Введение

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


Различают смеси из двух компонентов (бинарные), многокомпонентные и сложные (непрерывные). К сложным смесям относятся нефть и её фракции.


Физическая сущность процесса ректификации заключается в  двустороннем массо- и теплообмене между неравновесными потоками пара и жидкости при высокой турбулизации поверхности контактирующих фаз. В результате массообмена пар обогащается низкокипящими, а жидкость – высококипящими компонентами. При определенном числе контактов можно получить пары, состоящие в основном из низкокипящих, а жидкость – из высоко кипящих компонентов.

На практике ректификация, как и всякий диффузионный процесс, осуществляется в противотоке пара и жидкости, что обеспечивает различие температур и неравновесность  составов встречных потоков. Жидкое орошение  при ректификации паров создаётся  путем конденсации части парового потока в верхней части колонны, а паровое орошение при ректификации жидкости – путём испарения части жидкости в нижней части колонны.

Процесс ректификации проводят в аппаратах, технологическая схема которых зависит от назначения аппарата и давления в нём, а конструкция – от способа организации контакта фаз.


В зависимости от применяемого давления, аппараты подразделяются на вакуумные, атмосферные и работающие под давлением.


В зависимости от внутреннего устройства различают аппараты тарельчатые, насадочные, плёночные и роторные. В нефтяной, нефтехимической и газовой промышленностях в настоящее время наиболее широко распространены тарельчатые и насадочные колонны.


Наиболее простое конструктивное оформление ректификационных аппаратов достигается при движении жидкости от одной ступени контакта к другой под действием силы тяжести. В этом случае контактные устройства (тарелки) располагаются одно под другим, и разделительный аппарат выполняется в виде вертикальной колонны.


При ступенчатом осуществлении процесса ректификации в колонных аппаратах контакт пара и жидкости может происходить в противотоке (например, на тарелках провального типа), в перекрёстном токе (например, на колпачковых тарелках) и в прямотоке (например, на струйных тарелках). Разделительный эффект аналогичный многоступенчатому противоточному каскаду, достигается также путём непрерывного контакта фаз при движении их противотоком в слое насадки, т.е. насадочных ректификационных колоннах.


В настоящем методическом указании приведён пример расчёта полной ректификационной колонны для разделения бинарной смеси с тарельчатыми контактными устройствами.


Такая колонна имеет один сырьевой поток, два продуктовых потока, один теплоподвод и один теплосъём по концам аппарата. 


Сырьё в виде пара, жидкости или парожидкостной смеси подаётся в среднюю часть колонны.


В работающей ректификационной колонне через каждую тарелку проходят четыре потока: жидкость – флегма, стекающая с вышележащей тарелки; пары, поступающие с нижележащей тарелки; жидкость – флегма, уходящая на нижележащую тарелку; пары, поднимающиеся на вышележащую тарелку. 

Пары и жидкость, поступающие на тарелку, не находятся в состоянии равновесия, однако, вступая в соприкосновение, стремятся к этому состоянию. Жидкий поток с вышележащей тарелки поступает  в зону более высокой температуры, и поэтому из него испаряется некоторое количество низкокипящего компонента, в результате чего концентрация последнего в жидкости уменьшается. С другой стороны, паровой поток, поступающий с нижележащей тарелки, попадает в зону более низкой температуры, и часть высококипящего компонента из этого потока конденсируется, переходя в жидкость. Концентрация высококипящего компонента в парах, таким образом, понижается, а низкокипящего – повышается. В результате таких процессов однократного испарения и конденсации, происходящих на каждой тарелке ректификационной колонны, фракционный состав паров и жидкости по  высоте колонны непрерывно изменяется.


Часть ректификационной колонны, которая расположена выше ввода сырья, называется концентрационной или укрепляющей, а ниже – отгонной или исчерпывающей. В обеих частях колонны происходит один и тот же процесс ректификации. С верха концентрационной части  в паровой фазе выводится целевой продукт необходимой чистоты – ректификат, а с низа – жидкость ещё в заметной степени обогащённая низкокипящим компонентом. В отгонной части из этой жидкости окончательно отпаривается низкокипящий компонент. В виде жидкости с низа этой части колонны выводится второй целевой продукт – остаток.


При подаче сырья в колонну в паровой или жидкой фазах нижняя тарелка концентрационной или соответственно верхняя тарелка отгонной части колонны называется тарелкой питания. При паро-жидкостном состоянии сырья обе указанные тарелки называются тарелками питания.


Для нормальной работы ректификационной колонны необходимо, чтобы с верха колонны на нижележащие тарелки непрерывно стекала жидкость – флегма. Поэтому часть готового продукта – ректификата после конденсации возвращается на верхнюю тарелку колонны в виде так называемого орошения. С другой стороны, для нормальной работы колонны необходимо также, чтобы с низа колонны вверх непрерывно поднимались пары. Для создания парового потока в колонне, часть уходящего из колонны остатка подогревается, испаряется и возвращается обратно в колонну.


Таким образом, технологическая схема установки с полной ректификационной колонной должна иметь для создания жидкостного и парового орошения конденсатор и кипятильник (рис.1).
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Рис. 1. Технологическая схема установки с полной ректификационной колонной.
F – сырьё; D – дистиллят; R – остаток;

1 – ректификационная колонна; 2 – конденсатор – холодильник; 3 – ёмкость орошения; 4 – кипятильник.
Исходные данные для расчета

Выполнить расчёт тарельчатой ректификационной колонны непрерывного действия для разделения смеси бензол – толуол при следующих исходных данных: 

- содержание бензола в исходном сырье 50% масс., в дистилляте – 95% масс., в остатке – 3% масс.;

- сырьё подаётся в колонну в паро-жидкостном состоянии при массовой доле отгона  е = 0,3;
- производительность колонны 10000 кг/час; 

- тип тарелки – клапанная.


