 400 380 475 575 750 950 

α5 390 430 440 550 660 880 1070 

Условные проходы штуцеров:        

для входа пара (А) 300 350 350 400 450 600 800 

для входа воды (Б) 100 125 200 200 250 300 400 

для выхода парогазовой смеси (В) 80 100 125 150 200 200 250 

для барометрической трубы (Г) 125 150 200 200 250 300 400 

Воздушник (С): – – 25 25 25 25 25 

для входа парогазовой смеси (И) 80 100 180 150 260 200 250 

для выхода парогазовой смеси (Ж) 50 70 80 100 150 200 250 

для барометрической трубы (Е) 50 50 70 70 80 80 100 
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а                                                                              б 

 

Рисунок В.9 – Барометрические конденсаторы: 

а – с концентрическими полками (изготовляются диаметром 500 и 600 мм); 

б – с сегментными полками (изготовляются диаметром 800–2000 мм) 
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Таблица В.11 – Техническая характеристика вакуум-насосов типа ВВН 

 

Типоразмер 

Остаточное 

давление, 

мм рт. ст. 

Произ-

водитель

ность, 

м
3
/сек 

Мощ-

ность на 

валу, кВт 

Типораз-

мер 

Остаточное 

давление, 

мм рт. ст. 

Произво-

дитель-

ность, 

м
3
/сек 

Мощ-

ность  

на валу, 

кВт 

ВВН-0,75 110 0,75 1,3 ВВН-12 23 12 20 

ВВН-1,5 110 1,5 2,1 ВВН-25 15 25 48 

ВВН-3 75 3 6,5 ВВН-50 15 50 94 

ВВН-6 38 6 12,5     

  

Таблица В.12 – Основные характеристики теплообменников ТН и ТК и холо-

дильников ХН и ХК с трубами 25 × 2 мм (ГОСТ 15118-79, ГОСТ 15120-79, 

15122-79), np – число рядов труб по вертикали для горизонтальных аппаратов – 

по ГОСТ 15118-79; h – расстояние между перегородками 

 
Диаметр 

кожуха 

(внутренний) 

D, мм 

Число 

труб, n 

Длина труб l, м Проходное сечение, м
2
 

np 
h, 

мм 1,0 1,5 2,0 3,0 4,0 6,0 9,0 Sт·10
2
 Sм·10

2
 Sв·10

2
 

Одноходовые 

159* 13 1,0 1,5 2 3 – – – 0,5 0,8 0,4 5 100 

273* 37 3,0 4,5 6 9 – – – 1,3 1,1 0,9 7 130 

325* 62 – 7,5 10 14,5 19,5 – – 2,1 2,9 1,3 9 180 

400 111 – – 17 26 35 52 – 3,8 3,1 2,0 11 250 

600 257 – – 40 61 81 121 – 8,9 5,3 4,0 17 300 

800 465 – – 73 109 146 219 329 16,1 7,9 6,9 23 350 

1000 747 – – – 176 235 352 528 25,9 14,3 10,6 29 520 

1200 1083 – – – – 340 510 765 37,5 17,9 16,4 35 550 

Двухходовые 

325* 56 – 6,5 9 13 17,5 – – 1,0 1,5 1,3 8 180 

400 100 – – 16 24 31 47 – 1,7 2,5 2,0 10 250 

600 240 – – 38 57 75 113 – 4,2 4,5 4,0 16 300 

800 442 – – 69 104 139 208 312 7,7 7,0 6,5 22 350 

1000 718 – – – 169 226 338 507 12,4 13,0 10,6 28 520 

1200 1048 – – – – 329 494 740 17,9 16,5 16,4 34 550 

Четырехходовые 

600 206 – – 32 49 65 97 – 1,8 4,7 4,0 14 300 

800 404 – – 63 95 127 190 285 3,0 7,0 6,5 20 350 

1000 666 – – – 157 209 314 471 5,5 13,0 10,6 26 520 

1200 986 – – – – 310 464 697 8,4 16,5 16,4 32 550 

Шестиходовые 

600 196 – – 31 46 61 91 – 1,1 4,5 3,7 14 300 

800 384 – – 60 90 121 181 271 2,2 7,0 7,0 20 350 

1000 642 – – – 151 202 302 454 3,6 13,0 10,2 26 520 

1200 958 – – – – 301 451 677 5,2 16,5 14,2 32 550 

* Наружный диаметр кожуха 
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Таблица В.13 – Поверхности теплообмена (по dнар) испарителей ИН и ИК  

и конденсаторов КН и КК с трубами 25х2 мм по ГОСТ 15119-79 

 

Диаметр кожуха 

(внутренний), мм 

Число труб Длина труб, м Тип аппаратов 

общее 

На 

один 

ход 

2 3 4 6 

 Площадь поверхности 

теплообмена, м
2
  

(по dнар) 

Одноходовые 

600 261 261 40 61 81 – Испарители ИН, ИК 

800 473 473 74 112 150 – 

1000 783 783 121 182 244 – 

1200 1125 1125 – 260 348 – 

1400 1549 1549 – 358 480 – 

Двухходовые 

600 244 122 – 57 76 114 Испарители ИН, ИК 

800 450 225 – 106 142 212 

1000 754 377 – 175 234 353 

1200 1090 545 – – 318 509 

1400 1508 754 – – – 706 

Четырехходовые 

600 210 52,5 – 49 65 98 Конденсаторы КН, КК 

800 408 102 – 96 128 193 

1000 702 175,5 – 163 218 329 

1200 1028 257 – – 318 479 

1400 1434 358,5 – – – 672 

Шестиходовые 

600 198 33 – 46 62 93 Конденсаторы КН, КК 

800 392 65,3 – 93 123 185 

1000 678 113 – 160 213 319 

1200 1000 166,6 – – 314 471 

1400 1400 233,3 – – – 659 
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Таблица В.14 – Характеристики стальных труб, применяемых  

