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Введение

Ректификационные процессы находят широкое применение в нефтепереработке и нефтехимии, промышленности основного органического синтеза. Разделению подвергаются чаще всего не бинарные системы, а многокомпонентные или сложные смеси, индивидуальный состав которых не известен.

Ректификация используется как для разделения нефти на фракции, подготовки сырья для синтезов, так и для разделения продуктов нефтехимического и основного органического синтеза. Расчет ректификационных колонн для разделения многокомпонентных и сложных смесей более сложен, чем ректификации бинарных систем, и рассмотрен в ряде монографий и учебных пособий [1-3].

Расчет процесса ректификации продуктов органического синтеза, в которых присутствуют, как правило, полярные соединения, осложнен вследствие неидеальности разделяемых систем. Коэффициенты относительной летучести компонентов в этом случае должны рассматриваться с учетом коэффициентов активности. Коэффициенты активности компонентов могут быть рассчитаны в зависимости от состава системы и температуры, меняющихся по высоте ректификационной колонны, с помощью различных теоретических и полуэмпирических моделей – UNIFAC, Вильсона, NRTL, UNIQUAC и других [4,5].
Однако углеводородные системы можно считать в первом приближении идеальными, подчиняющимися закону Рауля. Величины даже предельных коэффициентов активности углеводородов, определенные при бесконечном разбавлении в углеводородах других классов, обычно не превышают значения 2 ((io ( 2) [6].

В данном учебном пособии приведен пример расчета ректификационной колонны для разделения многокомпонентной углеводородной смеси. Рассмотренный пример должен помочь правильному оформлению студентами пояснительной записки к курсовому проекту или соответствующего раздела технологической части дипломного проекта.

В приложении А к учебному пособию приведены константы уравнения, описывающего зависимость мольной теплоемкости 300 углеводородов в жидком состоянии от температуры. Данные взяты из литературного источника [7], отсутствующего в библиотеке СПбГТИ. В доступной справочной литературе [8 - 12] приведены константы подобных уравнений для веществ, находящихся, как правило, лишь в паровой фазе.

В приложении Б приведены основные геометрические параметры клапанных, S-образных, колпачковых, желобчатых и ситчатых тарелок.
1 Расчет бензольной ректификационной колонны установки
ЛГ 35-8/300Б

1.1 Задание на проектирование

Рассчитать ректификационную колонну установки ЛГ 35-8/300Б, предназначенную для выделения товарного бензола.

Производительность колонны по сырью 14000 кг/ч.

Состав сырья, мас.% : бензол – 42.2, толуол – 54.6, арены состава С8 (принять за м-ксилол) – 3.2.

Температура сырья 1150С. Давление, МПа : верхнее сечение колонны – 0.15, секция питания – 0.17, нижнее сечение – 0.185.

Содержание бензола в дистилляте 99.9 мас.%, в кубовом остатке 0.05 мас.%.

1.2 Место бензольной ректификационной колонны в технологической схеме установки ЛГ 35-8/300Б

Бензольная колонна (К-103) входит в состав блока экстракции установки ЛГ 35-8/300Б, технологическая схема которого представлена в справочнике [13] и учебно-методическом пособии [14].

Ароматические углеводороды (бензол, толуол, ксилолы) получают в процессе каталитического риформинга гидроочищенной фракции 62 – 1050С с последующей экстракцией из стабильного катализата диэтиленгликолем, триэтиленгликолем, сульфоланом или смесью триэтиленгликоля и сульфолана [15, 16]. Из экстрактной фазы, полученной в экстракционной колонне К-101, в отпарной ректификационной колонне К-102 отгоняют рисайкл (насыщенные углеводороды, оставшиеся в экстрактной фазе, вместе с частью бензола), возвращаемый в экстрактор, и экстракт.

Далее по технологической схеме установки, разработанной в Ленгипронефтехиме, предусмотрена водная отмывка примесей экстрагентов, попадающих в экстракт. Значительное снижение расхода воды достигается при промывке не всего экстракта, а кубового остатка толуольной колонны К-104, в котором концентрируются экстрагенты [17, 18]. Предложенная реконструкция узла водной отмывки экстрагентов (сульфолана и триэтиленгликоля), попадающих в экстракт, осуществлена на установке ЛГ 35-8/300Б ПО «Киришинефтеоргсинтез».

В предбензольной колонне К-107 из экстракта отгоняется головная фракция, в которой в виде азеотропных смесей с бензолом концентрируются примеси насыщенных углеводородов. Дистиллят колонны К-107 возвращается в экстрактор, а кубовый остаток служит сырьем бензольной колонны К-103.

Колонна К-103 предназначена для выделения товарного бензола, а в следующей ректификационной колонне К-104 отгоняется товарный толуол.

1.3 Материальный баланс бензольной колонны

В связи с тем, что в задании на проектирование указано требующееся содержание бензола в дистилляте и кубовом остатке, при составлении материального баланса колонны может быть использован метод ключевых компонентов [1, 3]. Бензол выбран в качестве легкого ключевого компонента, а ближайший к нему более высококипящий углеводород – толуол, концентрирующийся в кубовом остатке, служит тяжелым ключевым компонентом. В соответствии с допущением метода, м-ксилол – углеводород, менее летучий по сравнению с тяжелым ключевым компонентом, считается остающимся полностью в кубовом остатке.

Из системы уравнений материального баланса колонны в целом по потокам и по бензолу
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находят расход дистиллята
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W = 14000 – 5910 = 8090 кг/ч

Материальный баланс бензольной колонны, составленный с учетом метода ключевых компонентов, приведен в табл.1.1. Все последующие расчеты выполняются с использованием концентраций компонентов, выраженных в мольных долях:
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Таблица 1.1 - Материальный баланс бензольной колонны

	
	Сырье
	Дистиллят
	Кубовый остаток

	Компо-нент
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	Бензол
	0.422
	5908
	0.4645
	0.999
	5904
	0.9992
	0.0005
	      4
	0.0006

	Толуол
	0.546
	7644
	0.5096
	0.001
	      6
	0.0008
	0.9441
	7638
	0.9510

	м-Ксилол
	0.032
	  448
	0.0259
	---
	---
	---
	0.0554
	  448
	0.0484

	Всего
	1.000
	14000
	1.0000
	1.000
	5910
	1.0000
	1.0000
	8090
	1.0000


Проверка выполнения материального баланса по ключевым компонентам :

Di + Wi = Fi
5904 + 4 = 5908 кг/ч бензола

6 + 7638 = 7644 кг/ч толуола.

