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Введение

В химической и нефтехимической промышленности широко используются массообменные процессы, основанные на переносе вещества из одной фазы в другую. Применение массообменных процессов позволяет решать такие задачи, как разделение жидких и газовых смесей, их концентрирование, а также защита окружающей среды (например, очистка сточных вод и сбрасываемых в атмосферу газов). 

Массообменные процессы являются обратимыми, что позволяет получать как целевые продукты, так и выделять нежелательные вещества, которые можно направить на последующую переработку. Например, ценные компоненты масла выделяют из растворителя при деасфальтизации гудрона, а нежелательные вещества, например, сероводород, использующийся для производства серы и серной кислоты, – при очистке газов путем абсорбции моноэтаноламином.

 В химической промышленности наибольшее распространение получили следующие массообменные процессы:

1. Абсорбция – избирательное поглощение газов или паров жидким поглотителем.

2. а) Дистилляция – процесс частичного испарения жидкой смеси и образования пара, при конденсации которого образуется жидкость нового состава.

б) Ректификация – процесс разделения однородных жидких смесей, состоящих из нескольких компонентов, за счет противоточного взаимодействия двух фаз: жидкости и пара, образующегося из этой жидкости.

3. Экстракция (жидкостная) – извлечение растворенного в одной жидкости вещества другой жидкостью, практически не смешивающейся или частично смешивающейся с первой.

4. Адсорбция – избирательное поглощение газов, паров или растворенных в жидкости веществ твердым поглотителем.

5. Ионный обмен – избирательное извлечение ионов из растворов электролитов.

6. Сушка – удаление влаги из твердых материалов, в основном путем ее испарения.

7. Растворение и экстрагирование из твердых тел – это процессы перехода твердой фазы в жидкую (растворитель).

8. Кристаллизация – выделение твердой фазы в виде кристаллов из растворов или расплавов.

9. Мембранные процессы – избирательное извлечение компонентов смеси или их концентрирование с помощью полупроницаемой мембраны.

Процессы ректификации широко используются в химической и нефтехимической промышленности для получения отдельных компонентов или смесей более простого состава. С их помощью проводят разделение разнообразных смесей (сжиженные газы, нефтепродукты первичной и вторичной переработки и др.) для получения высокосортных топлив или веществ, имеющих желаемую степень чистоты.

Теоретические основы процесса ректификации
Ректификация – процесс разделения однородных жидких смесей, состоящих из нескольких компонентов, за счет противоточного взаимодействия двух фаз: жидкости и пара, образующегося из этой жидкости; тепломассообменный процесс разделения жидких смесей, компоненты которых отличаются по температурам кипения.

Ректификация осуществляется в колонных аппаратах, имеющих тарелки или насадки, а также пленочные колонны. В процессе ректификации по всей высоте колонны происходит непрерывный обмен между жидкой и паровой фазой. Жидкая фаза обогащается высококипящим компонентом, а паровая фаза – низкокипящим.

Высококипящий компонент – компонент смеси, имеющий наименьшее давление паров при данной температуре по сравнению с давлением паров других компонентов смеси и наибольшую температуру кипения при одинаковом для всех компонентов смеси давлении.

Низкокипящий компонент – компонент смеси, имеющий наибольшее давление паров и наименьшую температуру кипения.

Процесс ректификации предназначен для разделения жидких смесей на практически чистые компоненты или фракции, различающиеся температурой кипения.

Жидкость, выходящая из верхней части колонны и отбираемая как готовый продукт называется дистиллятом (ректификатом).

Жидкость, выходящая из верхней части колонны и возвращаемая в колонну, называется флегмой.

Жидкость, выходящая из нижней части колонны, называется кубовым остатком.

Различают несколько видов ректификации:

1. Непрерывная бинарная ректификация.

2. Периодическая ректификация. Работает для укрепления паров. Применяют в тех случаях, когда использование непрерывной нецелесообразно: если разделение смеси требует определенного времени для накопления продуктов и их количество невелико или в условиях часто меняющегося состава исходной смеси. Периодическая ректификация может осуществляться двумя способами:
а) При постоянном флегмовом числе

б) При постоянном составе дистиллята
3. Экстрактивная ректификация. Применяется для разделения бинарной смеси, летучести компонентов которой близки. Для облегчения разделения такой смеси и упрощения устройства ректификационной колонны в смесь добавляется третий компонент – экстрагент.

4. Азеотропная ректификация. Применяется для разделения азеотропных смесей, т.е. смесей, имеющих точки на фазовых  диаграммах, в которых составы пара и жидкости равны. Для этого к смеси добавляется другой компонент, образующий с одним из компонентов исходной смеси новую более летучую азеотропную смесь. Новая смесь отгоняется в качестве дистиллята, другой чистый компонент выводится в виде кубового остатка.

Факторы, оказывающие влияние на процесс ректификации:

1. Разность между рабочими и равновесными концентрациями. Чем больше разность, тем скорость массообмена выше.

2. Разность между температурами кипения кубовой жидкости и дистиллята. Чем выше разность, тем большее происходит обогащение пара низкокипящим компонентом, а стекающей вниз флегмы – высококипящим.

3. Физические свойства сред. Иногда возможно существенное изменение физических свойств сред по высоте колонны, что может повлиять не только на скорость массопереноса, но и на величину поверхности контакта фаз (ухудшение или улучшение смачиваемости насадки, изменение размеров пузырьков и т.д.), что может быть связано с изменением поверхностного натяжения жидкости вследствие изменения ее состава и температуры.

Равновесие в системах жидкость - пар

Для идеальных растворов характерно то, что сила взаимодействия между всеми молекулами равна. При этом общая сила, с которой молекула удерживается в смеси, не зависит от состава смеси. Следовательно, парциальное давление в этом случае должно зависеть лишь от числа молекул, достигающих в единицу времени поверхности жидкости со скоростью, необходимой для преодоления сил внутреннего притяжения молекул, т.е. парциальное давление компонента возрастает пропорционально его содержанию в жидкой смеси. Эта зависимость выражается законом Рауля:

pA = PоA ∙ xA                         и              pB = PоB ∙ (1 – xA),

где pA, pB – парциальные доля компонентов А и В; PоA, PоB, - давления паров чистых компонентов А и В; xA, (1 – xA) – мольные доли компонентов А и В.

По закону Дальтона парциальные давления паров в системе

рА = Ру; рВ = Р ∙ (1 – у),

где Р – общее давление паров в системе; у, (1 – у) – мольные доли компонентов А и В.

Для установившегося равновесия из уравнений законов Рауля и Дальтона

рА = Ру и 1 – у = 
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Поскольку процессы в аппаратах осуществляются практически всегда при изобарических условиях, равновесную зависимость рассматриваемого процесса можно представить как функции двух переменных t – x, t – y и y – x. При этом графики t – y и t – x можно совместить (рис.1)
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Рис.1  Зависимость температуры парожидкостной системы от состава фаз в условиях равновесия

Нижняя ветвь на диаграмме отвечает температурам кипения жидкой смеси, верхняя – температурам конденсации паровой смеси.

Используя диаграмму (рис.1), можно по составу жидкой фазы х1 найти равновесный ей состав пара у1 и температуру в системе t1.

Для идеальных смесей в соответствии с законами Рауля и Дальтона можно записать
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Введя величину относительной летучести компонента А по отношению к компоненту В
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Графическая зависимость этого уравнения для разных давлений в системе представлена на рис.2
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Рис.2  Влияние изменения давления на положение равновесной кривой для идеальных смесей

Поскольку отношение РА и РВ не являются постоянными в диапазоне температур кипения разделяемых компонентов, в уравнение следует вводить среднее уравнение относительной летучести
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2 – относительные летучести компонентов А и В.

Также следует учитывать, что равновесие в рассматриваемой смеси зависит от давления в системе (рис.2).

Кроме идеальных систем существуют реальные системы, характеризующиеся положительными или отрицательными отклонениями от закона Рауля (рис.3)
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Рис 3
. Диаграмма р – х для смеси с положительным отклонением от закона Рауля

По степени растворимости компонентов смеси жидкостей можно разделить на три группы: взаимно растворимые в любых соотношениях, частично растворимые и взаимно нерастворимые.

Взаимная растворимость жидкостей обычно увеличивается с повышением температуры. Взаимно растворимые жидкости можно разделить на следующие группы:

1. Идеальные растворы. Подчиняются закону Рауля.

2. Нормальные растворы – смеси, частично отклоняющиеся от закона Рауля, но не образующие азеотропных смесей, т.е. смесей

3. Неидеальные растворы – смеси, значительно отклоняющиеся от закона Рауля, в том числе образующие азеотропные смеси.

Для реальных систем представлены диаграммы t – x,y и x – y на рис.4
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Рис.4  Равновесные кривые для различных типов бинарных смесей:

а – равновесная зависимость; б – для частично растворимых смесей; в, г – для хорошо растворимых смесей с минимумами и максимумами температур кипения

На приведенных диаграммах имеются точки пересечения равновесной линии с диагональю, в которых состав пара равен составу жидкости. Эти точки называются точками азеотропного состава, в которых системы находятся в термодинамическом равновесии, и разделение их методами дистилляции и ректификации невозможно.

Материальный баланс процесса ректификации

Работа ректификационной колонны характеризуется материальным балансом по потокам и каждому компоненту смеси. Для бинарной смеси обычно составляют баланс по низкокипящему компоненту.

Материальный баланс может вычисляться в массовых и мольных долях. Расчеты ректификационных аппаратов количество и состав фаз удобнее проводить в молярных величинах.

Для процессов, осуществляемых в ректификационных аппаратах при противоточном взаимодействии потоков жидкости и пара, принимают следующие допущения:

1. Мольные теплоты испарения компонентов одинаковы, т.е. при конденсации каждого Кмоль пара испаряется такое же количество Кмоль жидкости. След – но, количество пара, движущегося в аппарате снизу вверх, выраженное в Кмоль, одинаково в любом сечении ректификационной колонны.