в промышленности 

 
Наружный 

диаметр, мм 

Толщина 

стенки, мм 
Материал 

Наружный  

диаметр, мм 

Толщина 

стенки, мм 
Материал 

14 2 У, Н 89 4 У 

14 2,5 Н 89 4,5 Н 

14 3 У 89 6 У 

16 2 У 95 4 У, Н 

18 2 У, Н 95 5 У 

18 3 У, Н 108 4 У 

20 2 Н 108 5 У 

20 2,5 У 108 6 Н 

22 2 У, Н 133 4 У 

22 3 У 133 6 Н 

25 2 У, Н 133 7 У 

25 3 У 159 4,5 У 

32 3 Н 159 5 У 

32 3,5 У 159 6 Н 

38 2 У, Н 159 7 У 

38 3 Н 194 6 У 

38 4 У 194 10 У 

45 3,5 Н 210 6 У 

45 4 У 210 8 У 

48 3 Н 245 7 У 

48 4 У 245 10 У 

56 3,5 Н 273 10 У 

57 2,5 У 325 10 У 

57 3,5 У 325 12 У 

57 4 У 377 10 У 

70 3 Н 426 11 У 

70 3,5 У 530 15 У 

76 4 У 630 15 У 

90 4 У, Н 720 10 У 

90 5 У, Н 820 10 У 

Примечание: 

«У» – углеродистая сталь; 

«Н» – нержавеющая сталь. 
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Таблица В.15 – Характеристика центробежных насосов 

 

Марка 

насоса 
Q, м

3
/с 

Н, м 

столба 

жидкости 

n, 

об/с 
ηн 

Электродвигатель 

тип Nн, кВт ηн 

Х2/25 4,2 ∙ 10
–4 

25 50 – АОЛ–12–2 1,1 –– 

Х8/18 2,4 ∙ 10
–3

 11,3 48,3 0,40 А02–31–2 3 –– 

  14,8      

  18   ВАО–31–2 3 0,82 

Х8/30 2,4 ∙ 10
–3

 17,7 48,3 0,50 А02–32–2 4 –– 

  24      

  30   ВАО–32–2 4 0,83 

Х20/18 5,5 ∙ 10
–3

 10,5 48,3 0,60 А02–31–2 3 –– 

  13,8      

  18   ВАО–31–2 3 0,82 

Х20/31 5,5 ∙ 10
–3

 18 48,3 0,55 А02–41–2 5,5 0,87 

  25      

  31   ВАО–41–2 5,5 0,84 

Х20/53 5,5 ∙ 10
–3

 34,4 48,3 0,50 А02–52–2 13 0,89 

  44      

  53   ВАО–52–2 13 0,87 

Х45/21 1,25 ∙ 10
–2

 13,5 48,3 0,60 А02–51–2 10 0,88 

  17,3      

  21   ВАО–51–2 10 0,87 

Х45/31 1,25 ∙ 10
–2

 19,8 48,3 0,60 А02–52–2 13 0,89 

  25      

  31   ВАО–52–2 13 0,87 

Х45/54 1,25 ∙ 10
–2

 32,6 48,3 0,60 А02–62–2 17 0,88 

  42   А02–71–2 22 0,88 

  54   А02–72–2 30 0,89 

Х90/19 2,5 ∙ 10
–2

 13 48,3 0,70 А02–51–2 10 0,88 

  16   А02–52–2 13 0,89 

  19   А02–62–2 17 0,88 

Х90/33 2,5 ∙ 10
–2

 25 48,3 0,70 А02–62–2 17 0,88 

  29,2   А02–71–2 22 0,90 

  33   А02–72–2 30 0,90 

Х90/49 2,5 ∙ 10
–2

 31,4 48,3 0,70 А02–71–2 22 0,88 

  40   А02–72–2 30 0,89 

  49   А02–81–2 40 –– 

Х90/85 2,5 ∙ 10
–2

 56 48,3 0,65 А02–81–2 40 –– 

  70   А02–82–2 55 –– 

  85   А02–91–2 75 0,89 

Х160/29/2 4,5 ∙ 10
–2

 20 48,3 0,65 ВАО–72–2 30 0,89 

  24   А02–72–2 30 0,89 

  29   А02–81–2 40 – 

Х160/49/2 4,5 ∙ 10
–2

 33 48,3 0,75 А02–81–2 40 –– 

  40,6   А02–82–2 55 –– 

  49   А02–91–2 75 0,89 

XI60/29 4,5 ∙ 10
–2

 29 24,15 0,60 А02–81–4 40 – 
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Таблица В.16 – Коэффициенты местных сопротивлений 

 

Вид 

сопротивления 
Значение коэффициента местного сопротивления 

1 2 

Вход в трубу 

 

С острыми краями – ζ = 0,5. 

С закругленными краями – ζ = 0,2. 

Выход из трубы 

 

При расчете Δp сопротивление ζ для выхода из трубы учитывать не надо 

ζ=1. 