1.4 Расчет температуры продуктов в верхнем и нижнем сечении колонны 

Температура в верхнем сечении колонны рассчитывается итерационным методом таким образом, чтобы выполнялось условие для жидкой фазы, равновесной с парами дистиллята :
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Температура в нижнем сечении колонны рассчитывается из условия для паровой фазы, равновесной с кубовым остатком :
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Константы фазового равновесия компонентов Кi можно определять по номограмме Уинна-Хэддена (Приложение Г). Однако при давлении Р ( 1 МПа углеводородные системы можно считать в первом приближении подчиняющимися законам Рауля и Дальтона, рассчитывая значения Кi по формуле :

Кi = Рi0 / P








(1.8)

Давление насыщенного пара компонентов Рi0 может быть рассчитано по уравнению Антуана :


[image: image15.wmf]T

C

B

A

P

i

i

i

i

+

-

=

0

ln









(1.9)

константы которого, а также температурные пределы, при которых эти константы можно использовать, приведены в табл.1.2.

Таблица 1.2 -  Константы уравнения Антуана [9]
	Компонент
	А
	В
	С
	Тмин., К
	Тмакс., К

	Бензол
	15.9008
	2788.51
	(52.36
	280
	377

	Толуол
	16.0137
	3096.52
	(53.67
	280
	410

	м-Ксилол
	16.1390
	3366.99
	(58.04
	300
	440


Примечание : При использовании уравнения Антуана следует обратить внимание на различные формы уравнения, представленные в различных литературных источниках, а также на размерность коэффициента А, определяющую, в конечном счете, размерность  Рi0 (в данном примере - мм рт. ст). 
При расчете температуры продуктов в нижнем сечении колонны, которая не укладывается в температурные пределы, указанные в табл. 2 для бензола, расчет значений Р0 для бензола проводился по уравнению Антуана в следующей форме [8] :
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где Р0 в мм рт.ст.; t – в 0С;  А = 6.91210;  В = 1214.645;  С = 221.205; 

tмин. = 5.530С;  tмакс. = 1900С.

Уравнения (1.6) и (1.7) аналитически неразрешимы относительно температуры. Поэтому для их решения воспользуемся графическим методом:

· Зададимся двумя значениями температур (в нашем примере 80 и 100 ОС – для верха колонны и 120 и 140 ОС – для низа);

· Вычислим для указанных температур значения давления насыщенного пара и констант фазового равновесия;

· Для верха колонны вычислим значение 
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· Предполагая линейную зависимость указанных значений от температуры, построим графики зависимостей их от температуры. Точка пересечения линии со значением ординаты, равным единице, даст искомое значение температуры.
Результаты расчета температур верха и низа колонны представлены в таблицах 1.3 и 1.4 и на рисунках 1 и 2.
Таблица 1.3 - Расчет температуры в верхнем сечении колонны
	Компонент
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	Pi0, МПа
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	Бензол
	0.9992
	0.101
	0.670
	1.491
	0.179
	1.195
	0.836

	Толуол
	0.0008
	0.039
	0.257
	0.003
	0.074
	0.492
	0.002

	Всего
	1.0000
	
	
	1.493
	
	
	0.838


	Компонент
	
[image: image26.wmf]i

D

y


	
[image: image27.wmf](

)

r

T

 = 93.6 0С

	
	
	Pi0, МПа
	
[image: image28.wmf]в

i

K

,


	
[image: image29.wmf])

/

(

,

1

/

â

i

m

D

K

y

i

å



	Бензол
	0.9992
	0.150
	1.001
	0.998

	Толуол
	0.0008
	0.061
	0.404
	0.002

	Всего
	1.0000
	
	
	1.000
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Рисунок 1 - Расчет температуры в верхнем сечении колонны

Точное значение температуры в верхнем сечении колонны принимается равным 93.6 0С.

Таблица 1.4 - Расчет температуры в нижнем сечении колонны

	Компонент
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	Бензол
	0.0006
	0.299
	1.615
	0.001
	0.470
	2.543
	0.001

	Толуол
	0.9510
	0.131
	0.707
	0.672
	0.217
	1.174
	1.117

	м-Ксилол
	0.0484
	0.059
	0.317
	0.015
	0.103
	0.559
	0.027

	Всего
	1.0000
	
	
	0.688
	
	
	1.145
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	Бензол
	0.0006
	0.416
	2.251
	0.002

	Толуол
	0.9510
	0.190
	1.025
	0.974

	м-Ксилол
	0.0484
	0.089
	0.480
	0.023

	Всего
	1.0000
	
	
	0.999
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Рисунок 2 - Расчет температуры в нижнем сечении колонны

Температуру потоков в нижнем сечении колонны принимаем равной 134.40С.

1.5 Расчет мольной доли отгона сырья, поступающего в колонну

Расчет мольной доли отгона сырья при температуре и давлении в секции питания проводится итерационным методом с использованием уравнений Трегубова [1 - 3] :
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(1.11)
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(1.12)

Мольная доля отгона может быть, в принципе, рассчитана по любому из вышеприведенных уравнений методом попыток либо графическим методом.
Следует отметить, что температура и давление однократного испарения сырья должны обеспечивать его двухфазное состояние. Для этого необходимо одновременное выполнение двух условий:  
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, т.е. требуемые условия выполняются.
Результаты расчета мольной доли отгона сырья и составов жидкой и паровой фаз при полученном значении 
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 = 0.36 приведены в табл.1.5. 

Таблица 1.5 - Результаты расчета мольной доли отгона сырья

	Компо-
	
	
	
	e = 0.36

	нент
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	Бензол
	0.4645
	0.2644
	1.556
	0.387
	0.602

	Толуол
	0.5096
	0.1141
	0.671
	0.578
	0.388

	м-Ксилол
	0.0259
	0.0504
	0.296
	0.035
	0.010

	Всего
	1.0000
	
	
	1.000
	1.000


1.6 Расчет минимального флегмового числа

Минимальное флегмовое число рассчитывается с использованием уравнений Андервуда [1, 3] :
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(1.13)
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(1.14)

Средние геометрические значения коэффициентов относительной летучести (i по отношению к наиболее высококипящему компоненту (ВКК) сырья рассчитываются по формуле :







(1.15)

Константы фазового равновесия компонентов, отсутствующих в табл. 3 и 4, рассчитываются дополнительно. В данном случае константа фазового равновесия м-ксилола при температуре и давлении в верхнем сечении колонны:

Км-кс. = (Р0м-кс)93.50С / Рв = 0.0249 / 0.15 = 0.166
Вспомогательный коэффициент ( подбирается методом последовательных приближений, при этом должно выполняться условие:

(ТКК ( ( ( (ЛКК 







(1.16)

Поэтому в качестве начального приближения следует выбрать значение (, лежащее в пределах от (ТКК до (ЛКК (рекомендуется ( (0) =
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). В противном случае полученный корень уравнения не будет иметь физического смысла. 
Результаты расчета значения ( приведены в табл.1.6.