Целью расчёта колонны при заданной производительности и чёткости разделения является определение технологического режима, основных размеров аппарата и его внутренних устройств. Технологический режим колонны определяется рабочим давлением в аппарате, температурами всех внешних потоков, удельным расходом тепла на частичное испарение остатка, холода на конденсацию паров в верхней части колонны и флегмовым числом. Основными размерами аппарата являются его диаметр и высота, зависящие главным образом от типа контактных устройств и расстояния между ними.


При проведении расчёта колонны его условно разделяют на две части: технологическую, основным содержанием которой является определение технологического режима разделения, и гидравлическую, поскольку основные размеры аппарата определяются на основе гидравлических зависимостей взаимодействия двухфазных потоков пар – жидкость.

1. Технологический расчёт
Основой технологического расчёта тарельчатых колонн является термодинамический расчёт процессов разделения, который выполняется на базе понятия о теоретической тарелке. Под теоретической тарелкой понимается такая ступень контакта, на которой осуществляется изменение концентраций фаз от рабочего до равновесного состояния. Термодинамический расчёт позволяет определить максимальную разделяющую способность колонны, поскольку теоретическая тарелка характеризует предельное состояние массообмена при контакте фаз.

Истинное распределение концентраций и потоков по высоте аппарата, оптимальное место ввода питания, количество реальных тарелок и другие показатели, характеризующие работу аппарата, могут быть найдены только при помощи кинетического расчёта, т.е. с учётом реально протекающего процесса массопередачи между газом и жидкостью.


При выполнении технологического расчёта процессов ректификации рекомендуется следующая последовательность расчёта: расчёт материального баланса колонны по внешнему контуру, выбор рабочего давления в колонне, определение флегмового числа и числа теоретических тарелок, составление теплового баланса колонны, определение внутренних материальных потоков в колонне.
1.1 Материальный баланс колонны

Из уравнений материального баланса колонны по потокам и низкокипящему компоненту (НКК) определяются массовые расходы получаемых дистиллята D и кубового остатка W.
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где    L = 10000 кг/час (2,778 кг/с) – массовый расход сырья;


yD = 0,95; xW = 0,03; хL = 0,5 – массовые доли НКК соответственно в дистилляте, остатке и сырье. 
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1.2. Определение давления и температуры в колонне

Давление и температура являются основными параметрами технологического режима в ректификационной колонне. Чем выше принимаемое давление, тем больше должна быть и температура в колонне, так как с повышением давления увеличиваются температуры кипения и конденсации разделяемых смесей.

В ректификационных колоннах определяющим параметром является температура, а определяемым – давление. Обычно давление в колонне принимается таким, чтобы пары дистиллята при этом давлении могли быть сконденсированы при помощи наиболее доступных хладагентов, например, воды или воздуха. В первом приближении при выборе давления температуру конденсации паров дистиллята можно  принимать не менее чем на 15 – 20о С выше температуры охлаждающего агента на выходе из конденсатора.


Температура кипения (конденсации) бензола 80,5оС, толуола 110,5оС при атмосферном давлении. Следовательно, процесс ректификации в рассматриваемом случае можно проводить при атмосферном давлении. Однако для преодоления потерь напора парового потока через шлемовую трубу и конденсатор – холодильник примем давление в верху колонны несколько выше атмосферного, например 900 мм. рт. ст. 


При этом давлении температура кипения бензола будет равна 86оС, толуола – 116оС.

1.3. Построение диаграмм фазового равновесия и кривых изобар

В случае ректификации бинарных смесей для расчёта числа теоретических тарелок широко используется графический метод, известный в литературе как метод Мак – Кеба и Тиле (диаграмма   y – x). Диаграмма кривых изобар позволяет легко определить температуры внешних потоков ректификационной колонны.


Кривые равновесия и изобары строятся в пределах температур кипения низкокипящего и высококипящего компонентов при принятом давлении в колонне.


В этом интервале температур принимается ряд значений температуры, для каждой температуры определяется по опытным (справочным) данным или рассчитываются (например, по уравнению Антуана) давления насыщенных паров компонентов (или константы фазового равновесия компонентов). [3,6,7,10] Далее с использованием законов Рауля и Дальтона рассчитываются концентрации низкокипящего компонента в равновесных жидкой и паровой фазах. Результаты расчёта представляются в виде таблицы.

                                                                                                            Таблица 1.1.

Координаты кривых равновесия и изобар
	Температура,

оС
	Давления насыщенных паров, мм рт.ст.
	Мольная доля бензола
	Массовая доля бензола

	
	бензола
	толуола
	x’
	y’
	x
	y

	86
	900
	-
	1
	1
	1
	1

	90
	1013
	408
	0,813
	0,915
	0,787
	0,901

	95
	1155
	470
	0,628
	0,806
	0,589
	0,780

	100
	1335
	555
	0,442
	0,656
	0,402
	0,618

	105
	1535
	650
	0,282
	0,482
	0,251
	0,442

	110
	1748
	755
	0,146
	0,284
	0,127
	0,251

	116
	-
	900
	0
	0
	0
	0



В качестве примера приведём расчёты при 90оС.
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Рис. 1.1   Кривые равновесия и изобар. Графическое определение температур внешних потоков и числа теоретических тарелок в колонне.
где          
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Рб, Рт – соответственно давления насыщенных паров бензола и толуола.
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где Мб =78; Мт=92 – мольные массы бензола и толуола.