Диафрагма (отвер-

стие) с острыми 

краями в прямой 

трубе 

 

При 015,00
d

0




 потеря давления 
2

p
2

  

Значение ζ определяется по таблице: 

m=
2

o

D

d







  

m 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12 0,14 0,16 0,18 0,2 0,22 

ζ 7000 1670 730 400 245 165 117 86 65,5 51,5 40,0 

m 0,24 0,26 0,28 0,3 0,34 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 

ζ 32,0 26,8 22,3 18,2 13,1 8,25 4 2 0,97 0,42 0,13 

Отвод круглого 

или квадратного 

сечения 

 
d – внутренний 

диаметр трубопро-

вода, м; Ro – ради-

ус изгиба трубы, м 

Коэффициент сопротивления ζ = АВ определяется по таблицам: 

Угол φ, 

градусы 
   20     30     45     60     90     110     130     150     180    

А  0,31   0,45   0,6   0,78   1,0    1,13    1,20    1,28    1,40 

Ro/d     1,0        2,0        4,0        6,0        15        30        50     

B    0,21      0,15      0,11      0,09      0,06      0,04     0,03 

Колено (угольник) 

90
о
 стандартный 

чугунный 

Условный  

проход, мм 
        12,5               25                37                  50 

ζ          2,2                 2                1,6                  1,1 
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Продолжение табл. В.16 
1 2 

Вентиль  

нормальный 

Значение ζ при полном открытии вентиля: 

D, мм      13     20     40     80     100     150     200     250     350 

ζ    10,8    8,0    4,9    4,0     4,1      4,4      4,7      5,1      5,5 

Вентиль 

прямоточный 

При 
5103

ν

Dω
Rе 


 значение ζ определяется по таблице: 

D, мм 25      38      50      65      76      100      150      200      250 

ζ 1,04   0,85   0,79   0,65   0,60    0,50     0,42     0,36     0,32 

При Rе < 3·10
5
 коэффициент сопротивления ζ = ζ1K. Значение ζ1 определя-

ется так же, как и при Re ≥ 3·10
5
, а значение K приведено в таблице: 

Rе 5000   10000   20000   50000   100000   200000   300000 

K   1,40      1,07      0,94      0,88       0,91       0,93           1 

Кран пробочный 
Условный проход, мм 13     19    25     32     38     50 и выше 

ζ 4       2      2       2       2              2 

Задвижка 
Условный проход, мм 15 – 100       175 – 200       300 и выше 

ζ    0,5                0,25                 0,15 

Внезапное 

расширение 

 
Fo – площадь 

меньшего попереч-

ного сечения, м
2
; 

ωо – скорость по-

тока в меньшем се-

чении, м/с; 

F1 – площадь 

большего попереч-

ного сечения, м
2
; 

ν

dω
Rе эo  

 2/ωpζpΔ 2

0расш
  

ν

dω
Rе эo  

Fo/F1 

    0,1         0,2         0,3         0,4         0,5         0,6 

10     3,1         3,1         3,1         3,1         3,1         3,1 

100    1,70       1,40       1,20       1,10       0,90       0,80 

1000     2,0        1,60       1,30       1,05       0,90       0,60 

3000    1,00       0,70       0,60       0,40       0,30       0,20 

3500  

и более 

   0,81       0,64       0,50       0,36       0,25       0,16 
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Окончание табл. В.16 
1 2 

Внезапное сужение 

 
Fo – площадь 

меньшего попе-

речного сечения, 

м
2
; 

ωо – скорость по-

тока в меньшем 

сечении, м/с; 

F1 – площадь 

большего попереч-

ного сечения, м
2
; 

ν

dω
Rе эo  

 2/ωpζpΔ 2

0суж
  

ν

dω
Rе эo  

Fo/F1 

    0,1         0,2         0,3         0,4         0,5         0,6 

10     5,0         5,0         5,0         5,0         5,0         5,0 

100    1,30       1,20       1,10       1,00       0,90       0,80 

1000    0,64       0,50       0,44       0,35       0,30       0,24 

10000     0,5         0,4        0,35       0,30       0,25       0,20 

> 10000    0,45       0,40       0,35       0,30       0,25       0,20 
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Приложение Г 

 

Таблица Г.1 – Равновесные составы жидкостей и пара  

в системе вода – уксусная кислота 

 
Вода–уксусная кислота 

t, °С % (мол.) воды 

в жидкости в паре 

118,1 0 0 

115,4 5 9,2 

113,8 10 16,7 

110,1 20 30,2 

107,5 30 42,5 

105,8 40 53,0 

104,4 50 62,6 

103,2 60 71,6 

102,1 70 79,5 

101,3 80 86,4 

100,6 90 93,0 

100,0 100 100 

 

Таблица Г.2 – Колонные аппараты из углеродистой или кислостойкой стали  

для давления от 0,005 до 16 ат 

 

Наименование 

Внутрен-

ний 

диаметр, 

мм 

Расстояние 

между 

тарелками, 

мм 

Обо-

значе-

ние 

Колпачок 

Переливное 

устройство 

Основание 

тарелки 
диаметр, 

мм 

ширина, 

мм 

1 2 3 4 5 6 7 8 

Колонные 

аппараты с 

туннельными 

колпачками 

1200, 1400, 

1600, 1800, 

2200, 2600, 

3000 

400, 500, 

600, 700 

ТСТ 

– 70, 80 

Перелив 

диаметраль-

ный. Слив 

флегмы через 

круглые тру-

бы 

Разъемное 

Колонные 

аппараты с 

капсульными 

колпачками 

400, 500, 

600, 800, 

1000 

1000, 1200, 

1400, 1600, 

1800, 

(2000), 

2200, 

(2400), 

2600, 3000 

200, 250, 

300, 350, 

400, 450, 

500 (свыше 

500 не нор-

мализиру-

ется) 

ТСК–1 
80 – 

Неразъемное 

ТСК–

III 

100 – 

Перелив 

диаметраль-

ный. 