Таблица 1.6 - Результаты расчета коэффициента (
	Компонент
	(i, в
	(i, н
	(i
	ХFi
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при ( = 3.481

	Бензол
	6.049
	4.688
	5.325
	0.4645
	1.342

	Толуол
	2.439
	2.135
	2.281
	0.5096
	-0.969

	м-Ксилол
	1.000
	1.000
	1.000
	0.0259
	-0.010

	Всего
	
	
	
	1.0000
	0.362(e/


Принимаем ( = 3.481.
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С учетом коэффициента избытка флегмы рабочее флегмовое число:

R = 1.2.Rmin 







(1.17)

R = 1.2.1.884 = 2.26 

1.7 Расчет числа теоретических тарелок колонны
Минимальное число теоретических тарелок, соответствующее бесконечно большому флегмовому числу, рассчитывается по уравнению Фенске [1, 3] :
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(1.18)
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Число теоретических тарелок, соответствующее рабочему флегмовому числу, может быть определено по графику Джиллиленда или рассчитано с использованием уравнения, аппроксимирующего графическую зависимость Джиллиленда [3] :
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(1.19)
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N = 35.2
Метод Фенске – Джиллиленда используется и для расчета числа теоретических тарелок в отгонной и укрепляющей секции колонны. Минимальное число теоретических тарелок в отгонной секции рассчитывается по уравнению :
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(1.20)
Среднее геометрическое значение коэффициента относительной летучести ключевой пары компонентов для отгонной секции рассчитывается по формуле :









(1.21)






Минимальное число теоретических тарелок в укрепляющей секции рассчитывается по уравнению :


[image: image64.wmf].

,

/

/

,

/

,

/

,

/

,

.

min,

lg

lg

укр

h

l

h

F

l

F

h

D

l

D

укр

X

X

y

y

N

a

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

×

=








(1.22)
Среднее геометрическое значение коэффициента относительной летучести ключевой пары компонентов для укрепляющей секции рассчитывается по формуле :









(1.23)






Число теоретических тарелок, рассчитанное пропорционально значениям Nmin для отгонной и укрепляющей секции, составило 17.4 и 17.8 соответственно.

Число теоретических тарелок колонны может быть рассчитано и другими методами: «от тарелки к тарелке», Хенгстебека [1, 3, 20]. Средняя погрешность расчета числа теоретических тарелок методом Фенске – Джиллиленда равна 7%, а средняя погрешность расчета коэффициента полезного действия практической тарелки при ректификации многокомпонентных смесей, как правило, еще выше. Поэтому считается, что метод Фенске – Джиллиленда обеспечивает точность, достаточную для инженерных расчетов.

1.8 Расчет числа практических тарелок
Коэффициент полезного действия практической тарелки ректификационной колонны зависит от эффективности тарелок и от свойств разделяемой смеси, прежде всего от вязкости : чем она ниже, тем эффективнее осуществляются массообменные процессы и тем выше к.п.д. тарелки. Для расчета к.п.д. тарелок можно использовать различные эмпирические критериальные уравнения, включающие вязкость системы, однако они приводят к средним отклонениям расчетных значений от экспериментальных на уровне 10 – 13% [3].
Часто для расчета к.п.д. тарелок применяется упрощенное эмпирическое уравнение [19] :
( = 0.17 – 0.616 lg(






(1.24),
где ( -- динамическая вязкость разделяемой смеси в жидкой фазе при средней температуре в колонне, в сантипуазах.
Как известно, вязкость – свойство, не являющееся аддитивным. Поэтому в качестве допущения примем в качестве основных компонентов при расчете вязкости смеси в отгонной секции толуол, а в укрепляющей секции – бензол.

Вязкость компонентов в зависимости от средней температуры Т(К) рассчитывается по уравнению [9] :
lg( = 









(1.25)
Значения констант для толуола : А = 467.33, В = 255.24;

для бензола : А = 545.64, В = 265.34.

При средней температуре потоков в отгонной секции

Тотг. = (115 + 134.4) / 2 = 124.70C = 397.85K 
для толуола

lg( = 467.33 
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Средний к.п.д. тарелок отгонной секции колонны :

(отг = 0.17 – 0.616 (( 0.656) = 0.574
Число практических тарелок в колонне рассчитывается по формуле :

N пр = N / ( 







(1.26)

Для отгонной секции колонны

N протг. = 17.5 / 0.574 = 30.5 ( 31 

Аналогично с использованием значения динамической вязкости основного компонента укрепляющей секции рассчитывается число практических тарелок в этой секции колонны.

При средней температуре потоков в укрепляющей секции 

Тукр = (93.6 + 115) / 2 = 104.3оС = 377.45 К 

для бензола

lg( = 545.64 
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(укр = 0.17 – 0.616 (( 0.611) = 0.546

Для укрепляющей секции колонны

Nпрукр = 17.8 / 0.546 = 32.6 ( 33
Общее число тарелок в колонне

Nпр = Nпрукр + N протг. = 33 + 31 = 64

1.9 Тепловой баланс

Уравнение теплового баланса колонны без учета теплопотерь в окружающую среду [3] :

QF + QB = QD + QW + Qd 





(1.27)

где 
QF  ( приход тепла с сырьем;


QB ( количество тепла, которое необходимо подвести в кипятильник;

QD ( количество тепла, которое отводится с дистиллятом;


QW ( количество тепла, которое отводится с кубовым остатком;

Qd ( количество тепла, которое отводится наверху колонны, например в холодильнике – конденсаторе.

Приход тепла с сырьем рассчитывается по уравнению : 

QF = F (1 – e) iFж + F e iFn 





(1.28),

где iFж, iFn – энтальпия жидкой и паровой фаз сырья при температуре сырья.