При построении кривых равновесия и изобар использованы массовые концентрации (рис 1.1).

Температура паров дистиллята с верхней тарелки tD=88oC определена из диаграммы  t – x,y по верхней кривой (изобара пара), а температура жидкого остатка tW=114oC – по нижней кривой (изобара жидкости). Температура ввода сырья в колонну (tL) при известной доле отгона (е) можно определить при помощи графиков    y – x  и    t – x,y. Для этого из точки В на диагонали диаграммы, абсцисса которой равна составу исходного сырья  хL, проводим линию АВ, тангенс угла наклона которой  равен                                     
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Эта линия точек пересечения рабочих линий верхней и нижней частей ректификационной колонны. Часто эту линию называют линией питания. Точка пересечения этой линии с кривой равновесия фаз (т. А) определяет составы образовавшихся паровой (yo=0,64) и жидкой (хо=0,43) фаз в питательной секции колонны. Откладываем эти значения на графике изобар и определяем температуру ввода сырья   tL= 99oC.

Примем для расчёта технологическую схему ректификации с острым орошением. Орошение будем подавать в колонну в переохлажденном состоянии. В качестве хладоагента используем воду, максимальная температура которой  20оС. При разнице температур воды  и продукта на холодном конце конденсатора – холодильника, составляющей 15оС, температура в ёмкости орошения, т.е. температура холодного орошения будет равна 35оС.
1.4. Определение флегмового числа и числа теоретических тарелок

Флегмовое число или отношение количества горячего орошения к количеству дистиллята, вместе с числом тарелок является основным параметром, определяющим заданное разделение в процессе ректификации.
 При увеличении флегмового числа необходимое число тарелок уменьшается, и наоборот. Предельные значения флегмового числа (R=Rmin   и   R=∞) определяют характерные условия разделения. Минимальное флегмовое число соответствует положению, при котором в каком – либо сечении колонны движущая сила процесса разделения равна нулю. Часто таким сечением является питательная секция колонны.


При минимальном флегмовом числе количество тарелок, потребное для разделения, будет равно бесконечности. При бесконечном флегмовом числе, т.е. когда нет отбора дистиллята, потребное количество тарелок становится минимальным. Таким образом, предельными условиями работы колонны являются с одной стороны, минимальное флегмовое число при бесконечном количестве тарелок и, с другой стороны, минимальное количество тарелок при бесконечном флегмовом числе. Реальные условия работы колонны соответствуют оптимальному флегмовому числу и оптимальному количеству тарелок.

Минимальное флегмовое число при разделении бинарных смесей определяется по уравнению:
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где  уD – содержание НКК в дистилляте;
уо и хо – координаты точки пересечения линии питания с кривой равновесия фаз.


Оптимальное флегмовое число определяется  техноэкономическим расчётом. Для приблизительной его оценки можно воспользоваться рекомендациями Джиллиленда
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Тогда        
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Число теоретических тарелок находим графическим путём (см. рис. 1.1). Построение проводим следующим образом. Через точку С, лежащую на диагонали диаграммы  у – х  проводим рабочую линию верхней части колонны с тангенсом угла наклона 
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до пересечения с линией питания (точка D). Абсцисса точки С – xD соответствует составу дистиллята yD. Точку D соединяем с точкой Е, лежащей также на диагонали  диаграммы и характеризующей состав остатка хw. DE – рабочая линия нижней части колонны. Далее, между равновесной  кривой и ломаной линией СDE строим ступенчатую линию. Число теоретических тарелок будет равно числу ступеней изменения концентраций, вписанных между кривой равновесия и ломаной линией. В результате построения получено: вверху колонна имеет 5, а внизу 9 теоретических тарелок.

1.5. Тепловой баланс колонны

Тепловой баланс колонны составляется с целью определения необходимых затрат тепла и холода.


При остром испаряющемся орошении уходящий с верха колонны дистиллят отводится из системы в жидком состоянии. Уравнение теплового баланса для этого случая имеет следующий вид:
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где  L,D,W – массовые расходы сырья, дистиллята и остатка, кг/с;

rL – теплота испарения сырья, кДж/кг;
cL,cx,cW – удельные теплоемкости сырья, холодного орошения и      остатка, кДж/кг∙град;

tL,tx,tW – температуры ввода сырья, холодного орошения и остатка, оС;

В – тепло кипятильника, кВт;

d’ – тепло отводимое в конденсаторе – холодильнике, кВт.


В случае холодного острого орошения, тепло, отводимое в конденсаторе – холодильнике определяется из уравнения теплового баланса верхней части колонны, включающей конденсатор – холодильник и верхнюю тарелку колонны, по уравнению:
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где  rD – теплота испарения (конденсации) паров верха колонны, кДж/кг;

сD – удельная теплоёмкость дистиллята при температуре конденсации     tD, кДж/кг∙град.

Необходимые для расчёта теплофизические свойства индивидуальных компонентов определяются по справочной литературе [3,4,6].

В любом сечении колонны мы имеем смесь компонентов, теплофизические свойства которой зависят от состава смеси и её температуры и определяются по правилу аддитивности. 
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где xi, ri, ci – массовая доля, теплота испарения, удельная теплоёмкость i-того компонента в рассматриваемом сечении при соответствующей температуре.