Слив флегмы 

через сег-

ментные тру-

бы 

(1200), 

1400, 1600, 

1800, 

(2000), 

2200, 

(2400), 

2600, 3000 

300, 350, 

400, 450, 

500 (свыше 

500 не нор-

мализиру-

ется) 

ТСК–Р 

100 – 

Разъемное из 

нескольких 

частей 
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Окончание табл. Г.2 
1 2 3 4 5 6 7 8 

Колонные 

аппараты 

безнасадочные 

(решетчатые) 

400, 500, 

600 

200, 300, 

350, 400, 

450, 600 

(последнее 

при уста-

новке люка) 

ТСБ–I 

– – 

Без перелив-

ного устрой-

ства 

Неразъемное 

800, 1000, 

1200, 1400, 

1600, 1800, 

(2000), 

2200, 

(2400), 

2600, 3000 

Разъемное из 

нескольких 

частей 

Колонные 

аппараты 

безнасадочные 

(ситчатые) 

400, 500, 

600 

200, 300, 

350, 400, 

450, 600 

(последнее 

при уста-

новке люка) 

ТСБ–II 

– – 

Без перелив-

ного устрой-

ства 

Неразъемное 

 

800, 1000, 

1200, 1400, 

1600, 1800, 

(2000), 

2200, 

(2400), 

2600, 3000 

     

Разъемное из 

нескольких 

частей 

Колонные 

аппараты 

насадочные 

400, 500, 

600, 800, 

1000, 1200, 

(1400), 

(1600), 

(1800), 

(2000), 

(2200), 

(2400), 

(2600), 

(3000) 

Не норма-

лизируется 
ТСН–

II 
– – 

Без перелив-

ного устрой-

ства 

Неразъемное 

или разъем-

ное из не-

скольких 

частей 

ТСН–

III 
– – 

Неразъемное 

или разъем-

ное из двух 

половин на 

болтах 

ТСН–

IV 
– – 

Разъемное из 

нескольких 

частей для 

прохода че-

рез люк 
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Таблица Г.3 – Характеристика колонных аппаратов с капсульными колпачками 

 
Т

и
п

 т
ар

е
л
к
и

 
Колонный аппарат 

Д
и

ам
ет

р
 

к
о

л
п

ач
к
а,

 

м
м

 

Ч
и

сл
о

 

к
о

л
п

ач
к
о

в
 

Д
л
и

н
а
 

л
и

н
и

и
 

б
ар

б
о

та
ж

а,
 м

 

Д
л
и

н
а
 

сл
и

в
н

о
го

 

б
о

р
та

, 
м

м
 

Д
и

ам
ет

р
 

п
ер

ел
и

в
н

о
й

 

тр
у

б
ы

, 
м

м
 

П
л
о

щ
ад

ь
 

се
ч

ен
и

я
 

п
ер

ел
и

в
н

о
й

 

Площадь 

сечения 

паровых 

патрубков, 

Fп , м
2
 

𝐹𝑛
𝐹𝑘

100, 

% 

в
н

у
тр

ен
н

и
й

 

д
и

ам
ет

р
, 

м
м

 

п
л
о

щ
ад

ь
 п

о
-

п
ер

еч
н

о
го

 

се
ч

ен
и

я
, 

F
k

 , 

м
2
 

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 

ТСК-I 400 

500 

600 

800 

1000 

0,125 

0,196 

0,283 

0,502 

0,785 

80 6 

10 

13 

29 

34 

1,51 

2,51 

3,25 

7,29 

8,54 

235 

300 

355 

500 

585 

– 

57×3 

57×3 

89×4 

108×4 

0,005 

– 

– 

– 

– 

0,0120 

0,0196 

0,0255 

0,0570 

0,0667 

9,5 

10,0 

9,0 

11,4 

8,5 

ТСК-II 1000 

1200 

1400 

1600 

1800 

(2000) 

2200 

(2400) 

2600 

3000 

0,785 

1,13 

1,54 

2,01 

2,54 

3,14 

3,81 

4,51 

5,29 

7,07 

100 27 

34 

56 

66 

96 

129 

147 

163 

208 

284 

8,50 

10,7 

17,6 

20,7 

30,1 

40,5 

46,2 

51,2 

65,3 

89,2 

585 

770 

870 

1000 

1100 

1140 

1420 

1680 

1740 

2040 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

0,026 

0,054 

0,054 

0,09 

0,09 

0,09 

0,218 

0,29 

0,29 

0,428 

0,0820 

0,130 

0,169 

0,200 

0,290 

0,380 

0,444 

0,490 

0,630 

0,856 

10,4 

9,0 

11,1 

10,0 

11,4 

12,1 

11,7 

10,9 

11,9 

12,1 

ТСК-P (1200) 

1400 

1600 

1800 

(2000) 

2200 

(2400) 

2600 

3000 

1,13 

1,54 

2,01 

2,54 

3,14 

3,81 

4,51 

5,29 

7,07 

100 41 

56 

70 

100 

129 

151 

169 

212 

288 

12,9 

18,5 

22,0 

31,4 

40,5 

47,4 

53,1 

66,6 

90,5 

720 

870 

1000 

1100 

1140 

1420 

1680 

1740 

2040 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

– 

0,08 

0,098 

0,125 

0,223 

0,327 

0,337 

0,49 

0,478 

0,681 

0,120 

0,178 

0,212 

0,320 

0,380 

0,455 

0,510 

0,640 

0,870 

10,6 

11,6 

10,0 

11,4 

12,1 

12,4 

11,3 

12,1 

12,3 

 