2. При конденсации пара в дефлегматоре изменения его состава не происходит, т.е. состав пара, выходящего из верхней части колонны, равен составу получаемого дистиллята и флегмы (yD = xD).

3. При испарении кубовой жидкости в испарителе изменение ее состава не происходит, т.е. состав жидкости, выгружаемой из нижней части колонны, равен составу возвращаемого в колонну пара (yW = xW).

4. Теплоты смешения компонентов разделяемой смеси равны нулю.

Введем обозначения:

GF – количество смеси, поступающей на ректификацию;

GD – количество получаемого дистиллята;

GW – количество получаемого кубового остатка;

GR – количество флегмы, возвращаемой в колонну;

GV – количество паров в верхней части колонны.

xF, xD, xW, xR, y – содержание низкокипящего компонента соответственно в исходной смеси, дистилляте, кубовом остатке, флегме и паре.

Материальный баланс для всей колонны

Уравнение материального баланса состоит из двух равенств:

по входящим и выходящим потокам

GF = GD + GW;

по низкокипящему компоненту в этих потоках

GF ∙ xF = GD ∙ xD + GW ∙ xW.

Материальный баланс для верхней части колонны

по входящим и выходящим потокам

GV = GR + GD
по низкокипящему компоненту в этих потоках

GV ∙ y = GR ∙ xR + GD ∙ xD
(GR + GD) ∙ y = GR ∙ xR + GD ∙ xD
Разделим на GD
(
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Введем обозначение
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R – флегмовое число – отношение количества дистиллята, возвращенного в колонну в виде жидкости (флегмы), к количеству дистиллята, отобранного в качестве готового продукта.

Заменим 
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(R + 1) ∙ y = R ∙ x + xD
Получаем уравнение рабочей линии верхней части колонны

y = 
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Уравнение рабочей линии устанавливает связь между концентрациями потоков пара и жидкости.

Рабочая линия имеет наклон относительно оси абсцисс

tg 
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Отрезок, отсекаемый рабочей линией на оси оу
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Материальный баланс для нижней части колонны

по входящим и выходящим потокам

GV + GW = GR + GF
по низкокипящему компоненту в этих потоках

GV ∙ y + GW ∙ xW = (GR + GF) ∙ x
GV ∙ y = (GR + GF) ∙ x – GW ∙ xW
(GR + GD) ∙ y = (GR + GD) ∙ x – (GF – GD) ∙ xW
Разделим на GD
(
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Введем обозначение

F = 
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F – относительный мольный расход питания на 1 Кмоль дистиллята.

Заменим 
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(R + 1) ∙ y = (R + F) ∙ x – (F – 1) ∙ xW
Получаем уравнение рабочей линии нижней части колонны

y = 
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Рабочая линия имеет наклон относительно оси абсцисс
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Отрезок, отсекаемый рабочей линией на оси оу
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Построение рабочих линий

Построение рабочих линий проводят на диаграмме у – х. Для построения рабочих линий процесса ректификации на оси абсцисс диаграммы у – х (рис.5) откладывают заданные значения xF, xD, xW. В соответствии со вторым допущением (уD = xD) и третьим допущением (yW = xW) точки 1 и 2, принадлежащие концам рабочих линий для верхней и нижней частей колонны, располагаются на диагонали диаграммы. Точка 3 характеризуется значением xF, принадлежит обеим рабочим линиям и может перемещаться в диапазоне между точками 3’ (диагональ диаграммы) и 3” (равновесная линия), в зависимости от значения флегмового числа R.
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Рис.5  Диаграмма у – х для непрерывнодействующей ректификационной колонны
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В случае расположения рабочих линий на линии (1 – 3’ – 2) они совпадут с диагональю и будут соответствовать уравнению у = х, что может произойти только в случае бесконечно большого флегмового числа (R       ∞). В этих условиях ректификационный аппарат работает без отбора дистиллята, что может происходить при испытаниях и при запуске установки. Данному случаю соответствует максимальная движущая сила.

Второе предельное положение рабочих линий (1 – 3” – 2) характеризуется размещением точки 3” на равновесной линии. В этой точке движущая сила равна нулю, следовательно, для проведения процесса в ректификационном аппарате необходима бесконечно большая поверхность контакта фаз, что на практике неосуществимо.

С увеличением ординаты точки 3 значение флегмового числа уменьшается и становится минимальным в точке 3”. Значение минимального флегмового числа вычисляется
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где у*F – состав пара, находящегося в равновесии с жидкостью

Положение рабочей линии 1 – 3 – 2 соответствует проведению реального процесса ректификации при некотором значении Rmin < R < R∞. R вычисляется по формуле

R = φ ∙ Rmin,

где φ – коэффициент избытка флегмы (при расчетах колонн обычно выбирается в пределах 1..4),

или приблизительно по формуле

R = 1,3 ∙ Rmin + 0,3

Для определения положения точки 3 на диаграмме у – х при известном флегмовом числе R вычисляют отрезок В, откладывают его на оси ординат, получая точку 4.

Пересечение линии, соединяющей точки 1 – 4 и xF, определяет положение точки 3. соединив точки 2 и 3, получают ломаную линию 1 – 3 – 2, отвечающую изменению рабочих концентраций в укрепляющей и исчерпывающей частях колонны.

Определение числа теоретических тарелок

Чтобы обеспечить заданное разделение смеси в колонне при определенном флегмовом числе, необходимо иметь соответствующее число тарелок. Для этого рассчитывают число теоретических тарелок, с помощью которых ведется расчет колонн со ступенчатым контактом, т.е. тарельчатых колонн.

Теоретическая тарелка – идеальное контактное устройство, состояние и структура потоков которого удовлетворяют следующим требованиям:

1. Уходящие из контактной зоны потоки газа и жидкости находятся в состоянии равновесия.

2. Поток газа, поступающий в контактную зону, имеет одинаковый состав и скорость.

3. В пределах контактной зоны жидкость идеально перемешана и имеет состав уходящей из контактной зоны жидкости.

Существуют графические и аналитические методы определения числа теоретических тарелок (ЧТТ).

Среди графических методов определения ЧТТ наибольшее распространение получили метод Мак – Кэба – Тиле и метод Поншона – Савари.

Число теоретических тарелок по методу Мак – Кэба – Тиле определяется по результатам построения ступенчатой линии, проведенной между кривой равновесия и рабочими линиями в интервале концентраций (xD, xW). Число теоретических тарелок равно числу полученных таким образом ступеней, пронумерованных сверху вниз (рис.6)
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Рис.6  Построение ступеней на диаграмме у – х

Метод достаточно прост, но обеспечивает относительно небольшую точность расчета в тех случаях, когда рабочая и равновесная линии располагаются близко друг к другу.

При малых и больших значениях концентраций перераспределяемого компонента (x < 0,01 и y > 0,95) число теоретических тарелок целесообразно определять, используя диаграмму у – х, построенную в координатах 
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 (абсцисса).

Метод Поншона – Савари применяется, если мольные теплоты испарения разделяемых компонентов неодинаковы. Метод основан на применении энтальпийной диаграммы, либо диаграммы у – х, в которой рабочие линии построены по данным энтальпийной диаграммы. Этот метод расчета не нашел широкого применения из-за ограниченности данных по энтальпиям газовых систем.

Аналитические методы позволяют повысить точность расчетов и избежать многочисленных графических построений, что особенно важно при разделении близкокипящих смесей. Эти методы основаны на аналитическом решении уравнений равновесной и рабочей линий, которые должны быть записаны в аналитическом виде. Одним из таких методов расчета является метод «от тарелки к тарелке». Он предполагает последовательный расчет составов паров и жидкости на тарелках колонны с использованием уравнений равновесия, рабочей линии, теплового баланса, структуры потоков, записанных для каждой тарелки колонны. Расчет ведут до требуемой степени разделения, при этом число повторных расчетов определяет число реальных тарелок колонны. Метод свободен от ряда упрощающих допущений, присущих другим методам (постоянства потоков газа и жидкости по высоте колонны, и др). Также этот метод позволяет рассчитывать колонны любой сложности, т.к. учитывает изменения параметров на конкретной контактной ступени. Однако этот метод достаточно сложен и трудоемок, поэтому для расчета используют ЭВМ.

Реальное число тарелок (число действительных тарелок, ЧДТ) в колонне всегда больше числа теоретических. Для вычисления числа реальных тарелок используют коэффициент полезного действия реальной тарелки

ЧДТ = 
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 - коэффициент полезного действия реальной тарелки.

Также число действительных тарелок можно вычислить через построение кинетической линии (рис.7).
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Рис.1.7  Схема работы тарелок на диаграмме у – х: 1 – равновесная линия;           2 – кинетическая кривая; 3 – рабочая линия.

Рассмотрим работу произвольной тарелки в ректификационной колонне. Для этого строим равновесную кривую 1 и рабочую линию процесса 3. с верхней тарелки жидкость приходит на рассматриваемую тарелку с концентрацией хН, протекает по ней и за счет массообмена с паром удаляется с тарелки, имея концентрацию хК, отличающуюся от хН. Пар приходит с нижележащей тарелки при концентрации уН и покидает тарелку с концентрацией уК.

Поскольку пар, барботируя через жидкость, не приходит с ней в состояние равновесия, уК < уРАВН. Таким образом, концентрация в жидкости в случае ее полного перемешивания на тарелке меняется скачком от хН до хК (линия BD). Концентрация пара изменяется от уН до уК (линия AB). Положение точки В можно найти из отношения отрезков


[image: image43.wmf]CA

CB

 = 
[image: image44.wmf]y

m

e

-

= 1 - ηМ
где е – основание натурального логарифма; ηМ – эффективность тарелки по Мэрфи, представляющая собой отношение действительного изменения концентраций в паровой фазе к предельно возможному.
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Выше- и ниже расположенные тарелки изобразятся на диаграмме у – х аналогичными ступеньками. Линия, проходящая через точки B’, B, B”, называется кинетической линией, которая показывает, какие действительные концентрации достигаются в тарельчатой колонне.