Теплофизические свойства бензола, толуола и их смесей, необходимые для расчёта теплового баланса колонны, представлены в таблице  1.2
                                                                                                 Таблица 1.2

Теплофизические свойства бензола, толуола и  их смесей

	Компонент
	Удельная теплоёмкость жидкости, кДж/кг∙град, при температуре, оС
	Теплота испарения, кДж/кг, при температуре, оС

	
	35
	88
	99
	114
	88
	99

	Бензол
	1,80
	2,06
	2,12
	2,16
	388,7
	379,2

	Толуол
	1,77
	2,02
	2,07
	2,10
	375,0
	368,7

	Среднее значение величины
	1,8
	2,058
	2,095
	2,102
	388
	374



В качестве примера приведём расчёт теплофизических свойств смеси в верхнем сечении колонны при температуре 88 оС. 
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Определим приход и расход тепла с материальными потоками. 

[image: image21.wmf](

)

9

,

887

)

99

095

,

2

374

3

,

0

(

778

,

2

=

×

+

×

=

×

+

×

×

L

L

L

t

c

r

e

L

 кВт


[image: image22.wmf]3

,

89

35

8

,

1

417

,

1

=

×

×

=

×

×

x

x

t

c

D

 кВт


[image: image23.wmf]1

,

326

114

102

,

2

361

,

1

=

×

×

=

×

×

W

W

t

c

W

 кВт
Тепло, отводимое в конденсаторе – холодильнике
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Количество тепла В, которое необходимо подвести в нижнюю часть колонны через кипятильник, определяется из уравнения общего теплового баланса процесса.
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С учётом тепловых потерь в окружающую среду количество тепла, подводимого в нижнюю часть колонны увеличим на 10%, т.е. примем  В=1684,3 кВт.


Результаты расчёта теплового баланса сведены в таблицу 1.3.

Таблица 1.3
Тепловой баланс колонны
	Поток
	Температура, оС
	Расход, кг\с
	Количество тепла, кВт

	Приход

С сырьём

В кипятильнике
	99

-
	2,778

-
	887,9

1684,3

	Итого
	-
	-
	2572,2

	Расход

С дистиллятом

С остатком

В конденсаторе -  холодильнике

Потери
	35

114

-

-
	1,417

1,361

-

-
	89,3

326,1

2003,7

153,1

	Итого
	-
	-
	2572,2



Количество холодного орошения (Ох) определяется по уравнению:
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[image: image29.wmf]x

x

Ж

t

c

q

×

=

35

 - энтальпия холодного орошения, подаваемого на верхнюю             тарелку, кДж/кг.
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В качестве теплоносителя в кипятильнике колонны принимаем насыщенный водяной пар с абсолютным давлением 3 атм. При этом давлении будет достаточный температурный напор (не менее 15-20 оС). Такой пар имеет температуру  132,9 оС и теплоту конденсации 2171 кДж/кг. [4, стр.549]


Расход водяного пара на подогрев низа колонны определяется по уравнению:
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где rВ.П – теплота конденсации водяного пара, кДж/кг;

      η – коэффициент удержания тепла.


С учётом коэффициента удержания тепла (в среднем для теплообменников      η= 0,95) получим:
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Расход воды в конденсаторе – холодильнике при разности температур охлаждающей воды на входе и выходе из конденсатора – холодильника  ∆t =20 оС  определим из уравнения:
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где сВ = 4,19 кДж/кг∙град – удельная теплоёмкость воды.
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1.6 Определение внутренних материальных потоков в ректификационной колонне.

Количество жидкости  в верхней секции колонны определяется в зависимости от принятого флегмового числа 
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Расход пара в верхней секции колонны определяется как сумма количеств орошения и дистиллята
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Объёмный расход пара рассчитывается по уравнению:
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где     Ро=760 мм рт.ст. – атмосферное давление;

          Мср – средняя мольная масса смеси компонентов в паре при средней температуре рассматриваемой секции колонны.


Средняя температура верхней части колонны равна
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При этой температуре содержание бензола в паре составит 0,84 мольные доли (получено интерполяцией данных таблицы 1.1). Тогда
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Плотность паров
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Плотность жидкости в любом сечении колонны определяется по уравнению:


[image: image42.wmf]б

т

т

б

т

б

ж

х

х

×

+

×

×

=

r

r

r

r

r

 ,

где хб, хт – массовые доли бензола и толуола в жидкой фазе рассматриваемого сечения колонны;

        ρб, ρт – их плотности при расчётной температуре, кг/м3.


В рассматриваемом сечении верхней части колонны при температуре  93,5 оС   хб=0,65; хт=0,35 (получено интерполяцией данных таблицы 1.1).
        ρб=800 кг/м3;  ρт=795 кг/м3;  [4, c.512]

Тогда   
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Объёмный расход жидкости:
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Аналогичные расчёты проведём для отгонной части колонны.


Массовый расход жидкой фазы:
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Массовый расход паровой фазы:
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Объёмный расход пара


[image: image47.wmf](

)

2

,

1

900

273

1

,

86

760

5

,

106

273

9

,

3

4

,

22

=

×

×

×

+

×

=

Н

П

V

 м3/с,
где  
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 - средняя мольная масса паров при температуре 106,5 оС.   [0,5(tL+tW)]


Плотность паров
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Плотность жидкости в этом сечении колонны
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где  0,214 и 0,786 – массовые доли бензола и толуола в рассматриваемом сечении;
        785 и 781 – их плотности при температуре 106,5 оС. [4,c.512]


Объёмный расход жидкости
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2. Гидравлический расчёт колонны.

Гидравлический расчёт колонн проводится с целью определения основных размеров аппарата – диаметра, высоты, конструктивных размеров контактных устройств, которые должны обеспечить заданное разделение исходного количества сырья в колонне.


Если нагрузки по пару и жидкости значительно отличаются в верхней и нижней частях колонны, то гидравлический расчёт проводят как для верхней, так и для нижней секции колонны. В этом случае, возможно, потребуется принимать неодинаковые диаметры колонны для верхней и нижней секций или изменять конструктивные размеры тарелок в этих секциях (свободное сечение, число потоков жидкости, например).