Таблица Г.4 – Техническая характеристика колонных аппаратов  

с тарелками типов ТСК-1, ТС и ТС-Р 

 
Диаметр 

колонного 

аппарата 

Dk, мм 

Расстояние между 

тарелками 

HМТ, мм 

Высота царги 

НЦ, мм 

Количество тарелок 

в царге N 

400 200 1200 6 

500 300 1200 4 

600 400 1200 3 

800 500 1500 3 

1000 500 1500 3 
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Таблица Г.5 – Техническая характеристика колонных аппаратов  

с тарелками типов ТСК-Р, ТСК, ТС-Р, ТС-Р2 

 
Диаметр 

колонного 

аппарата 

Dk, мм 

Высота 

сепарационной 

части hсеп, мм 

Высота кубовой 

части 

hкуб, мм 

Расстояние между 

штуцерами для 

уровнемера hур, мм 

1000–1600 800 2000 900 

2000–2600 1000 2500 1300 

2800–4000 1200 3000 1300 

 

Таблица Г.6 – Минимальные толщины стенок корпуса колонны  

в зависимости от диаметра аппарата 

 
Диаметр колонного аппарата 

Dk, мм 

Толщины стенки 

𝛿, мм 

1000–1800 10 

2000–2600 12 

2800–3200 14 

3400–3800 18 

4000 24 

 

Таблица Г.7 – Средняя температура и относительная влажность  

атмосферного воздуха в некоторых районах Российской Федерации 

 
Наименование пункта Январь Июль 

t, °С 𝜑, % t, °С 𝜑, % 

1 2 3 4 5 

Архангельск –13,3 88 15,3 79 

Астрахань –7,1 91 25,2 58 

Благовещенск  –24,2 78 21,2 72 

Брянск  –8,8 88 18,2 74 

Владивосток  –13,7 74 20,6 77 

Волгоград –9,9 85 24,7 50 

Вологда –12,0 85 17,6 70 

Воронеж –9,8 90 20,6 62 

Горький –12,2 89 19,4 68 

Грозный –4,9 93 23,9 70 

Днепропетровск –6,0 88 22,3 60 

Иваново –12,0 90 18,8 71 

Иркутск  –20,9 85 17,2 72 

Казань –13,6 86 19,9 63 

Киров –15,1 86 18,1 71 

Кировоград –5,8 88 20,9 60 

Красноводск  –2,4 78 28,6 46 

Краснодар –2,1 90 23,7 67 

Красноярск  –18,2 81 19,3 72 

Курск  –9,3 88 19,4 67 
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Окончание табл. Г.7 
1 2 3 4 5 

Москва –10,8 88 18,0 70 

Николаев  –4,0 88 23,1 63 

Новгород  –8,4 88 17,6 78 

Новороссийск  –2,0 75 23,6 68 

Новосибирск  –19,3 83 18,7 59 

Омск  –19,6 85 19,1 70 

Орел –9,5 92 18,6 77 

Пермь  –16,0 84 18,0 72 

Псков  –7,1 86 17,5 72 

Ростов на Дону  –6,1 89 23,7 59 

Саратов –11,3 84 23,1 53 

Свердловск  –12,2 84 17,2 70 

Смоленск  –8,4 88 17,6 78 

Томск  –19,4 82 18,8 76 

Уральск  –14,0 85 23,5 47 

Уфа  –15,0 86 19,4 67 

Чита  –27,4 82 18,7 65 

  

Таблица Г.8 – Опытные данные по сушке некоторых материалов  

в барабанных сушилках 

 

Материал 

Р
аз

м
ер

 

ч
ас

ти
ц

, 

м
м

 

WH, % 
WК, 

% 
t1, ℃ t2, ℃ А

V
, 

к
г/

(м
3
·ч

) Тип (параметры) 

внутренних распре-

делительных систем 

барабана 

1 2 3 4 5 6 7 8 

Глина: 

простая 

огнеупорная 

– 

– 

 

22 

9 

 

5 

0,7 

 

600–700 

800–1000 

 

80–100 

70–80 

 

50–60 

60 

 

Подъемно-лопастная 

Подъемно-лопастная 

Известняк 
0–15 10–15 1,5 1000 80 45–65 Подъемно-лопастная 

0–20 8–10 0,5 800 120 30–40 Подъемно-лопастная 

Инфузорная 

земля 
– 40 15 550 120 50–60 Распределительная 

Песок – 4,3–4,7 0,05 840 100 80–88 
Распределительная и 

перевалочная 

Руда: 

железная 

(магнито-

горская) 

марганцевая 

 

 

0–50 

 

2,5 

 

 

6,0 

 

15,0 

 

 

0,5 

 

2,0 

 

 

730 

 

120 

 

 

– 

 

60 

 

 

60 

 

12 

 

 

Подъемно-лопастная 

 

Распределительная 

Железный 

колчедан 
– 10–12 1–3 270–350 95–100 20–30 

Подъемно-лопастная 

секторная 

(d = 1,6 м; l = 14 м) 

Сланцы 0–40 38 12 500–600 100 45–60 Подъемно-лопастная 
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Окончание табл. Г.8 
1 2 3 4 5 6 7 8 

Уголь: 

каменный 

бурый 

 

– 

0–10 

 

9,0 

30 

 

0,6 

10–15 

 

800–1000 

430 

 

60 

150–200 

 

32–40 

40–65 

 