Следовательно, для определения числа тарелок в колонне достаточно вписать ступенчатую ломаную линию в интервале рабочих концентраций между кинетической и рабочей линиями. Число ступеней этой ломаной равно искомому числу реальных тарелок колонны.

Выбор флегмового числа

Выбор оптимального флегмового числа связан с необходимостью снижения эксплуатационных и энергетических затрат без потери качества получаемых продуктов. С этой целью задаются некоторые значения Rmin < R < R∞ и на диаграмму у – х наносят соответствующие им рабочие линии процесса. Далее проводят построение ступеней на диаграмме у – х для каждого R и строят график зависимости числа тарелок в колонне от флегмового числа. Это наиболее простой метод выбора флегмового числа.

По графику находят точку минимума кривой, соответствующей некоторому значению R (рис.8).
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Рис.18   Зависимость числа тарелок от флегмового числа.

Из графика видно, что с увеличением флегмового числа число теоретических тарелок уменьшается. Но увеличение флегмового числа ведет к росту расхода теплоты на проведение процесса ректификации. Поэтому выбор флегмового числа проводят путем технико-экономического расчета процесса (рис.9).
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Рис.9  Определение флегмового числа с помощью технико-экономического расчета процесса:

1 – эксплуатационные затраты; 2 – капитальные вложения; 3 – общие затраты на ректификацию.

Эксплуатационные затраты возрастают пропорционально величине флегмового числа, поскольку они в основном определяются расходом теплоты на проведение процесса. Капитальные вложения с увеличением R снижаются до определенного значения R, после чего наблюдается некоторое их увеличение. Это объясняется тем, что с увеличением R увеличивается и плотность орошения колонны, что часто приводит к снижению допустимой скорости пара в колонне и, следовательно, к росту ее диаметра и увеличению капитальных вложений. Таким образом, кривая, отражающая суммарные затраты на проведение ректификации, должна иметь минимум, который определяет оптимальное флегмовое число.

Технологическая схема установки

Непрерывнодействующая ректификационная установка представлена на рис.10 
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Рис.10  Схема непрерывнодействующей ректификационной установки:

1 – ректификационная колонна (1а и 1б – укрепляющая и исчерпывающая части); 2 – дефлегматор; 3 – делитель; 4 – холодильник – теплообменник; 5 – насос; 6, 7 – сборники; 8 – холодильник; 9 – испаритель; 10 – теплообменник.

Установка состоит из ректификационной колонны 1, представляющей собой вертикальный цилиндрический корпус, внутри которого расположены контактные устройства (насадка, тарелка). Снизу вверх по колонне движется поток пара, поступающий из испарителя 9, находящегося рядом или под самой колонной. Поступающий в колонну пар по составу представляет собой практически чистый высококипящий компонент. На каждой тарелке при его перемешивании по колонне происходит конденсация поднимающегося пара, и за счет теплоты его конденсации – испарение находящегося в этой зоне низкокипящего компонента.

Таким образом, происходит постоянное удаление из поднимающегося пара высококипящего компонента и обогащение пара низкокипящим. В результате в верхней части колонны в дефлегматоре 2 конденсируются практически чистые пары низкокипящего компонента. Получаемая жидкость в делителе 3 делится на 2 потока. Первый поток – флегма, возвращается в колонну, создавая тем самым нисходящий поток жидкости, состоящей практически из чистого низкокипящего компонента. Стекая вниз по колонне и взаимодействуя с восходящим паром, флегма постоянно обогащается конденсирующимся в ней высококипящим компонентом, заменяющим постоянно испаряющийся низкокипящий компонент. В результате жидкость, достигающая нижней части колонны и поступающая в испаритель, состоит практически из высококипящего компонента.

Подаваемую на разделение исходную смесь подогревают до температуры кипения в теплообменнике 10 и подают в питающую зону колонны.

Зона питания делит колонну на две части. Верхняя (укрепляющая) часть 1а обеспечивает наибольшее укрепление поднимающихся паров, т.е. обогащение их низкокипящим компонентом. Нижняя, или кубовая (исчерпывающая) часть 1б, обеспечивает наибольшее удаление из жидкости низкокипящего компонента.

Второй поток жидкости, получаемый в дефлегматоре и называемый дистиллятом, поступает в холодильник – теплообменник 4, а затем в сборник 6 и перекачивается в качестве целевого продукта насосом 5.

Жидкость, выходящая из нижней части колонны, также делится на два потока. Первый возвращается в испаритель, далее в виде пара подается в колонну, второй, называемый кубовым остатком, после охлаждения в холодильнике 8 направляется в сборник 7.

 Виды колонн

Колонное массообменное оборудование классифицируется по нескольким основным признакам:

1. По виду массообменного процесса аппараты подразделяются на ректификационные и дистилляционные (разделение систем пар – жидкость); абсорбционные и десорбционные (разделение систем газ – жидкость); экстракционные (разделение систем жидкость – жидкость) и адсорбционные (поглощение газа или жидкости твердым адсорбентом).
2. В зависимости от давления, создаваемого в аппарате, аппараты подразделяются на вакуумные, атмосферные и работающие под давле​нием (низким, средним, высоким). На практике стремятся использовать колонны, работающие при атмосферном или повышенном давлении, т.к. поддержание вакуума в больших массообменных колоннах представляет достаточно сложную инженерную задачу (аналогично - поддержание вы​сокого давления).
3. В зависимости от режима аппараты делятся на колонны с периодическим и непрерывным режимом работы.
4. В зависимости от направления движения фаз оборудование подразделяется на прямоточные, противоточные, с перекрестным и смешанным током массобменные колонны. С точки зрения эффективности работы массообменных колонн наиболее выгоден противоток. Худшие показатели работы имеет прямоточная схема. Однако при такой организации потоков можно обеспечить высокую производительность аппарата. Поэтому на практике и прямоточная и противоточная схемы нашли широкое распространение. Схемы с перекрестным и смешанным током по эффек​тивности работы занимают промежуточное положение. Такие схемы ха​рактерны для тарельчатых массообменных колонн.
5. В зависимости от типа контактного устройства распространены насадочные, тарельчатые и роторные массообменные колонны. В химической, нефтехимической и газовой промышленности наиболее широкое применение получили тарельчатые и наса​дочные колонны с различными типами тарелок и насадочных тел. Причем насадочные колонны используются преимущественно в процессах аб​сорбции, а тарельчатые - ректификации. Роторные массообменные ко​лонны применяются обычно для осуществления процессов дистил​ляции и экстракции.
6. По числу компонентов, составляющих смесь, различают аппараты для разделения бинарных и многокомпонентных (сложные колонны) сме​сей. Ректификационные колонны для разделения бинарных смесей обес​печивают разделение исходной смеси на два продукта: ректификат (дис​тиллят), продукт, обогащенный НК, и кубовый остаток - продукт, обога​щенный ВК. В сложных колоннах исходные смеси разделяются на компо​ненты, число которых более двух. Эти продукты отводят из колонны с по​мощью конструктивных устройств, выполненных в виде боковых погонов на различной высоте колонны. Сложные колонны рассчитывают анало​гично простым, предварительно расчленив на части таким образом, что​бы каждая часть представляла собой простую колонну.
7. По принципу образования межфазовой поверхности массообменные контактные аппараты условно делят на три основные группы:
a) аппараты с фиксированной поверхностью контакта фаз (пленочные колонны, колонны с плоскопараллельной насадкой, полочные колонны, распылительные колонны);
b) аппараты с поверхностью контакта, образуемой в процессе взаимо​действия потоков (насадочные с плавающей насадкой и тарельчатые колонны, инжекционные аппараты);
c) аппараты с внешним подводом энергии (колонны с механическими распылителями, пульсационные колонны, роторные колонны).
 Виды тарелок

В настоящее время известно множество различных конструкций тарельчатых контактных устройств, которые классифицируют по ряду признаков:

1. Способу организации перелива жидкости с тарелки на тарелку
различают тарелки с переточными устройствами и тарелки без переточ​ных устройств (провального типа). У тарелок первого типа жидкость пере​текает с тарелки на тарелку через специальные каналы, которые не предназначены для прохода пара. У тарелок второго типа пар (газ) и жидкость проходят через одни и те же отверстия, при этом места стока жид​кости и прохода газа (пара) устанавливаются на тарелке случайным об​разом;
2. По числу потоков жидкости тарелки выполняют одно-, двух- и многопоточными. Последние применяют в колоннах большого диаметра и при
значительных расходах жидкости с целью обеспечения равномерного уровня жидкости на тарелке и распределения паров по площади контакт​ного устройства;
3. В зависимости от диаметра  аппарата тарелки  выполняют со
сплошным  полотном или разборной  конструкции. Первые применяют при 
сравнительно небольших диаметрах колонн, причем для ремонта на та​ких тарелках предусматривают люки. Разборные тарелки собирают из отдельных элементов,
размеры которых позволяют заносить их в колонну через люки;
4. В зависимости от направления движения газовой и жидкой фаз в зоне контакта различаются тарелки с перекрестным током (барботажные), прямоточные (струйные) и противоточные. Прямоточные тарелки наиболее производительны, однако они не обладают достаточно высокой эффективностью. Поэтому на практике стремятся задержать развитие прямоточного движения, устанавливая отбойники или вертикальные пе​регородки в каналах смежных элементов тарелки, изменяя при этом на​правление ввода пара в смежные элементы;
5. По типу контактных смежных элементов тарелки разделяют: на колпачковые, клапанные, ситчатые, решетчатые, S - образные, комбини​рованные и специальные.
До 50-х годов в нефтеперерабатывающей и химической промышлен​ности в основном находились в эксплуатации колонны с колпачковыми и ситчатыми тарелками. Затем появились различные типы тарелок, впоследствие нашедшие широкое применение (клапанные, S-образные, струйные и пр.), которые стали превосходить показатели колпачковых и ситчатых тарелок.
В химической и нефтехимической промышленности нашли примене​ние в основном стандартные конструкции тарелок: ситчатые, колпачко​вые, клапанные, S-образные, решетчатые, провальные решетчатые, капсульные и др.