Обычно гидравлический расчёт производят в следующей последовательности: задаётся расстояние между тарелками, определяется максимальная расчётная скорость пара, рассчитывается диаметр колонны, свободное сечение тарелок или диапазон устойчивой работы, а затем проводится поверочный расчёт – определяется гидравлическое сопротивление тарелки, величина уноса жидкости с тарелки и работа переливных устройств.
2.1 Выбор расстояния между тарелками

Расстояние между тарелками выбирается, исходя из условия, что во время работы тарелки между верхним уровнем вспененной жидкости и лежащей выше тарелки обеспечивается сепарационное пространство, достаточное для отделения основной массы брызг и выбросов жидкости из слоя. Выбор межтарелочного расстояния может также определяться и другими соображениями – удобством монтажа, осмотра и ремонта тарелок и внутренних устройств, общей стоимостью или металлоёмкостью колонны и т.д. Для большинства ректификационных колонн нефте- и газоперерабатывающих заводов расстояние между тарелками должно быть не менее 450 мм в колоннах диаметром до 1,6 – 2 м, не менее 600 мм в колоннах большего диаметра и не менее 600 мм в местах установки люков – лазов. 

Примем расстояние между тарелками Н=500 мм и последующим расчётом проверим правильность принятого значения.


Тарелки клапанного типа с дисковыми клапанами.

2.2  Определение диаметра колонны


Диаметр колонны определяется по максимально допустимой скорости пара wмакс и объёму паров V ( в м3/с) из уравнения:


[image: image52.wmf]макс

V

D

w

p

×

=

4

 , м.             (2.1)


По расчётной величине D и нормальному ряду диаметров колонн выбирается ближайшее значение, которое и используется в дальнейших расчётах. 

В нефтяной промышленности принят следующий нормальный ряд диаметров колонн (в м), и предусматривающий равномерное увеличение площади поперечного сечения колонны при переходе от одного диаметра к другому:
1,0; 1,2; 1,4; 1,6; 1,8; 2,0; 2,2; 2,4; 2,6; 2,8; 3,0; 3,2; 3,4; 3,6; 3,8; 4,0;      4,5; 5,0; 5,5; 6,0; 6,4; 7,0; 8,0; 9,0.

В настоящее время в практике проектирования наибольшее распространение получила следующая зависимость для расчёта максимально допустимой скорости пара в колоннах с переливными тарелками:
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Коэффициент смакс зависит от типа тарелки, расстояния между тарелками, нагрузки по жидкости на единицу длины слива и определяются по уравнению:
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где К1 – коэффициент, определяется в зависимости от типа тарелки из                                              таблицы 2.1;


К2=1 при расстоянии между тарелками Н>350 мм;


С1 – коэффициент, определяется по рис. 2.1 в зависимости от расстояния между тарелками;
С2 – коэффициент, равный 4, для всех типов тарелок, кроме струйной,   для которой он равен 5.

                                                                         Таблица 2.1

Значения коэффициента К1 в уравнениях (2.3) и (2.4)

	Тип тарелки
	К1

	Колпачковая тарелка

Тарелка из S-образных элементов

Клапанная тарелка

Ситчатая и струйная тарелка

Струйная тарелка с отбойниками
	1,0

1,0

1,15

1,2

1,4



Рис 2.1 График зависимости коэффициента С1 от расстояния между тарелками Н.  


Величина λ, учитывающая влияние нагрузки по жидкости на производительность колонны по пару, определяется по уравнению
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где  Vж и Vп – объёмные расходы жидкости и пара в м3/с.

При расчёте λ по уравнению (2.4) предварительно принимают, что тарелка однопоточная, т.е. z=1. Если λ<10, следует принять λ=10. Если λ>65, надо брать двух - или четырехпоточную тарелку, и поэтому для подстановки в уравнение (2.3) значения λ, полученное из уравнения (2.4) при z=1, делится на z=2 или z=4.

Для рассматриваемого случая – клапанная тарелка и  Н=500 мм: 

К1=1,15; К2=1; С=650  и  С2=4.


Диаметр колонны определим отдельно для верхней и нижней частей колонны.


Для верхней части колонны
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Для нижней части колонны
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Согласно расчёту, диаметры концентрационной и отгонной частей колонны незначительно отличаются друг от друга. Поэтому в соответствии с нормальным рядом диаметров колонн примем диаметр колонны равным 1,4 м и одинаковым для обеих частей колонны.


Фактические скорости паров вверху и внизу колонны будут равны, соответственно:
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Следовательно, при примерно одинаковых физических свойствах пара и жидкости по высоте колонны, в верхней её части скорости паров в 1,25 раза больше, чем в нижней, а нагрузки по жидкости в 1,62 раза меньше. Такое распределение нагрузок говорит о том, что условия работы тарелок будут примерно одинаковыми, что и подтверждается, в частности, расчётом диаметра колонны. В связи с этим все последующие гидравлические расчёты будем производить только для верхней части колонны.
2.3  Основные размеры тарелки

Примем однопоточные клапанные тарелки типа ТКП модификации Б. При диаметре клапана 50 мм, отверстии под клапаном 40 мм и расстоянии между центрами отверстий 75мм такая тарелка имеет согласно ОСТ 26-02-1401-77 следующие характеристики [5, c.122]:

· диаметр колонны, D                                               1,4 м

· свободное сечение колонны, Fк                            1,54 м2
· рабочее сечение тарелки, Fр                                  1,3 м2
· периметр слива, П                                                  0,93 м

· сечение перелива, Fп                                              0,12 м2
· относительное свободное сечение тарелки, ε     10,12 %

· число клапанов, n                                                   124

· число рядов клапанов, N                                       11

· длина пути жидкости на тарелке, lж                     0,93 м

· высота сливной планки, hп                                    0,06 м

2.4 Диапазон устойчивой работы тарелки

Диапазон устойчивой работы тарелки (колонны) определяется как отношение максимально допустимой к минимально допустимой скорости паров 
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Минимально допустимую скорость паров определяют по формуле:
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где  ρп – плотность пара в рассматриваемом сечении, кг/м3;
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 - свободное сечение тарелки.
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Следовательно, производительность колонны может быть уменьшена в 2,5 раза без заметного понижения эффективности разделения.