Подъемно-лопастная 

Подъемно-лопастная 

Торф 

фрезерный 
– 50 20 450 100 75 Подъемно-лопастная 

Фосфориты – 6,0 0,5 600 100 45–60 Подъемно-лопастная 

Нитрофоска 0,5–4,0 – 1 220 105 0,5–4,0 
Подъемно-лопастная 

секторная 

Аммофос 1–4 8–12 1,5 350 110 15–20 
Подъемно-лопастная 

секторная 

Диаммофос 1–4 3–4 1 200 90 8–10 
Подъемно-лопастная 

секторная 

Суперфосфат 

гранулиро-

ванный 

1–4 14–18 2,5–3,0 550–600 120 60–80 

Подъемно-лопастная 

секторная 

(d = 2,8 м; l = 14 м) 

Преципитат – 55–57 – 500–700 120–130 28–33 

Подъемно-лопастная 

секторная 

(d = 3,2 м; l = 22 м) 

Сульфат 

аммония 
– 3,5 0,4 82 – 4–5 Подъемно-лопастная 

Хлорид бария – 5,6 12 109 – 1,0–2,0 Подъемно-лопастная 

Фторид алю-

миния 
– 48–50 3–3,5 750 220–250 18 

Подъемно-лопастная 

секторная 

(n = 3 об/мин) 

Соль пова-

ренная 
– 4–6 0,2 150–200 – 7,2 Подъемно-лопастная 

Пшеница – 20 14 150–200 50–80 20–30 Распределительная 

Жом свекло-

вичный 
– 84 12 750 100–125 185 Распределительная 
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Таблица Г.9 – Основные размеры и параметры  

вращающихся барабанов сушилок 

 
D, мм L, мм l, мм l1 , мм G, кН n, c

–1
 𝛿, мм W, кг/ч М, т 

1000 
4000 850 2300 100 0,068–0,135 5 120 5,7 

6000 1250 3500    180 6,3 

1200 

6000 1250 3500 160 0,068–0,135 6 260 8,3 

8000 1650 4700    340 9,1 

10000 2050 5900    420 9,8 

1600 

800 1650 4500 250 0,053–0,107 8 600 16,4 

10000 2050 5900    750 17,6 

12000 2500 7000    900 19,0 

2000 

8000 1650 4700 400 0,053–0,107 10 960 24,9 

10000 2050 5900    1200 26,8 

12000 2050 7000    1440 28,9 

2200 

10000 2050 5900 400 0,053–0,107 12 1480 31,7 

12000 2300 7000    1740 33,8 

14000 2900 8200    2000 36,7 

16000 3350 9300    2240 39,0 

2500 

14000 2900 8200 630 0,033–0,100 14 2660 75,0 

18000 3750 10500   16 3440 88,85 

2000 4150 11700    3820 94,30 

2800 

14000 2900 8200 800 0,033–0,100 16 3340 88,5 

16000 3350 9300    3820 94,5 

20000 4150 11700    4760 111,61 

3000 
18000 4000 10000 1000 0,033–0,100 20 5000 

129,52 

 

20000  12000    5500 129,37 

3200 
18000 4000 10000 1250 0,033–0,100 20 5650 145,65 

2200 450 13000    6500 159,86 

3500 

18000 4000 10000 1600 0,033–0,100 22 7200 164,81 

22000 45000 13000    8250 194,12 

27000 5000 17000    10000 215,75 

16000 2700 10600  0,10  7000 200,0 

4000 22000 4500 13000 1600 0,075 25 9000 223,9 

4500 16000 2700 10600 1600 0,075 
25 

12000 
228,0 

22 220,0 
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Таблица Г.10 – Теплофизические свойства сухого воздуха  

при барометрическом давлении Р = 0,101 МПа 

 
t, ℃ 𝜌, кг/м

3
 С, Дж/(кг∙К) 𝜆 ∙ 102, Вт/(м∙К) 𝜇 ∙ 106, Па∙с 

–50 1,584 1014 2,04 14,6 

–30 1,453 1014 2,20 15,7 

–20 1,395 1010 2,28 16,2 

–10 1,342 1010 2,36 16,7 

0 1,293 1006 2,44 17,2 

10 1,247 1006 2,51 17,7 

20 1,205 1006 2,60 18,2 

30 1,165 1006 2,68 18,7 

40 1,128 1006 2,76 19,1 

50 1,093 1006 2,83 19,6 

60 1,060 1006 2,90 20,1 

70 1,029 1010 2,97 20,6 

80 1,000 1010 3,05 21,1 

90 0,972 1010 3,13 21,5 

100 0,946 1010 3,21 21,9 

120 0,898 1010 3,34 22,9 

140 0,854 1014 3,49 23,8 

160 0,815 1018 3,64 24,5 

180 0,779 1022 3,78 25,3 

200 0,746 1026 3,93 26,0 

250 0,674 1043 4,27 27,4 

300 0,615 1048 4,62 29,8 

350 0,566 1060 4,91 31,4 

  

Таблица Г.11 – Теплофизические свойства дымовых газов  

при барометрическом давлении Р = 0,101 МПа 

 
t, ℃ 𝜌, кг/м

3
 С, Дж/(кг∙К) 𝜆 ∙ 106 Вт/(м∙К) 𝜇 ∙ 106, Па∙с 

0 1,295 1040 2,27 15,74 

100 0,950 1065 3,12 20,38 

200 0,748 1095 4,00 24,48 

300 0,617 1125 4,82 28,20 

400 0,525 1150 5,67 31,61 

500 0,457 1184 6,55 34,80 

600 0,405 1212 7,40 37,80 

700 0,363 1238 8,24 4,55 

800 0,330 1263 9,12 43,35 

900 0,301 1290 10,00 45,90 

1000 0,275 1304 10,82 48,30 

1100 0,257 1342 11,70 50,65 

1200 0,240 1378 12,60 53,00 
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Таблица Г.12 – Фильтры с обратной посекционной продувкой типа ФР 