Колпачковые тарелки с капсюльными колпачками

Представлены на рис.11 Используют​ся в колоннах диаметром более 400 мм и расстоянием между тарелками более 200 мм. По производительности колпачковые тарелки немного уступают тарелкам других конструкций и сравнительно трудоемки в изготовлении и монтаже, но они нашли широкое применение благодаря универсальности и неприхот​ливости в эксплуатации.
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Рис.11   Колпачок капсюльный: 1 – колпачок; 2 – патрубок; 3, 4 – гайки; 5 – шпилька; 6 – полотно тарелки.

Тарелки комплектуются стандартными круглыми колпачками диаметром 60, 80, 100 и 150 мм. Колпачки на тарелках располагают по вершинам равносторонних треугольников с шагом  (1,3 - 1,9) ∙ dколпачка. Крепление колпачков может быть выполнено индивидуальным или группо​вым способом (на шпильке, на ребрах, с опорой на полотно). Патрубки кре​пят к полотну развальцовкой или сваркой. Сварка позволяет уменьшить толщину полотна до 1,5 - 2,0 мм, однако места сварки следует отбортовать во избежание коробления полотна тарелки. Колпачки изготовляют штампо​ванными из углеродистой и нержавеющей стали δ = 1,5 - 4 мм, а также ли​тыми из чугуна δ = 5 мм. По окружности колпачка для прохода паров имеют​ся 20 - 40 прорезей (зубцов) высотой 20 – 30 мм.

Для создания уровня жидкости на тарелке верхние концы переливных труб делают немного выше плоскости тарелки. Чтобы жидкость перетекала только по переливным трубам, а не через патрубки, верхние концы патрубков должны быть выше уровня жидкости. Нижние края колпачков погружены в жидкость так, чтобы уровень жидкости был выше верха прорезей.

Для того, чтобы газ не попадал в переливные трубы и не препятствовал таким образом нормальному перетоку жидкости с тарелки на тарелку, нижние концы переливных труб опущены ниже уровня жидкости, тем самым создавая гидрозатвор.

Ранее придавали большое значение устройству зубцов или прорезей, полагая, что они способствуют лучшему дроблению газа на струйки и пузырьки. Однако более поздние исследования показали, что основное назначение зубцов и прорезей - устранять односторонний выход газа из-под кол​пачка в случае отклонения плоскости тарелки от горизонтали. По форме различают круглые, прямоугольные и желобочные колпачки. Наиболее эффективны круглые. Они имеют большую производительность, высокую эффективность, широкий рабочий диапазон изменения нагрузок по фазам, низкую металлоемкость (масса 1 м2 составляет 60-90 кг).
Ситчатые тарелки

Представляют собой плоский перфорированный лист со сливными устройствами или без них (рис.12).
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Рис.12  Типы перфораций ситчатых тарелок: а – в виде круглых отверстий; б – просечкой листа.

Перфорацию выполняют либо в виде круглых отверстий диаметром 2-6 мм и шагом t = (3 - 5) ∙ d  (рис. 12 а), либо путем просечки с последующим отгибом кромок (рис. 12 б). Относительная площадь отверстий составляет от 8 до 30 % в зависимости от производительности тарелки по пару. При отсутствии пере​ливного устройства ситчатая тарелка работает в провальном режиме, т. е. через отверстия снизу вверх проходит газ, а сверху вниз – жидкость.

Некоторую разновидность ситчатой провальной тарелки представля​ют собой конструкции с переменной величиной перфорации – тарелки с двойной перфорацией имеют в центральной части отверстия малого диаметра (~ 2 мм), а на периферийной кольцевой части отверстия боль​шого диаметра (~ 6 - 8 мм). В таких тарелках через мелкие отверстия про​ходит газ, а через крупные - жидкость и газ, т.е. крупные отверстия вы​полняют роль переливного устройства. По данным испытаний тарелки с двойной перфорацией устойчиво работают в более широком диапазоне нагрузок, чем другие типы провальных тарелок вследствие выравнивания скорости газового потока по поперечному сечению колонны.

Известны также конструкции ситчатых тарелок с двумя зонами контак​та фаз. В этом случае переливное устройство выполняется в виде трубы (рис. 13), расположенной в центре тарелки, нижний торец которой заглу​шён диском. Жидкость, вытекающая из отверстий, выполненных на боко​вой поверхности по окружности, разбрызгивается в виде струй, образуя вторую зону контакта.
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Рис.13    Ситчатая тарелка с двумя зонами контакта фаз: 1 – корпус; 2 – тарелка; 3 – переточная труба; 4 – заглушка.

Основные характеристики стандартных ситчатых тарелок регламенти​рованы отраслевым стандартом для колонн диаметром от 400 мм до 3 600 мм. По сравнению с колпачковыми производительность этих таре​лок на 30 -50 % выше. Удельная металлоемкость 1 м2 тарелки составляет 50 - 65 кг. Ситчатые тарелки весьма чувствительны к точности гори​зонтальной установки и не рекомендуются для работы с загрязненными средами.
При изготовлении однопоточных ситчатых тарелок из просечно – вытяжных листов направление просечки должно совпадать с направлением движения жидкости, т. е. на таких тарелках осуществляется режим прямото​ка. Для повышения эффективности работы таких тарелок над полотном под углом ~60° устанавливают отбойные элементы из просечно-вытяжного листа, причем направление просечки ориентировано так, что газожидкост​ный поток, попадая на них, отбрасывается вниз к полотну. Отбойные эле​менты организуют дополнительную зону контакта фаз, способствуют сепа​рации жидкости и снижают её унос.
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Нашла применение модификация ситчатых тарелок (тарелки Киттеля) из просечно–вытяжных листов с различным направлением просечки у отдельных секций полотна. Обычно тарелки Киттеля устанавливаются попар​но на расстоянии друг от друга ~200 мм. При этом на верхней тарелке соз​дается центробежный, а на нижней - центростремительный потоки жидко​сти, что приводит к хорошему распределению жидкости по сечению колон​ны. Различное направление движения жидкости на тарелке создается путем сборки полотна из шести равных сегментов, причем в каждом сегменте на​сечка ориентирована таким образом, как показано на рис. 14. Иногда меж​ду парой тарелок устанавливают брызгоотбойную решетку из колец Рашига или из просечно-вытяжного листа с круглыми отверстиями, сообщающими газу (пару) центробежное движение в противоположном направлении.
Рис.14   Схема работы тарелки Кителя.

Клапанные тарелки

Представляют собой видоизменные ситчатые та​релки, приспособленные для работы при сильно меняющихся газовых на​грузках. Конструктивно это достигается установкой клапанов, перекры​вающих отверстия тарелки, степень открытия которых зависит от нагрузки по газу.

При низких нагрузках подъем клапана минимальный и площадь живо​го сечения тоже мала, с повышением нагрузки по газу увеличивается подъем клапана. Таким образом, скорость газа в живом сечении отвер​стий остается приблизительно постоянной.

Клапаны представляют собой крышки той или иной конструкции, прикрывающие отверстия тарелки под действием собственной массы. В зави​симости от формы отверстия клапанные тарелки изготовляют двух типов: с дисковыми и прямоугольными клапанами. Тарелки с прямоугольными кла​панами, как правило,  имеют прорези прямоугольной формы, которые пере​крываются пластинчатыми клапанами L - образной формы  (рис. 15).
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Рис.15   Конструкция и режимы работы клапанной тарелки с пластинчатыми клапанами: 1 – тарелка; 2 – L – образный клапан; 3 – удерживающая скоба.

Разновидностью клапанной тарелки с прямоугольными клапанами яв​ляется жалюзийно-клапанная тарелка. Клапанами здесь является пла​стина-жалюзи, шарнирно закрепленная в отверстиях боковых стенок рам​ки. Угол поворота жалюзи ограничивается перемычкой (рис. 16).
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Рис.16     Жалюзийно-клапанная тарелка: 1 – рамка; 2 – клапан-жалюзи; 3 – 

шарнир; 4 – ограничитель (перемычка).

Тарел​ки применяются в колонне диаметром 1 000 мм и более при расстоянии между тарелками не менее 450 мм.

Среди дисковых клапанов наибольшее распространение получили клапаны с нижними направляющими и клапаны с направляющими, установленными на полотне тарелки.

Диаметры дисковых клапанов составляют 40 - 50 мм, диаметры от​верстий 30 - 40 мм, высота подъема клапана 6 - 8 мм. В нижнем положе​нии клапаны опираются на выступы, которые получают просечкой и отги​банием краев пластины клапана так, чтобы между пластиной и полотном оставался зазор 0,5 - 1,5 мм. Это позволяет исключить влияние сил по​верхностного натяжения на работу клапана. Клапаны располагают в шах​матном порядке с шагом t = (2 - 4) ∙ dклапана.

Как и ситчатые, клапанные тарелки обладают малым гидравлическим сопротивлением и низкой металлоемкостью 1 м2 (55-80 кг). В отличие от первых они имеют достаточно широкий диапазон нагрузок.

С целью улучшения показателей работы клапанов применяют также балластные клапаны с индивидуальным или групповым балластом. Кро​ме того, используют комбинацию клапанных с ситчатыми тарелками: ситчатое полотно и клапаны, открывающиеся в сторону слива. Это позволяет улучшить эффективность работы комбинированной тарелки в области больших и малых нагрузок при сохранении высокой производительности.
Тарелки из S – образных элементов

Полотно тарелки набирается из элементов S - образной формы (профиля). При сборке образуются кана​лы для прохода пара и жидкости (рис. 17). Для устранения выхода па​ров через торцевые поверхности по бокам приваривают заглушки 2, а для повышения жесткости и устойчивости элемента приваривают поперечные перегородки 3. Благодаря жесткости S-образных элементов металлоем​кость 1 м2 таких тарелок относительно невелика (60 - 90 кг), причем для них в колоннах диаметром до 5 м не требуется установка промежуточных опор. Простота конструкции тарелки позволяет быстро собрать и разо​брать её. В отличие от колпачковых тарелок в этих конструкци​ях жидкость движется поперек элементов, проходя над ними и перелива​ясь через них. Пары проходят через прорези, барботируют через жид​кость, способствуя её движению по тарелке. По эффективности такие та​релки находятся на одном уровне с колпачковыми, но производитель​ность их выше примерно на 20 - 30 %.