2.5 Гидравлическое сопротивление тарелки

Гидравлическое сопротивление тарелки ∆Р есть сумма сопротивлений сухой тарелки ∆Рс и слоя жидкости на тарелке ∆Рж и сопротивления, обусловленного силой поверхностного натяжения ∆Рσ .

Для большинства тарелок величиной ∆Рσ можно пренебречь и определять ∆Р по упрощенной формуле:
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Величина ∆Рс представляет собой потерю скоростного напора пара на преодоление местных сопротивлений на сухой, неорошаемой тарелке и равна: 
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где  
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 - скорость пара в отверстиях под клапанами, м/с;
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 - коэффициент сопротивления сухой тарелки (таблица 2.2).
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Таблица 2.2
Значения коэффициентов сухой тарелки

	Тип тарелки
	Величина 
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	Колпачковая

Из S – образных элементов

Клапанная

Ситчатая
	4,0-5,0

4,1

3,6

1,1-2,0



Для клапанных тарелок ∆Рж определяется высотой слоя светлой жидкости на тарелке и рассчитывается по уравнению
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где ∆h – высота подпора жидкости над сливной планкой, м.

Высота подпора жидкости над сливной планкой определяется по уравнению:
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При высоте сливной планки hп=0,06 м, объёмном расходе жидкости Vж=0,00416 м3/с и периметре слива П=0,93 м сопротивление слоя жидкости на тарелке будет равно
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Общее сопротивление тарелки будет равно
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2.6 Определение межтарельчатого уноса жидкости

Оптимальный унос, соответствующий минимальным затратам, может быть сравнительно велик – от 0,2 до 0,4 кг жидкости на 1 кг пара. Однако для технических расчётов оптимальный унос жидкости не должен превышать 0,1. Если унос выше допустимого, необходимо увеличивать расстояние между тарелками или уменьшать скорость паров, увеличивая диаметр, рабочую площадь и живое сечение тарелки.


Для тарелок колпачковых, с S – образными элементами, клапанных и ситчатых унос жидкости рассчитывают по уравнению:
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где   hб – глубина барботажа, мм;

        m – коэффициент, определяемый по уравнению:
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       φ и А – коэффициенты:  при Н<400 мм  А=9,48∙107;  β=4,36

                                                 при Н≥400 мм  А=0,159;      β=0,95


Значение коэффициента φ зависит от скорости пара и типа тарелки, принимается по данным таблицы 2.3.

Таблица 2.3
Значения коэффициента φ

	Тип тарелки
	При скорости пара

	
	0,5
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	Колпачковая

Из S – образных элементов

Клапанная

Ситчатая
	0,4

0,3

0,6

0,8
	0,6

0,6

0,8

0,9
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 - относительная рабочая площадь тарелки, т.е отношение площади собственно тарелки к площади сечения колонны;



[image: image86.wmf]Ж
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 - поверхностное натяжение на границе жидкость – пар, Н/м;


μ – динамическая вязкость паров, Па∙с.


Для клапанных тарелок глубина барботажа принимается равной высоте слоя светлой жидкости на тарелке, т.е
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Поверхностное натяжение 
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 зависит от состава смеси и температуры и определяется по уравнению:
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где   
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 Н/м – поверхностные натяжения бензола и толуола при температуре 93,5 оС [ 4, c.526];
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 - массовые доли бензола и толуола в рассматриваемом сечении колонны.
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Динамическая вязкость смеси паров также зависит от состава и температуры и определяется по уравнению:
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где    μi и yi – вязкость и мольная доля i – компонента в парах;


Мср и Мi – средняя мольная масса и мольная масса i – компонента.


Для технических расчётов вязкость смеси паров углеводородов с достаточной точностью можно принять равной 1∙10-5 Па∙с.
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Таким образом, рассчитанная величина уноса жидкости ниже допустимой.

2.7 Расчёт переливного устройства


Для нормальной работы переливного устройства без «захлёбывания» необходимо, чтобы выполнялись следующие условия:

H’< H+hп,
у < х  ,
где    H’ – высота вспененного слоя жидкости в сливном устройстве;


у – величина вылета ниспадающей струи;


х – максимальная ширина сливного устройства (принимается по каталогу).


С учётом вспенивания уровень жидкости в сливном устройстве определяется равенством:
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где  h’ – высота слоя светлой невспененной жидкости в сливном устройстве;


 ρ’п – средняя относительная плотность вспененной жидкости в переливном устройстве.


В колоннах разделения углеводородных газов интенсивность пенообразования слабая и при расходах жидкости меньше 65 м3/м∙ч принимают ρ’п=0,65.


Высота слоя светлой жидкости определяется из выражения:
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где  ∆ - градиент уровня жидкости на тарелке;
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∆Рж.п – сопротивление движению жидкости в переливе, определяется по уравнению:


[image: image102.wmf]2

.