 
Конструктивные 

параметры 

фильтра и дру-

гие данные 

Модель фильтра 

ФР-518 ФР-2800 ФР-3730 ФР-5000 ФР-10000 

Фильтрующая 

поверхность, м
2
 

518 2800 3730 5000 10000 

Количество сек-

ций 
6 6 8 8 8 

Количество ру-

кавов в аппарате 
432 2304 3072 4032 

2016  

при Н = 3,6 м; 

3744  

при Н = 4,7 м 

Диаметр рукава, 

мм 
127 127 127 127 135 

Высота рукава, 

мм 
3 3,1 3,1 3,04 3,6 и 4,7 

Габариты, м: 

ширина 

длина 

высота 

 

3,4 

13,7 

9,5 

 

7,3 

23,0 

15,0 

 

7,6 

30 

15 

 

7,4 

29 

15 

 

10,7 

31,6 

16,55 

Масса, т 25 111 151 124 231 

  

Таблица Г.13 – Технические характеристики центробежных вентиляторов 

 

Марка Q, м
3
/с pgH, Па 

n, с
–

1
 Н  

Электродвигатель 

тип NH, кВт  , дв 

В-Ц14-46-5К-02 

3,67 2360 

24,1 0,71 

А02-61-4 13 0,88 

4,44 2450 А02-62-4 17 0,89 

5,55 2550 А02-71-4 22 – 

В-Ц14-46-8К-02 

5,28 1770 
16,1

5 
0,73 

А02-62-6 13 0,88 

6,39 1820 А02-72-6 17 0,90 

7,78 1870 А02-72-6 22 0,90 

В-Ц14-46-5К-02 

6,94 2450 

16,0 0,70 

А02-82-6 30 – 

9,72 2600 А02-82-6 40 – 

11,95 2750 А02-91-6 55 0,92 

В-Ц12-49-8-01 

12,50 

15,25 

5500 

5600 
24,1

5 
0,68 

4А280S4 

4A280M4 

110 

132 

– 

– 

18,0 5700 4А315S4 160 – 

ЦП-40-8К 1,39–695 
1470–

3820 

26,6

5 
0,61 – – – 

Вентиляторы малой производительности 

Марка Q, м
3
/с 

pgH, 

Па 
n, с

–1
 Марка Q, м

3
/с 

pgH, 

Па 
n, с

–1
 

Ц1-181.5 0,050 618 46,7 Ц1-1450 0,402 2450 46,7 

Ц1-354 0,098 967 46,7 Ц1-2070 0,575 1280 46,7 

Ц1-690 0,192 1500 46,7 Ц1-4030 1,120 2840 46,7 

Ц1-1000 0,278 1110 46,7 Ц1-8500 2,360 3280 46,7 
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Таблица Г.14 – Техническая характеристика воздухонагревателей  
типов КП3-СК и КП4-СК 

 

Число рядов труб 
Площадь по-
верхностного 
сечения, м

2
 

Площадь фрон-
тального сече-

ния для прохода 
воздуха, м

2 

Длина теплона-
гревающей труб-

ки в свету, м 

Высота 
решетки в 
свету, м 

3 4 
КП36-СК-
01У3А 

КП46-СК-
01У3А 

13,26/17,42 0,267 0,530 0,503 

КП37-СК-
01У3А 

КП47-СК-
01У3А 

26,34/21,42 0,329 0,655 0,503 

КП38-СК-
01У3А 

КП48-СК-
01У3А 

19,42/25,52 0,329 0,780 0,503 

КП39-СК-
01У3А 

КП49-СК-
01У3А 

22,50/29,57 0,455 0,905 0,503 

КП310-СК-
01У3А 

КП410-СК-
01У3А 

28,66/37,66 0,581 1,155 0,503 

КП311-СК-
01У3А 

КП411-СК-
01У3А 

83,82/110,05 1,660 1,655 1,003 

КП312-СК-
01У3А 

КП412-СК-
01У3А 

125,27/166,25 2,488 1,655 1,503 

  

Таблица Г.15 – Фильтры типа СМЦ 
 

Номер габарита 
фильтра (высота  

рукавов) Н, м 

Конструктивные параметры фильтра 

число 
секций 

число  
рукавов 
аппарата 

фильтрующая поверх-
ность, м

2 масса, т 

СМЦ-100 СМЦ-101 СМЦ-100 СМЦ-101 

I 
(H = 2,25) 

1 
2 
3 
4 

36 
72 
108 
144 

54 
108 
162 
216 

50 
100 
150 
200 

2,8 
5,6 
8,4 
11,2 

3 
6 

9,1 
12,1 

II 
(H = 4,5) 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

36 
72 
108 
144 
180 
216 
252 
288 
324 
360 

104 
208 
312 
416 
520 
624 
728 
832 
936 
1040 

100 
200 
300 
400 
500 
600 
700 
800 
900 
1000 

3,6 
7,3 
10,9 
14,6 
18,2 
21,9 
25,5 
29,2 
32,0 
36,5 

3,9 
7,9 
11,9 
15,8 
20,8 
23,8 
27,7 
31,7 
35,6 
39,6 

III 
(H = 9,0) 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

36 
72 
108 
144 
180 
216 
252 
288 
324 
360 

204 
408 
612 
800 
1020 
1224 
1428 
1632 
1836 
2040 

200 
400 
600 
800 
1000 
1200 
1400 
1600 
1800 
2000 

7,8 
9,6 
14,4 
19,2 
24,0 
28,8 
33,6 
38,4 
43,2 
48,0 

5,4 
10,8 
16,3 
21,7 
27,1 
32,5 
38 

43,4 
48,8 
54,2 

Примечание. Диаметр рукавов для всех аппаратов 200 мм 
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Таблица Г.16 – Технические характеристики газодувок 