Если орошение в колонне создается с использованием холодильника – конденсатора, то Qd рассчитывается из уравнения теплового баланса холодильника – конденсатора: 

Qd = D (R + 1) (iвn – iх.орж ) 





(1.29),

где iвn , iх.орж – энтальпия дистиллята в паровой фазе при температуре верхнего сечения колонны и жидкого дистиллята при температуре холодного орошения.

Примем температуру холодного орошения t х. ор. = 50оС. Для расчета энтальпий потоков в жидкой и паровой фазах необходимы значения мольных теплоемкостей и энтальпий испарения компонентов.

Мольная теплоемкость паров рассчитывалась по формуле [9] :

Cp = a + bT + cT2 + dT3 





(1.30)

Таблица 1.7 - Константы уравнения (30) для расчета Ср, кал/(моль ( К)

	Углеводород
	а
	b ( 101
	c ( 105
	d ( 108

	Бензол
	– 8.101
	1.133
	– 7.206
	1.703

	Толуол
	– 5.817
	1.224
	– 6.605
	1.173

	м-Ксилол
	– 6.966
	1.504
	– 8.950
	2.025


Мольная теплоемкость компонентов в жидком состоянии рассчитывалась по формуле [7] :

Ср = А – В ( 10-3 Т + С ( 10-6Т2 




(1.31)

Константы уравнения (1.40) приведены в Приложении А.
Таблица 1.8 - Константы уравнения (1.40) для расчета Ср, Дж / (моль ( К)

	Углеводород
	А
	В
	С
	Тмин, К
	Тмакс, К

	Бензол
	155.63
	271.05
	675.08
	279
	478

	Толуол
	147.04
	114.05
	489.67
	178
	504

	м-Ксилол
	185.13
	193.87
	617.70
	225
	526


Значения мольных теплоемкостей углеводородов в жидком состоянии, рассчитанные по уравнению (1.31) при температуре холодного орошения (50оС), верхнего сечения (93.6оС), сырья (115оС) и нижнего сечения колонны (134.4оС), приведены в табл.1.9.

Таблица 1.9 - Значения Ср жидких углеводородов, Дж / (моль ( К)

	Углеводород
	323.15 К
	366.65 К
	388.25 К
	407.55 К

	Бензол
	138.5
	147.0
	152.1
	157.2

	Толуол
	180.7
	171.0
	176.5
	181.8

	м-Ксилол
	187.0
	197.1
	202.9
	208.6


Мольные теплоемкости углеводородов в паровой фазе, рассчитанные по уравнению (1.31) при температуре верхнего сечения, сырья и нижнего сечения колонны, приведены в табл. 1.10.

Таблица 1.10 - Значения Ср углеводородов в паровой фазе, Дж / (моль ( К)

	Углеводород
	366.65 К
	388.25 К
	407.55 К

	Бензол
	103.0
	108.9
	114.0

	Толуол
	128.8
	135.8
	141.8

	м-Ксилол
	155.5
	166.6
	170.8


Примечание : значения Ср пересчитаны в Дж / (моль ( К), исходя из соотношения 

1 кал = 4.187 Дж

Значения теплот испарения углеводородов найдены интерполяцией величин (Нисп., приведенных в справочнике [8] при температурах, кратных 10оС (табл.1.11).

Таблица 1.11 - Теплоты испарения углеводородов

	Углеводород
	93.6оС
	115оС
	134.4оС

	
	ккал/моль
	кДж/моль
	ккал/моль
	кДж/моль
	ккал/моль
	кДж/моль

	Бензол
	7.16
	30.0
	6.85
	28.7
	6.56
	27.5

	Толуол
	8.24
	34.5
	7.95
	33.3
	7.69
	32.2

	м-Ксилол
	9.39
	39.3
	9.11
	38.1
	8.83
	37.0


Энтальпия жидкой фазы сырья :










(1.32)



 (152.1 ( 0.383 + 176.5 ( 0.582 + 202.9 ( 0.035) ( 115 = 19320 Дж/моль

Мольный расход сырья :



ч
Расход жидкой фазы сырья :

Fж = F (1(е) = 163.1 (1 ( 0.38) = 101.1 кмоль/ч

Приход тепла с жидкой фазой сырья :



 101.1 ( 103 ( 19.32 = 1.95 ( 106 кДж/ч

Расход паровой фазы сырья :

Fn = F ( e = 163.1 ( 0.38 = 62 кмоль/ч

Энтальпия паровой фазы сырья :



 





(1.33)



 0.598 (108.9 ( 115 + 28.7 ( 103) + 0.392 (135.8 ( 115 + 33.3 ( 103) + 

+ 0.010 (166.6 ( 115 + 38.1 ( 103) = 44400 Дж/моль

Приход тепла с паровой фазой сырья :



 62 ( 103 ( 44.4 = 2.75 ( 106 кДж/ч

Приход тепла с сырьем :


 







(1.34)



 1.95 ( 106 + 2.75 ( 106 = 4.7 ( 106 кДж/ч

Мольный расход дистиллята :



5904 / 78 + 6 / 92 = 75.8 кмоль/ч

Энтальпия дистиллята в паровой фазе при температуре верхнего сечения колонны :



0.9992 (103 ( 93.6 + 30 ( 103) + 0.0008 (128.8 ( 93.6 + 34.5 ( 103) = 39600 Дж/моль
Энтальпия дистиллята при температуре холодного орошения :



(138.5 ( 0.9992 +180.7 ( 0.0008) ( 50 = 6930 Дж/моль

Количество тепла, отводимое в холодильнике – конденсаторе, рассчитывается по уравнению (29) :



75.8 ( 103 (2.28 + 1) (39.6 – 6.93) = 8.1 ( 106 кДж/ч

Расход тепла с дистиллятом при температуре холодного орошения :



75.8 ( 103 ( 6.93 = 0.5 ( 106 кДж/ч

Расход тепла с кубовым остатком :



W ( 









(1.35)

Мольный расход кубового остатка :

W = F – D = 163.1 – 75.8 = 87.3 кмоль/ч
Энтальпия кубового остатка :



 = ( 157.2 ( 0.0006 + 181.8 ( 0.951 + 208.6 ( 0.0484) ( 134.4 = 24500 Дж/моль



87.3 ( 103 ( 24.5 = 2.1 ( 106 кДж/ч

Количество тепла, которое необходимо подвести в кипятильник колонны, находят по разности из уравнения (27) :