Стандартами предусмотрены тарелки из S-образных элементов диа​метрами:  1000 - 4 000 мм - однопоточные; 1 600 - 8 000 мм - двухпоточные; 4 000 - 5 000 мм - четырехпоточные, с расстоянием между тарелка​ми 450 мм и более.
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Рис.17   S-образные элементы тарелки: 1 – S-образный элемент; 2 – торцевая заглушка; 3 – перегородка.
Струйные тарелки представляют собой стальной лист, на котором в шахматном порядке выполнены штамповкой полукруг​лые лепестки, имеющие радиус 15 - 25 мм и отогнутые в сторону сливно​го кармана под углом 20 - 40° (рис.18).
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Рис.18   Струйная тарелка с перегородкой.

Изменяя число лепестков, их радиус и угол отгиба, можно добиваться того, чтобы относительная поверхность свободного сечения тарелки со​ставляла около 15%. Через каждые два ряда перпендикулярно направле​нию потока жидкости устанавливают вертикальные перегородки, имеющие прямоугольную прорезь для прохода жидкости у нижнего основания. Пере​городки способствуют интенсификации взаимодействия фаз. С целью тор​можения прямоточного движения фаз используют смену направления ори​ентации лепестков на противоположное через 1 - 2 ряда лепестков.

По сравнению с колпачковыми тарелками струйные тарелки при сохранении достаточно высокой эффективности имеют производительность в 1,5 - 2 раза выше.
Конструкционный материал. Выбор материала колонны связан с необходимостью учета свойств разделяемых веществ, что особенно важно для разделения смеси уксусная кислота – вода. Эти вещества обладают высокой коррозионной активностью, поэтому важными критериями выбора материала будут химическая стойкость и стоимость материала, температура смеси веществ и их концентрации.

 Для изготовления колонны можно использовать следующие материалы: стали 0Х21Н6М2Т, Х17Н13М2Т и Х17Н13М3Т.

Теоретический расчет колонны

Расчет колонны выполняется с целью установления основных размеров колонны и ее внутренних устройств, обеспечивающих заданную четкость разделения исходного сырья при заданной производительности. Исходными данными обычно являются: концентрации компонентов в сырье и продуктах, тип контактного устройства, производительность установки.

План расчета ректификационной колонны:

1. Материальный баланс.

2. Пересчет массовых долей в мольные.

3. Определение оптимального флегмового числа.

4. Определение скорости пара и диаметра колонны.

5. Определение высоты колонны.

Расчет материального баланса

GF = GD + GW
GF ∙ xF =  GD ∙ xD + GW ∙ xW
Пересчет массовых долей в мольные

Для дальнейших расчетов выразим концентрации питания, дистиллята и кубового остатка в мольных долях.

Питание:

xF = 
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– молярные массы соответственно воды и уксусной кислоты, или НК и ВК.
Дистиллят:

xD = 
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Кубовый остаток:

xW = 
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Относительный мольный расход питания:

F = 
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Определение оптимального флегмового числа

Для нахождения оптимального флегмового числа, на диаграмме у – х проводят построения рабочих линий при некоторых значениях φ, взятых обычно в диапазоне от 1 до 4. Далее находят общее количество теоретических тарелок (ЧТТ) и строят график зависимости числа тарелок от флегмового числа (см. рис.1.8), в координатах: ЧТТ ∙ (R + 1) – ось ординат и R – ось абсцисс.

При заданных значениях концентраций xD и xF находят Rmin
Rmin = 
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Далее рассчитывают рабочее флегмовое число при некотором значении φ
R = φ ∙ Rmin,

Следующим этапом расчета является определение отрезка В

B = 
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После нахождения отрезка В строят рабочие линии и проводят ступени между рабочей и равновесной линиями, подсчитывают общее число тарелок (ЧТТ).

На графике (см. рис.1.8) находят точку минимума и определяют оптимальное флегмовое число.

Напишем уравнения рабочих линий:

а) верхней части колонны

y = 
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б) нижней части колонны
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Определение скорости пара и диаметра колонны

Средние концентрации жидкости:

а) в верхней части колонны
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б) в нижней части колонны
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Средние концентрации пара находим по уравнениям рабочих линий:

а) в верхней части колонны

yсрв = 
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б) в нижней части колонны

yсрн = 
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Средние температуры пара определяем по диаграмме t – x, y
а) при yсрв
б) при yсрн
Средние мольные массы и плотности пара:

а) Мсрв = yсрв ∙ 
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ρсрв = 
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б) Мсрн = yсрн ∙ 
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ρсрн = 
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Средняя плотность пара в колонне:

ρп = 
[image: image82.wmf](
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Находим температуру верха при хD и температуру низа колонны при xW, определяем плотность воды при температуре верха и плотность уксусной кислоты при температуре низа колонны.

Принимаем среднюю плотность жидкости в колонне:

ρж = 
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Определяем скорость пара в колонне. По графику (рис.19 ) определяем С при расстоянии между тарелками hт для колпачковых тарелок:

ώ = С ∙ 
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где С – коэффициент, зависящий от расстояния между тарелками. 
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Рис.19 Значение коэффициента С: А, Б – колпачковые тарелки с круглыми колпачками; В – ситчатые тарелки.

Объемный расход проходящего через колонну пара при tср
Vп = 
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где MD – мольная масса дистиллята

MD = хD ∙ 
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Диаметр колонны:

D = 
[image: image89.wmf]w
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Определение высоты колонны

Общая высота колонны Н равна сумме высот отдельных ее секций (рис.20):

H = h1 + h2 + h3 + h4 + h5 + h6 + h7
h1 = 
[image: image90.wmf]2
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где hт – расстояние между тарелками,

ЧДТ = 
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где η – КПД тарелки

h3 = 3hт
h4 = hт ∙ (ЧДТн – 1)

h5 – обычно выбирается в пределах 1-2 м

h6 – выбирается из расчета объемного расхода кубового остатка за 10 мин (600 с)

h6 = 
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S = 0,785 ∙ D2
h7 – юбка, обычно выбирается в пределах 4-6м
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Рис.20 Определение высоты колонны.
Теоретические основы процесса абсорбции

Абсорбция – это процесс избирательного поглощения компонентов из газовой или паровой фазы жидким поглотителем (абсорбентом).

Физическая абсорбция – целевой компонент не взаимодействует с абсорбентом.

Химическая абсорбция (хемосорбция) – химически взаимодействует с абсорбентом.

Десорбция – процесс обратный абсорбции, или выделение поглощённого компонента из раствора.

Назначение абсорбции. Разделение газовых смесей, очистка газов, выделение ценного компонента, получение соляной кислоты, аммиачной воды и т.д. Абсорбция идёт с выделением теплоты, а десорбция – с поглощением.

Статика процесса абсорбции
Для абсорбции, как и для всех МОП, справедливо правило Гиббса. 
С = К – Ф + 2
число параметров (степеней свободы) равно числу компонентов минус число фаз плюс два. Для абсорбции равновесие между газами и их растворами описывается законом Генри:

«При данной температуре количество газа, растворяющегося в жидкости, прямопропорционально давлению газа над ней» Р* =Кх, где К – коэффициент Генри; он зависит от свойств газа, температуры и имеет размерность давления.


[image: image95.wmf]х

П

Р

Р

К

=

 - закон Рауля – Дальтона.


[image: image96.wmf],

mx

У

х

=

 где m  - коэффициент распределения.
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Из законов Генри, Рауля – Дальтона следует, что растворимость газа в жидкости увеличивается с повышением давления и понижением температуры. 

Материальный баланс абсорбции
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 - расход абсорбента;

                          2. Для произвольного сечения аппарата составляется                                    

                              уравнение 
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                             Из этого уравнения следует, что рабочая линия        

                             абсорбции

                             прямая с tg угла наклона, равным 
[image: image100.wmf]G

L

.

                   G
Рис. 21 Схема массообменного противоточного аппаратаY
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Рис. 22 Диаграмма  Y - X
Минимальный расход абсорбента определяется из диаграммы


[image: image101.wmf]нач

кон

кон

нач

X

X

Y

Y

G

L

-

-

=

min


Из законов Генри, Рауля, Дальтона:
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 - минимальный расход абсорбента.

В действительности, расход абсорбента выбирают, используя коэффициент φ равный 1,3 – 1,5, то есть L = φ *Lmin.

Скорость процесса абсорбции
Она определяется уравнением массопередачи:
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 Степень извлечения
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 Отношение количества фактически поглощённого компонента к количеству, поглощаемого при полном извлечении.
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Для понижения температуры охлаждают газовую смесь и поглотитель и отводят тепло в процессе абсорбции с помощью теплообменников.

Требования к бсорбентам

1. Высокая селективность(избирательность) по отношению к поглощаемому                компоненту.

2. Высокая удерживающая способность при десорбции.

3. Химическая инертность(стабильность), термическая стойкость.

4. Нетоксичность.

5. Доступность, дешевизна.

6. Пожаробезопасность.

Основные конструктивные типы абсорберов
Абсорберы должны обеспечивать как можно большую поверхность соприкосновения между жидкостью и газом.

По способу создания этой поверхности абсорберы делятся на:

1. Поверхностные и плёночные(насадочные).

2. Барбатажные (тарельчатые).

3. Распылительные (полые).
Насадочные абсорберы
Рассмотрим гидродинамический режим при противотоке.

Он состоит из четырёх этапов:

1. Плёночный – наблюдается при небольших плотностях орошения и малых скоростях газа.