÷

ø

ö

ç

è

æ

×

×

=

D

а

П

V

g

К

P

Ж

П

Ж

,

где    К=250 – коэффициент для тарелок с затворной (переливной) планкой.


а – наиболее узкое сечение перелива, принимается по каталогам, но не менее 0,04 м.


Для колпачковых тарелок градиент уровня жидкости определяется по номограмме [7,c.87], для остальных тарелок им можно пренебречь.
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Величину вылета ниспадающей струи определяют по уравнению:
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Очевидно, что 350<500+60  и  0,188<0,235, где максимальная ширина сливного устройства
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Проведённый гидравлический расчёт тарелок показывает, что принятые размеры колонны и тарелок обеспечивают некоторый запас производительности.


Примеры гидравлического расчёта других типов тарелок приведены:

· колпачковых [1, c.225]
· из S – образных элементов [7, c.105]

· ситчатых [4, c.354].
2.8 Определение числа реальных тарелок

Число реальных тарелок определяется как отношение числа теоретических тарелок к коэффициенту полезного действия тарелки, т.е
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При проектировании колонных массообменных аппаратов коэффициент полезного действия тарелок с переливными устройствами с достаточной для технических расчётов точностью может быть определён по уравнению:


[image: image110.wmf](

)

П

h

Ж

V

О

3

,

0

3

,

0

245

,

0

10

0865

,

0

×

÷

ø

ö

ç

è

æ

×

×

=

-

a

m

h

,

где    μж – вязкость жидкости, Па∙с;


α – коэффициент относительной летучести компонентов;


hп – высота сливного порога, м;

О и V – массовые расходы жидкости и пара.


Поскольку все приведенные выше величины различны для верхней и нижней частей колонны, расчёт числа реальных тарелок и коэффициентов полезного действия проведём раздельно для концентрационной и отгонной частей колонны при их средних температурах.

Верхняя часть колонны.

При средней температуре верхней части колонны равной 93,5 оС: Рб=1112,4 мм рт. ст., Рт=451,4 мм рт. ст.; x’б=0,72мольн. доли; x’т=0,28 мольн. доли (получено интерполяцией данных таблицы 1.1); μб=0,279 мПа∙с; μт=0,287 мПа∙с [4, c.516]; О=3,316 кг/с; V=4,733 кг/с; Nт=5.


Тогда   
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Принимаем целое число тарелок в верхней части колонны равное 10.
Нижняя часть колонны.

При средней температуре нижней части колонны, равной 106,5оС: 
Рб=1599 мм рт. ст.; Рт=681,5 мм рт. ст.; x’б=0,22 мольн. доли; x’т=0,78 мольн. доли; μб=0,247 мПа∙с; μт=0,258 мПа∙с; О=5,261 кг/с; V=3,9 кг/с; Nт=9.  Тогда
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Принимаем число тарелок в нижней части колонны равным 15. Общее число тарелок в колонне
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2.9 Расчёт высоты колонны


Высота колонны рассчитывается по уравнению:
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где    Н1 – высота сепарационного пространства – расстояние от верхней тарелки до выпуклой части крышки;


Н2 – высота концентрационной части колонны;


Н3 – высота эвапорационной части колонны (зоны питания колонны);


Н4 – высота отгонной части колонны;


Н5 – высота низа колонны – расстояние от нижней тарелки до выпуклой части днища.
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Принимают 0,25, если днище эллиптическое и 0,5, если – полушаровое. Полушаровые днища используют, если диаметр колонны больше 3,4м.
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Ректификационные колонны нефтегазоперерабатывающих заводов обычно устанавливают на открытом воздухе и крепят к фундаменту при помощи опор. Высоту опорной части выбирают в зависимости от эксплуатационных условий и принимают в пределах (1÷2)D.

2.10 Расчёт диаметра штуцеров
Диаметр штуцеров определяют из уравнения расхода:
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где    V – объёмный расход потока, м3/с;


ω – допустимая линейная скорость потока, м/с.


Величина допустимой скорости потока для расчёта диаметра штуцеров (а также трубопроводов и других деталей и узлов нефтехимических аппаратов) принимается по опытным данным скоростей движения жидкостей и газов (паров) в промышленных условиях, приведённым в таблице 2.4.

Таблица 2.4

Ориентировочные значения допустимой скорости потока

	Среда и условия движения
	Скорость, м/с

	Маловязкие жидкости (до 0,01 Па∙с)

при перекачивании насосом

Вязкие жидкости (свыше 0,01 Па∙с)

при перекачивании насосом

Жидкости (конденсаты) при движении самотёком

Пар насыщенный

Пар перегретый (газы)

 Парожидкостный поток в пересчёте на однофазный жидкостный поток
	0,5-3,0

0,2-1,0

0,1-0,5

15-25

20-50

0,5-1,0





По рассчитанным значениям диаметров штуцеров принимают нормализованные диаметры, числовые значения которых приведены ниже.

dш (мм): 20, 25, 32, 40, 65, 80, 100, 125, 150, 200, 250, 300, 350, 400, 500, 600, 800.

Штуцер ввода сырья:


В рассматриваемом примере сырьё в колонну подаётся в парожидкостном состоянии, объёмный расход которого определим по уравнению:


[image: image128.wmf]C

L

V

r

=

, м3/с,

где    L – массовый расход сырья, кг/с;


ρс – плотность сырья, кг/м3.
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Принимая, что составы паровой и жидкой фаз сырья соответствуют составам этих фаз в зоне питания колонны, определим их плотности как средние из значений плотностей соответствующих фаз верхней и нижней частей колонны.
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Примем скорость потока сырья 1 м/с.
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Принимаем d=80 мм.