0.5 ( 106 + 2.1 ( 106 + 8.1 ( 106 – 4.7 ( 106 = 6.0 ( 106 кДж/ч

С учетом теплопотерь в окружающую среду, принятых равными 5% от значения 

:



1.05 ( 6.0 ( 106 = 6.3 ( 103 кДж/ч
1.10 Расчет величин внутренних потоков пара и жидкости в колонне

Расход пара и жидкости через произвольные сечения колонны рассчитывается при совместном решении уравнений теплового и материального балансов [3].
Так, расход пара, проходящего через произвольное сечение укрепляющей секции колонны, рассчитывается по уравнению:










(1.36)

Расход жидкости, стекающей вниз через произвольное сечение укрепляющей секции колонны :










(1.37)

Расход пара в верхнем сечении колонны может быть рассчитан также по формуле :



 D (R + 1) 







(1.38)



 75.8 ( 103 (2 ( 28 +1) = 248.6 ( 103 моль/ч = 248.6 кмоль/ч
Расход жидкости в верхнем сечении колонны :





 EMBED Equation.2  
 – D 







(1.39)



 248.6 – 75.8 = 172.8 кмоль/ч
Расход пара в нижнем сечении колонны можно рассчитать по уравнению [3] :











(1.40)

Энтальпия паров, равновесных с кубовым остатком, состав которых приведен в табл. 1.4 :



 (141.8 ( 134.4 + 32.2 ( 103 ) ( 0.97 + (170.8 ( 134.4 + 37 ( 103 ) ( 0.03 = 51460 Дж/моль



 кмоль/ч
Расход жидкости в нижнем сечении отгонной секции колонны :



+ W


 233.7 + 87.3 = 321 кмоль/ч

1.11 Предварительный расчет диаметра колонны

Примем расстояние между клапанными тарелками Н = 500 мм, высоту сливной перегородки hc = 45 мм, ориентировочную величину динамического подпора жидкости над сливной перегородкой (hg = 50 мм.

Линейная скорость паров в точке «переброса» жидкости рассчитывается по уравнению [3]:









(1.41)

где 
( – поверхностное натяжение на границе пар – жидкость при рабочих условиях, дин/cм;


(п  – плотность пара, кг/м3;


А, В, С – коэффициенты, зависящие от типа тарелок.

Для клапанных тарелок А = 36.6, В = 4.1, С = 0.62 [3].

Для верхнего сечения колонны, считая, что пары верхнего продукта состоят практически из бензола, ( = 19.5 дин/cм (рассчитано экстраполяцией по данным [9]).
Плотность паров в верхнем сечении рассчитывается по формуле :










(1.42)

где М – средняя молекулярная масса дистиллята.


кг/м3


м/c
Объемная нагрузка по пару в верхнем сечении колонны :











(1.43)



м3/c
Рабочая площадь тарелки [3] :











(1.44)



м2
Допускаемая скорость жидкости в сливном устройстве [3] :










(1.45)

При малой интенсивности пенообразования, характерной для ректификации углеводородных смесей при Р ( 0.1МПа, const = 300мм.



 м/с

Площадь сливных устройств [3] :










(1.46)

Объемная нагрузка по жидкости :












(1.47)

Плотность жидкости в верхнем сечении при tв = 93.5оС рассчитана экстраполяцией данных о плотности бензола : 

(ж = 799 кг/м3 [8].

Массовая нагрузка по жидкости в верхнем сечении

L  = Lв ( МD ( 172.8 ( 78 = 13480 кг/ч


м3/ч



м2
Аналогичные расчеты проводятся для нижнего сечения колонны. Основной компонент кубового остатка – толуол. Поверхностное натяжение толуола при tH = 134oC, рассчитанное экстраполяцией по справочным данным [8], ( = 14.85дин/см.

Средняя молярная масса кубового остатка 

Мср = 78 ( 0.0006 + 92 ( 0.951 + 106 ( 0.0484 = 92.67 г/моль

Плотность паров в нижнем сечении колонны рассчитывается по уравнению (1.42) :



кг/м3
Линейная скорость паров в точке «переброса» жидкости – по уравнению (1.41) :



м/с

Средняя молярная масса паров, проходящих через нижнее сечение :

Мср = 92 ( 0.97 + 106 ( 0.03 = 92.42г/моль

Объемная нагрузка по пару



м3/c
Рабочая площадь тарелки (уравнение (1.44)) :



м2
Допускаемая скорость жидкости в сливном устройстве остается равной



м/c
Плотность жидкости в нижнем сечении при 134оС [8] : (ж = 755 кг/м3 (значение получено экстраполяцией справочных данных для толуола).

Массовая нагрузка по жидкости :

L  = Lн ( Мср = 321 ( 92.67 = 29750 кг/ч

Объемная нагрузка по жидкости :



м3/ч

Площадь сливных устройств (уравнение (1.464)) :



м2
Диаметр колонны выбирается по двум параметрам – Sp и Scл . Рабочая площадь тарелки для верхнего и нижнего сечений колонны различается незначительно. Площадь сливных устройств для нижнего сечения более чем вдвое больше, чем для верхнего сечения. Однако, как следует из Приложения Б, Sсл не является лимитирующим параметром в данном случае.

Выбираем следующие параметры клапанной однопоточной тарелки ВНИИНЕФТЕМАШа по ОСТ 26—02—1401—76 :

диаметр колонны – 1.4 м;

шифр тарелки – А;

рабочая площадь тарелки Sp = 1.10 м2;

периметр слива В = 1.12 м;

площадь слива Sсл = 0.22 м2;

длина пути жидкости LT = 0.65м;

доля живого сечения при шаге между рядами отверстий to = 75мм fo = 0.110;

межтарельчатое расстояние Н = 500мм.

Диаметр тарелок выбран одинаковым для укрепляющей и отгонной секций колонны, так как лимитирующий параметр – Sсл несколько больше расчетных значений Sсл для верхнего и нижнего сечений колонны.

1.12  Поверочный гидравлический расчет выбранной тарелки 

Проведем гидравлический расчет тарелки для верхнего сечения колонны.