2. Режим подвисания – вследствие увеличения сил трения газа с жидкостью, на поверхности соприкосновения происходит торможение жидкости газовым потоком. Скорость жидкости уменьшается, толщина её пленки, и количество удерживаемой  в насадке жидкости увеличивается, спокойное течение плёнки нарушается. Появляются завихрения.

3. Режим эмульгирования – возникает в результате накопления жидкости в свободном объёме насадки. Сила трения между стекающей жидкостью и поднимающимся газом уравновешивается силой тяжести жидкости в насадке. Наступает инверсия фаз (обращение фаз) – жидкость становится сплошной фазой, а газ – дисперсной фазой. Гидравлическое сопротивление колонны резко возрастает. Режиму эмульгирования соответствует максимальная эффективность колонны.

4. Режим уноса и обращённого движения жидкости выносимой из аппарата газовым потоком. На практике этот режим не используется.

Насадочные абсорберы чаще всего являются колонными аппаратами с одним или несколькими слоями насадки. Насадку изготовляют из керамики, стекла, графита, кварца, кокса, металла, пластмассы, дерева.
Достоинства насадочных абсорберов:
     Простота устройства
     Низкое гидравлическое сопротивление
     Пригоден для работы с агрессивными средами.

Недостатки:

     Большой расход абсорбента.

     Непригодность для работы с загрязненными жидкостями.

     Трудности отвода тепла.
Барботажные абсорберы
Это колонные аппараты ступенчато – противоточного действия. Поверхность контакта создаётся потоками газа, распределяющегося в жидкости в виде пузырьков и струек.

Достоинства барбатажных абсорберов:
     Меньший расход абсорбента.

     Возможность работы с загрязнёнными веществами

     Облегчённый отвод тепла.

Недостатки:

     Сложность конструкции.

     Высокое гидравлическое сопротивление.

Распылительные абсорберы
Поверхность взаимодействия образуется каплями жидкости, полученными с помощью форсунок, распылителей, сеток и т.д.

Распылители делятся на:

1. Гидравлические (работающие под давлением жидкости). Давление 0,35 до 70 МПа, поэтому очень мелкое диспергирование и разрушается материал сопла, плохо регулируется процесс.

2. Пневматические (работающие за счёт сжатого газа или пара) применяется для очень вязких жидкостей при давлении 0,14 – 0,56 МПа. Имеют небольшую производительность.

3. Центробежные – у них основная деталь - вращающийся с большой скоростью диск (3000 – 50000 об/мин), на который подводится жидкость.

Газ, выходящий из абсорбера выносит капли и брызги жидкости. Для отделения используются  сепараторы, установленные после аппарата. 

Схема абсорбционно – десорбционной установки непрерывного действия 
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Рис.23  Схема абсорбционно – десорбционной установки непрерывного действия;

1 – абсорбер(насадочная колонна); 2 – теплообменник; 

3 – десорбер (ректификационная колонна); 4 – насос;

Расчет абсорберов
При расчёте абсорберов обычно заданы расход газа G, начальное Yн и конечное Yк содержание в нём целевого компонента, начальное содержание целевого компонента в абсорбенте Хн. Основными определяемыми величинами являются расход абсорбента L, диаметр Dа и высота абсорбера, его гидравлическое сопротивление ∆ρ.

Порядок расчёта следующий:

По диаграмме Y – X строят равновесную зависимость Y*=f(X) и определяют значение X*к (см. рис. 24) Рабочая и равновесная линия абсорбера.

  Y, Y*

        Yн                      B                      C          Рис. 24  Диаграмма Y – X
        Yк      A
       Y*

                   Xн           Хк                    Х*к      Х

АВ – рабочая линия при расходе поглотителя L;

АС – то же при Lmin
Начало координат – С – равновесная линия Y*=f(X);

Данные о равновесных составах имеются в справочной литературе.

Определяют 
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, а затем рассчитывают L=φLmin, где 

φ – коэффициент избытка поглотителя(обычно принимают φ = 1,3~1,5).

Для найденного значения можно определить конечный состав абсорбента Хк из уравнения материального баланса.
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На диаграмме Y – X строят рабочую линию(прямая, проходящая через точки с координатами  Yнач, Xкон, Yкон, Хнач).

Количество поглощённого компонента определяют из у равнения:
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Диаметр абсорбера рассчитывают по уравнению расхода для газовой(паровой) фазы:
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 - фиктивная скорость, то есть скорость, отнесённая к полному сечению аппарата.

S – площадь поперечного сечения аппарата.
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Величина V бывает задана или легко определяется из балансовых уравнений. Необходимо выбрать фиктивную скорость 
[image: image116.wmf]w

. Наиболее правильным является определение оптимальной скорости газа (пара) на основе технико – экономического расчёта.

Высоту тарельчатых аппаратов Н определяют как 

Н=h(nт – 1), где

h – расстояние между тарелками;

nт – число действительных тарелок;

 Адсорбция
Адсорбция – это процесс поглощения одного или нескольких компонентов из газовой или жидкой фазы твёрдым поглотителем(адсорбентом). Поглощаемый компонент, когда он находится в газовой или жидкой фазе, называется адсорбтивом. После того, как он перешёл в адсорбированное состояние, его называют адсорбатом.

Применение адсорбции.

1. Для очистки газов.

2. Для осушки газов.

3. Очистки и осветления растворов.

4. Разделение смеси газов или паров.

5. Для защиты окружающей среды.

Адсорбция бывает физическая и химическая.

Адсорбция – экзотермический процесс, а десорбция – эндотермический процесс.

Теплота адсорбции – для газов равна теплоте конденсации газа при данной температуре.
Условия проведения адсорбции
Пониженная температура, повышенное давление.

Процесс адсорбции состоит из двух стадий:

1. Поглощение вещества поверхностью адсорбента.

2. Диффузия вещества в парах адсорбента.

Если в слой адсорбента вводит разделяемую смесь, то сначала поглощаются все компоненты смеси до полного насыщения адсорбента. При дальнейшем вводе смеси начинается вытеснение с поверхности адсорбента молекул с меньшей степенью адсорбции молекулами с большей степенью адсорбции. Компоненты располагаются в слое адсорбента по ходу движения смеси в зависимости от них сорбируемости, то есть ближе к поверхности адсорбента концентрируются компоненты с более высокой сорбируемостью, а затем с более низкой.
Промышленные адсорбенты
Это твёрдые пористые вещества с развитой внутренней поверхностью. Так как адсорбция – массообменный процесс, перенос вещества характеризуется уравнением:
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, где β – коэффициент массоотдачи.

С целью увеличения поверхности соприкосновения, адсорбент используется в виде гранул, шариков или мелкодисперсного порошка. В зависимости от размера пор, существует три структурных типа адсорбента:

1. Макропористые (радиус пор более 2*10-7м).

2. Микропористые (радиус пор от 5*10-10 до 1*10-9м).

3. Переходно – пористые.

Распространённые адсорбенты: угли, силикагели, алюмосиликаты, цеолиты, глина.

Требования к адсорбентам
1. Развитая внутренняя поверхность, то есть большая адсорбционная ёмкость.

2. Селективность.
3. Химическая, термическая стойкость, инертность.
4. Способность к регенерации.
5. Доступность, дешевизна.
6. Активность α – способность поглощать вещество.
α бывает: статическая, динамическая.

Статическая α ст (равновесная) – это количество адсорбируемого вещества, которое поглощается к моменту достижения равновесия единицей массы или объёма адсорбента при данной температуре и концентрации адсорбтива в газе.

Динамическая (αд) – это количество адсорбируемого вещества, поглощаемого единицей массы или объёма адсорбента при пропускания через него газа или жидкости до начала проскока.

Момент проскока -  это момент обнаружения поглощаемого вещества в выходящем из адсорбента потоке газа.

(αд) всегда меньше αст
Расход адсорбента на установку определяют по αд (αд ≈0,8 αст)
Изотермы адсорбции
Равновесие при адсорбции характеризуются зависимостями количества, поглощаемого единицей массы или объёма данного адсорбента от температуры и концентрации поглощаемого вещества в парогазовой смеси (растворе).
Зависимость между равновесными концентрациями фаз при адсорбции:
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При tо – const Х*=φ(Y)[2], где Х – относительная массовая доля поглощаемого компонента в адсорбенте, равновесная с концентрации адсорбтива в газовой или жидкой фазе. Единица измерения: кг адсорбтива/кг адсорбента;

Y – относительная массовая доля адсорбтива в фазе, из которой поглощается вещество. Единица измерения: кг адсорбтива/кг носителя газовой фазы. 
Содержание Y адсорбтива может быть выражено его парциальным давлением в парогазовой смеси:
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Рис.25  Линия равновесия при адсорбции
Эти зависимости [1,2,3] представляют линии равновесия при адсорбции или изотермы адсорбции. В начале наблюдается почти прямая пропорциональность между Y, X (для ↓ρ), а в конце кривая стремящаяся к ассимптоте, соответствующей предельному содержанию адсорбтива в твёрдой фазе (состояние насыщения).
Устройство и принцип действия адсорберов
Адсорбция осуществляется с использованием:

1. Неподвижного слоя адсорбента

2. Движущегося слоя адсорбента

3. Кипящего (псевдоожиженного) слоя адсорбента
Адсорбер с неподвижным слоем адсорбента
В нем процесс идет в 4 стадии:
 1 Собственно адсорбция