 

Марка Q, м
3
/c gH, Па n, c

–1
 

Электродвигатель 

тип 
NH,  

кВт 
дв 

ТВ-25-1.1 0,833 10000 48,3 АО2-71-2 22 0,88 

ТВ-100-1.12 1,67 12000 48,3 АО2-81-2 40 – 

ТВ-150-1.12 2,50 12000 48,3 АО2-82-2 55 – 

ТВ-200-1.12 3,33 12000 48,3 АО2-91-2 75 0,89 

ТВ-250-1.12 4,16 12000 49,3 АО2-92-2 100 0,91 

ТВ-350-1.06 5,86 6000 48,3 АО2-82-2 55 – 

ТВ-450-1.08 7,50 8000 49,5 А2-92-2 125 0,94 

ТВ-500-1.08 8,33 8000 50,0 ВАО-315S-2 132 – 

ТВ-600-1.1 10,0 10000 49,4 А3-315М-2 200 – 

РГН-1200А 0,167 30000 16,7 АО2-62-6 13  

2А-34 0,630 80000 25,0 4А250-S443 75 – 

ТВ-42-1.4 1,0 40000 48,3 АО2-82-2 55 – 

ТВ-50-1.6 1,0 60000 49,3 АО2-92-2 100 – 

ТВ-80-1.2 1,67 20000 48,3 АО2-82-2 55 – 

ТГ-170-1.1 2,86 28000 49,3 АО2-92-2 100 – 

ТГ-300-1.18 5,0 18000 50,0 ВАО-315М-2 160 – 

Примечание – газодувки с gH  12000 Па можно рассматривать как вентиляторы высоко-

го давления; газодувки с gH  18000 Па можно рассматривать как компрессоры. 

  

Таблица Г.17 – Технические характеристики циклонов 

 

Характеристика циклонов 
Тип циклона 

ЦН-24 ЦН-15 ЦН-11 

Диаметр выходной трубы D1 0,6 0,6 0,6 

Ширина выхода патрубка b 0,26 0,26 0,26 

Высота входного патрубка, h1 1,11 0,66 0,48 

Высота выходного патрубка, h2 2,11 1,74 1,56 

Высота цилиндрической части, h3 2,11 2,26 2,08 

Высота конической части, h4 1,75 2,0 2,0 

Общая высота циклона H 4,26 4,56 4,38 

Коэффициент сопротивления ξ0 60 160 250 
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Приложение Д 

 
 

Рисунок Д.1 – Зависимость коэффициента трения  от критерия Re  

и степени шероховатости dэ/e: dэ – эквивалентный диаметр, м;  

е – средняя высота выступов шероховатости  

на внутренней поверхности трубы, м 
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Рисунок Д.3 – Зависимости критерия Ly от критерия Ar 
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Рисунок Д.5 – Кипятильник  
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Рисунок Д.6 – Выпарной аппарат  
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Рисунок Д.7 – Ректификационная колонна  
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Рисунок Д.9 – Нонограмма для определения давления насыщенного пара  

и температуры кипения некоторых жидкостей 
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Рисунок Д.10 – Зависимость критериев Re и Ly от критерия Ar для осаждения 

одиночной частицы в неподвижной среде: 1 и 6 – шарообразные частицы;  

2 – округленные; 3 – угловатые; 4 – продолговатые; 5 – пластинчатые  
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Рисунок Д.11 – Коэффициент сопротивления решеток: 

1 – данные Г. Хьюмарка и Х.О. Коннела; 

2 – данные Д.И. Орочко и др. 

 

 Таблица Д.1 – Значение атомных теплоемкостей элементов 

 

Элемент 
с𝑖
ат, кДж/(кг·атом·°С) 

в твердом состоянии в жидком состоянии 

Углерод 7,53 11,72 

Водород 9,62 17,99 

Кислород 16,74 25,10 

Сера 22,59 30,96 

Азот 11,30 – 

Фосфор 23,00 29,29 

Кремний 20,08 24,27 

Фтор 20,92 29,29 

Бор 11,72 19,66 

Бериллий 15,90 – 

Остальные элементы 22,92–26,78 33,50 

  



272 

Таблица Д.2 – Эквивалентная шероховатость труб 

 
Номер 

п/п 
Эквивалентная шероховатость труб ∆, мм 

1 Цельнотянутые трубы из меди, латуни, стекла 0,0015–0,01 

2 Алюминевые трубы, резиновые шланги 0,01–0,06 

3 Стальные трубы:  

а) новые безшовные; 0,02–0,10 

б) в средних уловиях эксплуатации; 0,20 

в) оцинкованные 0,07–0,15 

4 Чугуннные трубы:  

а) новые; 0,25–1,00 

б) асфальтированные 0,12–0,30 

5 Асбестоцементные трубы 0,1–0,6 

6 Бетонные:  

а) с хорошей поверхностью; 0,30–0,80 

б) в средних условиях 2,50 
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