1.  Определение минимальной нагрузки по жидкости и проверка на отсутствие конусообразования. 
Удельная нагрузка по жидкости :













(1.48)



м2/ч

Динамический подпор жидкости над сливной перегородкой :












(1.49)



мм
Минимально допустимая величина для клапанных тарелок 

мм. Условие выполняется, т.е. нежелательного явления конусообразования (отталкивания жидкости от отверстий) не должно проявляться.

2.  Определение величины уноса жидкости парами

Отношение объемного расхода паров к рабочей площади тарелки :












(1.50)



м/c
Высота пены на тарелках :









(1.51)

где A = 59.5, B = 2.2, C = 1.74 для клапанных тарелок.



мм

Условие 

< H выполняется.

Рассчитывается комплекс












(1.52)




Удельный унос жидкости :













(1.53)

где для клапанных тарелок D = 1.72, ( = 1.38.




Объемный расход жидкости с учетом уноса :












(1.54)

где G = D(R+1) – массовый расход паров, м3/ч

G = 5910 (2.26 + 1) = 19 385 кг/ч



м3/ч

3.  Проверка на захлебывание сливного устройства

Отношение скорости жидкости в сливе к площади слива :












(1.55)



м/с

Условие 

м/c выполняется.

Отношение скорости жидкости в зазоре под сливным стаканом к поперечному сечению зазора :












(1.56)

где 

 -- зазор под сливным стаканом.

Для создания гидрозатвора должно выполняться условие hc ( 

; для атмосферных колонн принимается 

 = (hc – 13) мм.



 = 45 – 13 = 32 мм = 0.032 м



м/c
Условие 

 ( 0.45м/c выполняется.

4.  Проверка на захлебывание тарелки (переброс)

Удельная нагрузка по жидкости и динамический подпор жидкости с учетом уноса :













(1.57)



м2/ч



мм

Скорость паров в точке переброса рассчитывается по уточненной формуле :









(1.58)

где А и В – коэффициенты к уравнению (1.67).



м/с

Объемная нагрузка по пару в точке переброса :












(1.59)



м3/с

Условие 

( V = 1.40м3/с выполняется.

5.  Проверка на отсутствие провала жидкости

Скорость паров в режиме провала для клапанных тарелок :










(1.60)

где С – константа, зависящая от LT ; при LT ( 1.5м С = 0.16.



м/c
Объемный расход паров на нижней границе эффективной работы тарелки :












(1.61)

где площадь прохода паров






м2


м3/c
Условие 

( V выполняется.

Минимальная нагрузка по пару в устойчивом режиме работы :











(1.62)



м3/с

Условие 

( V соблюдается.

1.14 Построение диаграммы производительности тарелки
1.  Предельная нагрузка по жидкости, исходя из допустимой скорости жидкости в сливе :











(1.63)











(1.643)



м3/ч



м3/ч

Меньшее из значений 

 наносится на ось абсцисс и проводится линия А, параллельная оси ординат и ограничивающая пропускную способность слива по жидкости.

2.  Построение линии В – линии захлебывания тарелки.

Произвольно выбираются два значения нагрузки по жидкости, например 

м3/ч и 

м3/ч. При выбранных нагрузках по жидкости рассчитываются величины 

-- по уравнению (1.57), 

-- по уравнению (1.58), 

 -- по уравнению (59) и объемная нагрузка по пару в точке переброса 

-- по уравнению (1.68).

Для 

 все расчеты уже были приведены ранее, значение 

м3/с.

Для 

м3/ч :



м2/ч



мм



м/с



м3/с

Точки В1 (

) и В2 (

) наносятся на диаграмму производительности тарелки и через них проводится линия захлебывания В.

3.  Построение линии С1 , ограничивающей зону эффективной работы тарелки.

При тех же выбранных нагрузках по жидкости 

 и 

 рассчитываются нагрузки по пару в режиме провала 

 с использованием уравнений (1.69) и (1.70).

При 

 = 

м3/ч эти расчеты уже проведены : 

м3/с.

При 

 = 50 м3/с :



м/c


м3/c

4.  Построение линии С2 , ограничивающей зону устойчивой работы тарелки.

Рассчитанное ранее по уравнению (1.71) значение Vmin = 0.26м3/с наносится на ось ординат и проводится прямая С2 , параллельная оси абсцисс.

5.  Построение линии D – минимальных нагрузок по жидкости.

Минимальная нагрузка по жидкости рассчитывается по уравнению :












(1.65)

Для клапанных тарелок LV,min = 10м2/ч.



 м3/ч.
Точка 

 наносится на ось абсцисс и проводится прямая D, параллельная оси ординат.

На диаграмму производительности тарелки наносится рабочая точка М с координатами, равными рабочим нагрузкам 

м3/ч и V = 1.40 м3/с. Рабочая точка М находится в области удовлетворительной работы тарелки.

Для нижнего сечения колонны объемная нагрузка по жидкости 

 = 39.4 м3/ч существенно ниже предельно допустимой нагрузки по жидкости для выбранной тарелки. Объемная нагрузка по пару для нижнего сечения V = 1.183м3/с также находится в допустимых пределах. В связи с этим поверочный гидравлический расчет нижнего сечения колонны не проводится.
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Рисунок 2 - Диаграмма производительности тарелки

1.15 Расчет высоты ректификационной колонны

Полная высота колонны рассчитывается по уравнению [3] :

Hк = h1+(Nукр—1) H + h2 + (Nотг – 1) H + h3 + h4 



(1.66)

где 
h1 – расстояние от верхнего днища до первой ректификационной тарелки; 
h1 ( 0.5D;


Nукр и Nотг – число тарелок в укрепляющей и отгонной секциях;


h2 – высота секции питания; h2 = 0.8 – 1.2 м;


h3 – расстояние между нижней тарелкой колонны и нижним днищем;


h4 – высота опорной части колонны; h4 = 4 – 5 м.

Величина h3 рассчитывается с учетом необходимого запаса жидкости на случай прекращения подачи сырья в колонну. Необходимый для этого объем нижней части колонны рассчитывается по формуле :












(1.67)

где 

 -- объемный расход кубового остатка, м3/ч;



 - запас времени (0.2 – 0.3 ч).



 м3/ч



м3


м

Hк = 0.9 + (33 – 1) 0.5 + 1.0 + (31 – 1) 0.5 + 2.1 + 4.0 = 39.0 м

 2. Расчет ректификационной колонны выделения фракции нк-850 блока вторичной ректификации установки АВТ-6
2.1 Задание на проектирование

Рассчитать ректификационную колонну выделения фракции нк-850 из фракции нк-1850 блока вторичной ректификации установки АВТ-6.