 2  Десорбция поглощённых примесей

 3  Осушка адсорбента

 4  Охлаждение адсорбента
вход смесь

пар


пар

                             выход

           конденсат

Рис. 25 Адсорбер с неподвижным слоем адсорбента
Исходная смесь жидкая или газообразная подаётся сверху проходит слой неподвижного адсорбента, помещённого между двумя решётками и выходит через штуцер в нижней части адсорбера. После насыщения адсорбента (проскок поглощённых примесей в сырьевом потоке) производится регенерация адсорбента. При работе по непрерывной схеме установка включает два адсорбера, один в работе другой на регенерации.
Адсорбер с движущемся слоем адсорбента
Это аппарат колонного типа, в котором адсорбент движется сверху вниз. Газовая смесь подаётся в среднюю часть адсорбера через распределяющую тарелку и движется противотоком адсорбенту. Исходная смесь поступает в адсорбционную зону адсорбера. Адсорбент поступает в зону 2, расположенную ниже распределяющей тарелки (зона ректификации), а затем в зону 3 (зона десорбции). Из зоны десорбции адсорбент подаётся вновь в верхнюю часть адсорбера с помощью газоносителя. Перед адсорбционной зоной в верхней части аппарата установлен холодильник, которым охлаждается 
Рис. 26 Адсорбер с движущемся слоем адсорбента
адсорбент. В зоне десорбции установлен подогреватель, которым нагревается адсорбент и происходит десорбция примесей из адсорбента(тяж. и промежуточная фракции). Вначале десорбируются примеси сорбируемость у которых меньше, затем тяжелая фракция с большей сорбируемостью. Разделение исходной смеси происходит на 3 фракции
 - легкую в зоне адсорбции (компоненты которые не сорбируются)  

-  промежуточную в зоне ректификации   

-  тяжелую, которая десорбируется в зоне десорбции
Адсорбер псевдоожиженным слоем
Исходный газовый поток подается снизу под распределительную решетку аппарата с высокой скоростью в результате происходит разрыхление слоя адсорбента и частицы адсорбента находятся во взвешенном состоянии в потоке газа(кипящий слой). После отчистки газ отводится сверху через циклон (в циклоне отбиваются унесенные газовым потоком частицы адсорбента). Адсорбент
 движется противотоком газовому потоку.
Рис. 27 Адсорбер псевдоожиженным слоем
Ионный обмен
Относится к адсорбционным  процессам. При ионном обмене происходит обмен ионов между твердым ионитом и жидким раствором. Ионы из ионита переходят в раствор, а из раствора др. ионы в ионит. Ионный обмен широко используется: для отчистки воды от солей умягчения воды, отчистки сточных вод. По заряду иониты подразделяются на катиониты (К+, Nа,+ Са2+) обозначаются «К», и аниониты (SO42- и др.) обозначаются «А». Для очистки воды от солей жесткости используются катиониты.
Иониты подразделяются на природные и синтетические. Природные не стойки к агрессивным средам используются ограниченно. Широко используются синтетические иониты - это высокомолекулярные соединения на основе полистирола (ионнообменные смолы).
С целью умягчения воды, она пропускается через фильтр с Na+ -катионитом. Ионы Са2+ и Мg2+ переходят в катионит, а ионы Nа+ в воду. Регенерация ионита производится раствором, содержащим соответствующий ион Nа+.
 Вопросы для самоконтродя  по теме: «Абсорбция»
1.  Что такое абсорбция. Основное уравнение массопередачи.

2.  Требования к абсорбентам.

3.  Что такое хемосорбция.

4.  Основное уравнение массопередачи 
5.  Расход абсорбента.

6.  Типы абсорбентов.

7.  Что такое десорбция.

8.  Типы абсорберов.

9.  Материальный баланс абсорбции.

10.  Типы адсорберов
11.  Связь адсорбции с теплотой.

12.  Активность динамическая, статическая, связь между ними. 
Практическая работа 

Расчет абсорбера

Рассчитать абсорбер(определить его высоту, диаметр, расход абсорбента), в котором идёт очистка воздуха от аммиака с помощью воды. Процесс протекает при температуре 20оС и атмосферном давлении. В абсорбер подаётся G = 3000 кмоль/час воздуха. Начальное содержание аммиака в воздухе Хн = 0,03 кмоль/кмоль воздуха, конечное Хк = 0,004 кмоль/кмоль воздуха. Начальное содержание аммиака в воде Yн = 0,003 кмоль/кмоль воды. φ = 1,52.
 Абсорбер с ситчатыми тарелками

 Данные  о равновесных концентрациях аммиака в жидкости и газе в таблице:

	X
	Y*

	0

0,005

0,010

0,0125

0,015

0,020

0,022
	0

0,0045

0,0102

0,0138

0,0183

0,0273

0,034


Практические работы по теме: «Ректификация»
Практическая работа 1

Способы выражения состава фаз

        Цель работы: Перевод объемных единиц выражения состава фаз в массовые и наоборот.

Задача  1  Определить массовую, мольную, относительную массовую и относительную мольную долю воды в жидкой смеси, состоящей из 36 г воды и 128 г метилового спирта.

Задача  2  Определить массовую, мольную, относительную массовую и относительную мольную долю воды в жидкой смеси, состоящей из 4 молей воды и 6 молей уксусной кислоты.

Задача  3   Жидкая смесь содержит 58,8% толуола и 41,2% четырех хлористого углерода (мол.). Определить массовую долю толуола.

Задача  4  Жидкая смесь содержит 40% (мол.) бензола и 60% (мол.) толуола. Определить относительную массовую долю бензола.

Задача  5  Рассчитать мольные доли бензола и толуола в жидкой смеси, содержащей 50% (масс.) бензола и 50% (масс.) толуола.

Практическая работа 2
Законы Рауля, Дальтона

Цель работы: Применение теоретического материала при решении задач

Задача 1  Воздух при атмосферном давлении 760 мм. рт. ст. содержит 14 % (об.) ацетилена. Определить парциальное давление ацетилена.

Задача 2  Парциальное давление ацетилена в атмосферном воздухе (760 мм. рт. ст.) равно 140 мм. рт. ст. Определить концентрацию ацетилена (объемную).

Задача 3  Найти коэффициент массопередачи, если известно, что коэффициенты массоотдачи равны  βy=1,07
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Задача 4  Определить поверхность массопередачи для поглощения 3,9 кмоль/час ацетилена из воздуха, если коэффициент массопередачи Кy=0,4
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Задача 5  Вычислить состав равновесной паровой фазы при температуре 600С для жидкой смеси, состоящей из 40% (мол.) бензола и 60% (мол.) толуола. Давление насыщенного пара: бензола 385 мм. рт. ст.; толуола 140 мм. рт. ст.;
Задача 6  Какого состава жидкая смесь бензола-толуола кипит при температуре 900С, если давление насыщенных паров: бензола 1013 мм. рт. ст.; толуола         408 мм. рт. ст.; атмосферное давление 760 мм. рт. ст.
Практическая работа 3
Материальный баланс ректификации

Цель работы: Применение теоретического материала при решении задач

Задача  1   Рассчитать массовый расход дистиллята и кубового остатка для ректификационной колонны непрерывного действия для разделения 10 т/час жидкой исходной смеси, содержащей 50% толуола. Требуемое содержание бензола в дистилляте 96%, требуемое содержание толуола в кубовом остатке 98%(мол.).

Задача  2    Определить необходимый расход исходной бинарной смеси (А+Б), содержащей 43% вещества А для ректификационной колонны непрерывного действия, работающей под атмосферным давлением, если массовый расход дистиллята 2630 кг/час, требуемое содержание А в дистилляте 94%, требуемое содержание Б в кубовом остатке 97%.

Задача  3   Определить необходимый расход исходной бинарной смеси (А+Б), содержащей 36% вещества А для ректификационной колонны непрерывного действия, работающей под атмосферным давлением, если массовый расход кубового остатка 6320 кг/час, требуемое содержание А в дистилляте 92%, требуемое содержание Б в кубовом остатке 93%. 
Практическая работа 4
Диаграмма t – x, y
    Цель работы: Определение равновесных составов жидкой и паровой фаз

Задание: Определить температуру кипения и состав равновесного пара для жидкой смеси, содержащей x% низкокипящего компонента. Указать НК и ВК.

Для построения диаграмм использовать данные из таблиц равновесных составов жидкости и пара при П=760 мм. рт. ст.
                   1 Вариант                                                           2 Вариант

                       x=25%                                                                x=30%
	Вода – уксусная кислота
	
	Азот – кислород

	         t-0С

	% (мол.) воды
	
	        t-0С

	% (мол.) азота

	
	       (x)

         В жидкости
	       (y)
        В паре
	
	
	      (x)

       В жидкости
	      (y)
     В паре

	        118,1
	       0
	        0
	
	         90,1
	        0
	      0

	        115,4
	       5
	        9,2
	
	         89,5
	        3,5
	       13,0

	        113,8
	      10
	        16,7
	
	      89
	        6,2
	       20,2

	        110,1
	      20
	        30,2
	
	      88
	        11,5
	       30,4

	        107,5
	      30
	        42,5
	
	      87
	        17,1
	       39,7

	        105,8
	      40
	        53,0
	
	      86
	        22,2
	       47,8

	        104,4
	      50
	        62,6
	
	      85
	        27,7
	       55,7

	        103,2
	      60
	        71,6
	
	      84
	        33,8
	       63,1

	        102,1
	      70
	        79,5
	
	      83
	       40,5
	       70,1

	        101,3
	      80
	        86,4
	
	      82
	       47,8
	       76,4

	        100,6
	      90
	        93,0
	
	      81
	       56,6
	       82,3

	        100,0
	     100
	      100
	
	      80
	       66,6
	       88,0

	     79
	       78,4
	       93,2

	     78
	       91,9
	       97,8

	       77,3
	       100
	      100


3 Вариант                                                            4 Вариант
                       x=35%
                                                               x= 40%                     

	Метиловый спирт - вода
	
	Хлороформ - бензол

	t-0С

	% (мол.) метилового спирта
	
	t-0С

	% (мол.) хлороформа

	
	(x)

В жидкости
	(y)
В паре
	
	
	(x)

В жидкости
	(y)
В паре

	100,0
	0
	0
	
	80,6
	0
	0

	96,4
	2
	13,4
	
	79,8
	8
	10

	93,5
	4
	23,0
	
	79,0
	15
	20

	91,2
	6
	30,4
	
	78,2
	22
	30

	87,7
	10
	41,8
	
	77,3
	29
	40

	81,7
	20
	57,9
	
	76,4
	36
	50

	78,8
	30
	66,5
	
	75,3
	44
	60

	75,3
	40
	72,9
	
	74,0
	54
	70

	73,1
	50
	77,9
	
	71,9
	66
	80

	71,2
	60
	82,5
	
	68,9
	79
	90

	69,3
	70
	87,0
	
	61,4
	100
	100

	67,5
	80
	91,5

	66,0
	90
	95,8

	64,5
	100
	100

	
	
	


Порядок выполнения работы:

1. Построить диаграмму t – x, y.