Штуцер выхода паров из колонны
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Принимаем d=300 мм.

Штуцер ввода холодного орошения
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Принимаем d=50 мм.

0,0029 м3/с – объёмный расход холодного орошения, состав которого соответствует составу дистиллята, и, следовательно, плотность практически равна плотности чистого бензола при температуре 35 оС – 863 кг/с. [4,c. 512]

Штуцер вывода кубовой жидкости
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Принимаем d=150 мм.

Штуцер ввода парового орошения
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Принимаем d=300 мм.
Литература
1. Александров И.А. Ректификационные и абсорбционные аппараты. – М.: Химия, 1971. – 296с.

2. Александров И.А. Ректификационные и абсорбционные аппараты. – М.: Химия, 1978. – 278с.

3. Плановский А.Н., Рамм В.М., Каган С.З. Процессы и аппараты химической технологии. – М.: Химия, 1968. – 847с.

4. Павлов К.Ф., Романков П.Г., Носков А.А. Примеры и задачи по курсу процессов и аппаратов химической технологии. – Л.: Химия, 1987. – 576с.

5. Основные процессы и аппараты химической технологии. Пособие по проектированию. Под ред. Ю.И. Дытнерского. – М.: Химия, 1983. – 273с.

6. Варгафтик Н.Б. Справочник по теплофизическим свойствам газов и жидкостей. – М.: Физматгиз, 1963. – 708с.

7. Рид Р. и др. Свойства газов и жидкостей. – Л.: Химия, 1982. – 592с.

8. Танатаров М.А. и др. Технологические расчёты установок переработки нефти. – М.: Химия, 1987. – 352с.

9. Скобло А.И., Молоканов Ю.К., Владимиров А.И., Щелкунов В.А. Процессы и аппараты нефтегазопереработки и нефтехимии. – М.: Недра, 2000. – 678с.

10. Сарданашвили А.Г., Львова А.И. Примеры и задачи по технологии переработки нефти и газа. – М.: Химия, 1980. – 256с.

11. Машины и аппараты химических производств. Примеры и задачи. Под ред. В.Н. Соколова. – Л.: Машиностроение, 1982. – 384с.

Федеральное агентство по образованию

Государственное образовательное учреждение высшего профессионального образования

«Тюменский Государственный Нефтегазовый Университет»

Технологический институт

Кафедра ТНХС

Расчетно-пояснительная записка 

к курсовому проекту

«Расчёт ректификационной колонны непрерывного действия для разделения бинарной смеси бензол – толуол»

Выполнила – ст. гр. ХТО – 01 – 1

Иванова И.М.

Руководитель – доц. Беев Э.А.

Тюмень, 2005г.

Содержание

Введение                                                                                                        3


Исходные данные для расчёта                                                                     7
1. Технологический расчёт                                                                         7                                                                            
1.1. Материальный баланс колонны                                                            8
1.2. Определение давления и температуры в колонне                               8
1.3. Построение диаграмм фазового равновесия и кривых изобар          9
1.4. Определение флегмового числа и числа теоретических тарелок     11
1.5. Тепловой баланс колонны                                                                    12
1.6. Определение внутренних материальных потоков в   ректификационной колонне                                                                 15
2. Гидравлический расчёт колонны                                                               17
2.1. Выбор расстояния между тарелками                                                  17
2.2. Определение диаметра колонны                                                         18
2.3. Основные размеры тарелки                                                                 21
2.4. Диапазон устойчивой работы тарелки                                               21
2.5. Гидравлическое сопротивление тарелки                                            22
2.6. Определение межтарельчатого уноса жидкости                               23
2.7. Расчёт переливного устройства                                                          24
2.8. Определение числа реальных тарелок                                               26
2.9. Расчёт высоты колонны                                                                       27
2.10.Расчёт диаметра штуцеров                                                                28
Литература                                                                                                       30
Приложения:                                                                                                    31
· Титульный лист

· Таблица вариантов заданий для расчёта ректификационной колонны.

Варианты заданий для расчёта ректификационной колонны

	№
	Разделяемая смесь
	Производи-

тельность,кг/ч
	Доля отгона е
	Содержание НКК, % масс.
	Давление в колонне, мм Hg
	Тип тарелки

	
	
	
	
	хL
	yD
	xW
	
	

	1
	ацетон – бензол
	11000
	0,4
	0,35
	0,96
	0,06
	800
	колпачковая

	2
	бензол – толуол
	10500
	0,25
	0,4
	0,97
	0,05
	900
	клапанная

	3
	гексан – гептан
	12000
	0 (кип. ж)
	0,5
	0,98
	0,04
	850
	из S – обр.

	4
	гексан – октан
	12500
	0,2
	0,45
	0,97
	0,07
	900
	ситчатая

	5
	гептан – октан
	11500
	0,3
	0,38
	0,96
	0,05
	800
	колпачковая

	6
	этиловый спирт – вода
	10750
	0,25
	0,43
	0,94
	0,06
	800
	клапанная

	7
	вода – бутиловый спирт
	12250
	0 (кип. ж)
	0,48
	0,97
	0,04
	850
	из S – обр.

	8
	ацетон - этанол
	11150
	0 (кип. ж)
	0,5
	0,98
	0,06
	800
	ситчатая

	9
	пентан - гексан
	10000
	0,4
	0,33
	0,95
	0,05
	1500
	колпачковая

	10
	ацетон - толуол
	11750
	0,35
	0,35
	0,94
	0,04
	950
	клапанная

	11
	хлороформ - бензол
	10750
	0,25
	0,4
	0,97
	0,07
	800
	ситчатая
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