Производительность колонны по сырью 102000 кг/ч.

Состав сырья: 

	фракция
	36-620
	62-850
	85-1050
	105-1200
	120-1400
	140-1600
	160-1850

	мас.%
	3.9
	11.5
	13.0
	15.5
	16.0
	15.1
	25.0


Температура сырья 1550С. Давление, МПа : верхнее сечение колонны – 0.24, секция питания – 0.25, нижнее сечение – 0.28.

Содержание фракции 62-850 в дистилляте не менее 73.5 мас.%, в кубовом остатке не более 0.5 мас.%.
2.2 Место ректификационной колонны выделения фракции нк-850 в технологической схеме блока вторичной ректификации установки АВТ-6
Сырьем блока вторичной ректификации является широкая бензиновая фракция, прошедшая стабилизацию. Продукция установки и основные направления ее использования представлены в таблице 2.1.

Таблица 2.1 - Основные направления использования бензиновых фракций

	Фракция
	Возможные направления использования

	нк -620
	Сырье установок изомеризации, компонент товарных бензинов

	62-850
	Сырье установок риформинга для производства ароматических углеводородов (бензол)

	85-1050
	Сырье установок риформинга для производства ароматических углеводородов (толуол), либо компонентов высокооктанового бензина

	105-1400
	Сырье установок риформинга для производства ароматических углеводородов (ксилолы), либо компонентов высокооктанового бензина

	140-1850
	Компонент товарного керосина, сырье установок риформинга для производства компонентов высокооктанового бензина, сырье установок гидроочистки керосина


Бензиновая фракция нк-1850 поступает в колонну К-1, с верха которой отгоняется фракция нк-850. Эта фракция затем поступает в колонну К-2, где делится на две фракции – нк -620 и 62-850. Фракция 85-1850 с низа К-1 подается в колонну К-3. С верха К-3 получают фракцию 85-1050, а с низа – фракцию 140-1850. Фракция 105-1400 выводится из К-3 в виде бокового погона.

2.3 Определение физико-химических свойств компонентов питания.

Поскольку представленные в данном примере компоненты питания не являются индивидуальными углеводородами, а представляют собой смеси углеводородов, выкипающих в определенном диапазоне температур, для оценки физико-химических свойств используются средние температуры выкипания узких фракций (или псевдокомпонентов).
Относительная плотность узких фракций 
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определяется по уравнению [21]:
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(2.1)

Для фракции нк -620: 
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Для фракции 62-850: 
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Для фракции 85 -1050: 
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Для фракции 105 -1200: 
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Для фракции 120 -1400: 
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Для фракции 140 -1600: 
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Для фракции 160 -1850: 
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Для дальнейших расчетов нам понадобятся значения относительных плотностей псевдокомпонентов 
[image: image77.wmf]15
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, которые могут быть получены исходя из значений 
[image: image78.wmf]20
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 по формуле:
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Для фракции нк -620: 

[image: image80.wmf](
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Для фракции 62-850: 
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)

712

.

0

707

.

0

10

3

.

1

10

1

.

9

5

707

.

0

5

4

20

4

=

×

×

-

×

×

+

=

-

-

d


Для фракции 85 -1050: 
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Для фракции 105 -1200: 
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Для фракции 120 -1400: 
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Для фракции 140 -1600: 
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Для фракции 160 -1850: 
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Среднее значение относительной плотности сырья 
[image: image87.wmf]15

15
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 можно рассчитать по правилу аддитивности:
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Характеризующий фактор узких фракций, определяющий степень их «парафинистости», определяется по формуле:
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Для фракции нк -620: 
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)

342

.

12

675

.

0

273

62

36

5

.

0

216

.

1

3

=

+

+

×

×

=

W

K


Для фракции 62-850: 
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Для фракции 85 -1050: 
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Для фракции 105 -1200: 
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Для фракции 120 -1400: 
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Для фракции 140 -1600: 
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Для фракции 160 -1850: 
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Молекулярная масса узких фракций может быть рассчитана по уравнению Б.М.Воинова и А.С.Эйгенсона:
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(2.5)

Для фракции нк -620: 
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Для фракции 62-850: 
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Для фракции 85 -1050: 
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Для фракции 105 -1200: 
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Для фракции 120 -1400: 
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Для фракции 140 -1600: 
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Для фракции 160 -1850: 
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Среднее значение молекулярной массы сырья можно рассчитать по правилу аддитивности:
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[image: image107.wmf]кмоль

кг

M

F

0

.

113

2

.

142

250

.

0

0

.

128

151

.

0

4

.

116

160

.

0

1

.

107

155

.

0

6

.

98

130

.

0

3

.

89

115

.

0

9

.

80

039

.

0

1

=

+

+

+

+

+

+

=


Мольные доли компонентов в питании определим по формуле:
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Для фракции нк -620: 
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Для фракции 62-850: 
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Для фракции 85 -1050: 
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Для фракции 105 -1200: 
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Для фракции 120 -1400: 
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Для фракции 140 -1600: 
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Для фракции 160 -1850: 

[image: image115.wmf]199
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Полученные результаты сведем в таблицу. 

Таблица 2.2 - Физико-химические свойства компонентов питания
	Фракция
	массовая доля 
[image: image116.wmf]F

X


	мольная

доля 
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Х


	
[image: image118.wmf]20

4

d


	
[image: image119.wmf]15

15

d


	
[image: image120.wmf]W

K


	молекул. масса М, кг/кмоль

	36 -620
	0.039
	0.054
	0.671
	0.675
	12.342
	80.9

	62-850
	0.115
	0.146
	0.707
	0.712
	12.002
	89.3

	85-1050
	0.130
	0.149
	0.731
	0.736
	11.846
	98.6

	105-1200
	0.155
	0.163
	0.747
	0.752
	11.771
	107.1

	120-1400
	0.160
	0.155
	0.762
	0.766
	11.725
	116.4

	140-1600
	0.151
	0.134
	0.776
	0.780
	11.698
	128.0

	160-1850
	0.250
	0.199
	0.790
	0.795
	11.688
	142.2


2.4 Материальный баланс колонны

В целом составление материального баланса колонны для ректификации нефтяных фракций с помощью метода ключевых компонентов ничем не отличается от составления материального баланса колонн, предназначенных для ректификации многокомпонентных смесей (см.пример 1 настоящего пособия). Поэтому ограничимся кратким описанием алгоритма.
Вначале рассчитаем мольный расход сырья:
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Затем рассчитываются массовые и мольные расходы каждого компонента в сырьевом потоке:
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Результаты приведены в таблице 2.3. 