2. На оси абсцисс откладывают состав жидкой смеси (X) и проводят из нее   вертикаль до пересечения с линией кипения.

3. Из точки пересечения проводят горизонталь влево и определяют температуру кипения жидкой смеси.

4. Из точки пересечения проводят горизонталь вправо до пересечения с линией конденсации. Абсцисса точки пересечения характеризует состав равновесного пара.

5. Указать НК и ВК.

6. Сделать вывод.

Практическая работа 5
Построение рабочих линий ректификации

Цель работы: Построить рабочие линии верхней и нижней частей ректификационной колонны

Задание: Построить рабочие линии ректификационной колонны, исходя из следующих данных:

	1,2 ВАРИАНТ
	3,4 ВАРИАНТ
	5,6 ВАРИАНТ

	XF = 0.42 
	XF=0.45
	XF=0.55

	XW=0.02
	XW=0.04
	XW=0.03

	XD=0.80
	XD=0.90
	XD=0.85

	R1=1.5
	R3=1.7
	R5=2.1

	R2=2.0
	R4=2.2
	R6=1.6


Порядок выполнения работы.

1.    Построить квадрат 10
[image: image125.wmf]´

10 см. с диагональю.

2.    По данным таблицы построить равновесную кривую.

3.    Отложить на оси абсцисс заданные значения XF, XW, XD.

4.    Из точки XD восстановить вертикаль до диагонали. Это точка А.

5.    Вычислить отрезок b=
[image: image126.wmf]1
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6.    Отложить на оси ординат точку В.

7.    Соединить точки А, В.

8. Из точки XF восстановить вертикаль до равновесной кривой. На                                                                                       пересечении с АВ отметить точку С.

АС – рабочая линия верхней части колонны.

9.    Из точки XW восстановить вертикаль до диагонали. Это точка D.

10.  Соединить точки С и D.

СD – рабочая линия нижней части колонны.

11. Сделать вывод о форме рабочей линии. Почему она имеет точку перегиба.     Как изменяются концентрации.

Для построения линии равновесия использовать таблицу:

Равновесные составы жидкости и пара при Пabc=760 мм. рт. ст.
	Метиловый спирт - вода

	t-0С

	% (мол.) метилового спирта

	
	(x)

В жидкости
	(y)
В паре

	100,0
	0
	0

	96,4
	2
	13,4

	93,5
	4
	23,0

	91,2
	6
	30,4

	87,7
	10
	41,8

	81,7
	20
	57,9

	78,8
	30
	66,5

	75,3
	40
	72,9

	73,1
	50
	77,9

	71,2
	60
	82,5

	69,3
	70
	87,0

	67,5
	80
	91,5

	66,0
	90
	95,8

	64,5
	100
	100


Практическая работа 6
Определение температурного режима колонны

Цель работы: Определение температур верха и низа колонны, а также средней температуры паров в колонне с использованием диаграммы t-x,y
Задание: В ректификационной колонне непрерывного действия разделяется смесь бензол – толуол, при атмосферном давлении. Содержание бензола в питании 54%, в дистилляте 97%, в кубовом остатке 2% (мольные %).

Определить среднюю температуру пара в колонне и температуру верха и низа колонны.

Для графического построения использовать данные таблицы.

Таблица  Равновесные составы жидкости и пара при  760 мм. рт. ст. для смеси бензол - толуол

	      t-0С

	Содержание бензола

	
	        (x)

       В жидкости
	      (y)
      В паре

	      80
	        1
	       1

	      84
	        0,82
	       0,92

	      88
	        0,66
	       0,83

	      92
	        0,51
	       0,72

	      96
	        0,38
	       0,60

	      100
	        0,26
	       0,45

	      104
	        0,16
	       0,30

	      108
	        0,06
	       0,13

	      110
	      0
	     0


Порядок выполнения работы:

1. Построить диаграмму y – x  и t – x, y.

2. Определить Rmin и вычислить Rраб. 

3. Составить уравнения рабочих линий верхней и нижней частей колонны.

4. Определить средние концентрации жидкости в верхней и нижней частях    колонны:

Xвср. =
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5. Определить средние концентрации пара в верхней и нижней частях колонны  по уравнениям рабочих линий.

6. Определить средние температуры пара в верхней и нижней частях колонны по  диаграмме t – x, y, используя значения y
[image: image129.wmf]в

ср

 и y
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7. Вычислить среднюю температуру пара в колонне tкср.=
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8. Определить температуру вверху колонны при XD и внизу колонны при XW
9. Сделать вывод об изменении температуры по всей высоте колонны.
Итоговый  тест по теме: «Массообменные процессы»
МОП – масообменые процессы
1. Движущей силой МОП является:
а) Разность давлений
 
b) Разность температур
с) Разность концентраций
2. Очистка водопроводной воды угольным фильтром - это:   
     a) Абсорбции

        b) Адсорбция 
           с) Десорбция
3. Твердофазное экстрагирование проходит по схеме:
          a) T
[image: image132.wmf]®
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          b) T
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с) Т=Ж
4. Что не относится к МОП:

           а) Экстракция    

          b) Фильтрование 

           с) Кристаллизация
5. Для смеси вода - метиловый спирт справедливо выражение:

           а) у*=х  

          b) у*< х 

            с) у* >х
6. Линя равновесия на диаграмме у - х для процесса дистилляции лежит: 

           а) Выше диагонали 

           b) Ниже диагонали 

           с) На диагонали
7. Мольная доля соляной кислоты в смеси, приготовленной из 12 молей
воды и 3 молей кислоты равна:
         а) 0,2

           b) 0,25
          с) 0,4
8. Для чего создается вакуум в колонне:

           а) Для уменьшения числа тарелок
b) Для понижения температуры кипения компонентов

с) Для уменьшения размеров колонны
9. Ректификация осуществляется: 

           а) Всегда периодически   

          b) Всегда непрерывно 

           с) Периодически или непрерывно
10. Концентрация низкокипящего компонента уменьшается в ряду: 

           а) 
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11. Ректификационная колонна называется простой, если:          
       а) Из нее выходит две фракции                                             
      b) В ней мало тарелок                                                                          

            с) Она имеет небольшие размеры

        12. С увеличением флегмового числа число тарелок в колонне:         
       а)  увеличивается

                  b) уменьшается                                                                                                 

                   с) не меняется
         13. Уравнение  характеризует материальный баланс:
                       а) Верхней части колонны                                                                                        b) Нижней части колонны                                                                                                                       с) Всей колонны
        14. Назвать нижнюю часть колонны:                                                                                                                                                                                                                                                                                         а) Укрепляющая
b) Питающая
:
с) Исчерпывающая
15. Температура внутри колонны возрастает :                 а) Снизу вверх                                 
     b) Сверху вниз                                               
     с) Не изменяется
16. С увеличением температуры плотность:            
        а) Увеличивается                                                 
   b) Уменьшается                                                    
    с) Не изменяется
        17. Выражение Р=Р° • х  характеризует:
а) Закон Авогадро                                  b) Закон Дальтона
с) Закон Рауля
     18.  Относительная массовая доля бензола в смеси, содержащей 50 г бензола и 200 г толуола равна:                                                                                                                                                                 а) 0,25                                                                                                                           b) 0,40                                                                                                                                                    с) 0,50
         19. Рабочее флегмовое число определяется:                                                 

                  а) 
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         20. Нижняя линия на диаграмме 1 - х, у характеризует:      
         а) Температуру паровой фазы                             
                  Ь) Температуру кипения жидкой смеси      
                           с) Температуру на нижней тарелке
              21. С увеличением летучести компонента его парциальное давление:                                              а) Уменьшается                                                                                                                                      b) Увеличивается                                                                                                                                  с) Не изменяется
22. Как изменяется состав пара при его движении по колонне:                                       а) Содержание НК увеличивается                                                                  b) Содержание НК уменьшается                                                                     с) Не изменяется
23. Сколько простых  колонн необходимо для разделения трехкомпонентной смеси:
а) 1                     b)2
с) 3
24. Чему равно парциальное давление компонента в воздушной смеси при нормальных условиях, если его объемная доля 0,9:                                                                               а) 684 мм.рт.ст.                                                                                                                        b) 760 мм.рт.ст.                                                                                                                      с) 76 мм.рт.ст.
25. Другие названия низкокипящего компонента:                         а) Дистиллятный, тяжелый                                               Ь) Остаточный, легкий                                                            с) Дистиллятный, легкий
26. Определить мольную долю компонента в воздушной смеси при нормальных условиях, если его парциальное давление 152 мм.рт.ст.:                                 
      а) 0,1                                                                                                                                           b) 0,2                                                                                                                                                  с) 0,3
27. Чему  равна  плотность   смеси   двух  газов,   если   их  мольные   доли одинаковы, а плотности равны соответственно 1,2 кг/м3 и 1,6 кг/м3:

               a) 1,3 кг/м 
[image: image140.wmf]3

    

               b) 1,4 кг/м 
[image: image141.wmf]3

    

               с) 1,5 кг/м 
[image: image142.wmf]3

 

28. Отношение количества дистиллята, возвращаемого в колонну к количеству  дистиллята, отобранного в виде готового продукта – это:

                а) Флегмовое число

                b) Относительный расход   дистиллята

                с) Мольный расход дистиллята   

29. Можно ли дистилляцией разделить смесь, состоящую из 4 компонентов:

                а) Да

                b) Нет

30. Массовый и объемный расходы связаны уравнением:

                а) V=G
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×

                                                                                b)G=
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                                                                         с) G=V/
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