Таблица 2.3 - Состав и расходы компонентов питания
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	Фракция
	массовая доля 
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	мольная доля 
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	массовый расход 
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	36 -620
	0.039
	0.054
	3973
	49.1

	62-850
	0.115
	0.146
	11768
	131.8

	85-1050
	0.130
	0.149
	13233
	134.2

	105-1200
	0.155
	0.163
	15779
	147.3

	120-1400
	0.160
	0.155
	16307
	140.0

	140-1600
	0.151
	0.134
	15440
	120.6

	160-1850
	0.250
	0.199
	25500
	179.9

	Всего
	1.000
	1.000
	102000
	902.4


По формуле (1.3) рассчитаем расход дистиллята:
D = 
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Массовый расход легкого ключевого компонента (фракция 62-850) в дистилляте:
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В соответствии с принципом ключевых компонентов, компоненты более легкокипящие, чем легкий ключевой (в нашем случае речь идет о фракции 36-620), полностью переходят в дистиллят. Следовательно, для фракции 36-620 справедливо соотношение:
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Поскольку компоненты более высококипящие по сравнению с тяжелым ключевым полностью переходят в кубовый остаток, их расходы в дистилляте принимаем равными нулю, и расход тяжелого ключевого компонента (фракции 85-1050) в дистилляте можно найти как разность между расходом дистиллята и суммарным расходом фракций 36-620 и 62-850 в дистилляте: 
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Массовый расход кубового остатка находим по уравнению (1.4):
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Расходы всех компонентов в кубовом остатке находят по разности между их расходами в сырье и в дистилляте.
Определение мольных долей и мольных расходов компонентов, средней молекулярной массы и относительной плотности для дистиллята и кубового остатка проводится абсолютно аналогично потоку питания, поэтому ограничимся тем, что приведем результаты расчетов (таблицы 2.4-2.5)
Таблица 2.4 - Состав и расходы компонентов дистиллята
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	Фракция
	массовая доля 
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	36 -620
	0.258
	0.277
	3973
	49.1

	62-850
	0.735
	0.716
	11335
	126.9

	85-1050
	0.007
	0.007
	114
	1.2

	Всего
	1.000
	1.000
	15421
	177.2


Таблица 2.5 - Состав и расходы компонентов кубового остатка
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	62-850
	0.005
	0.007
	433
	4.8

	85-1050
	0.152
	0.184
	13119
	133.1

	105-1200
	0.182
	0.203
	15779
	147.3

	120-1400
	0.188
	0.193
	16307
	140.0

	140-1600
	0.178
	0.166
	15440
	120.6

	160-1850
	0.295
	0.247
	25500
	179.9

	Всего
	1.000
	1.000
	86579
	725.2


2.5 Расчет температуры продуктов в верхнем и нижнем сечении колонны 

Давление насыщенных паров узких нефтяных фракций (выраженное в Па) при умеренных давлениях в системе может быть рассчитано по уравнению Ашворта:
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(2.9)
Значения вспомогательной функции от рабочей температуры f(Т) и средних температур выкипания узких фракций f(Тсрi) определяются из соотношения:
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(2.10)

Температуры Т и Тсрi  в уравнениях (2.9) и (2.10) должны быть выражены в К.

Температуры верха и низа колонны определяются как корни уравнений (1.11) и (1.12). 
Результаты определения температур верха и низа колонны представлены в таблицах 2.6 и 2.7 
Таблица 2.6 - Результаты расчета температуры в верхнем сечении колонны
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	36 -620
	0.277
	7.197
	0.394
	1.641
	0.169

	62-850
	0.716
	6.355
	0.210
	0.876
	0.818

	85-1050
	0.007
	5.728
	0.118
	0.490
	0.013

	Всего
	1.000
	
	
	
	1.000


Таблица 2.7 - Результаты расчета температуры в нижнем сечении колонны
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	62-850
	0.007
	6.355
	0.843
	3.012
	0.020

	85-1050
	0.184
	5.728
	0.544
	1.944
	0.357

	105-1200
	0.203
	5.282
	0.375
	1.338
	0.272

	120-1400
	0.193
	4.885
	0.254
	0.906
	0.175

	140-1600
	0.166
	4.481
	0.159
	0.569
	0.095

	160-1850
	0.247
	4.081
	0.093
	0.331
	0.082

	Всего
	1.000
	
	
	
	1.000


2.6 Расчет процесса однократного испарения сырья, поступающего в колонну

Мольная доля отгона сырья, определяется как корень уравнения (1.11). В нашем случае при 1550С и 0.25 МПа 
[image: image162.wmf]/

e

 = 0.363. Массовые доли компонентов в паровой и жидкой фазах определяются по уравнению (1.5). Результаты расчета мольной доли отгона, а также составы паровой и жидкой фаз сырья при его однократном испарении представлены в таблице 2.8.
Таблица 2.8 - Результаты расчета процесса однократного испарения сырья
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	36 -620
	0.054
	1.094
	4.375
	0.024
	0.017
	0.107
	0.084

	62-850
	0.146
	0.666
	2.662
	0.091
	0.069
	0.242
	0.209

	85-1050
	0.149
	0.419
	1.675
	0.119
	0.099
	0.200
	0.190

	105-1200
	0.163
	0.282
	1.128
	0.156
	0.141
	0.176
	0.182

	120-1400
	0.155
	0.187
	0.748
	0.171
	0.168
	0.128
	0.144

	140-1600
	0.134
	0.115
	0.459
	0.166
	0.180
	0.076
	0.094

	160-1850
	0.199
	0.065
	0.260
	0.272
	0.326
	0.071
	0.097

	Всего
	1.000
	
	
	1.000
	1.000
	1.000
	1.000


Относительные плотности жидкой и паровой фаз сырья 
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 определим по правилу аддитивности (2.3):
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Аналогично, по уравнению (2.6) определим среднюю молекулярную массу паровой фазы:
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Массовая доля отгона рассчитывается по уравнению:
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(2.12)
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2.7 Расчет минимального флегмового числа

В соответствии с методикой, изложенной в примере 1,  вначале по уравнению (1.14) рассчитываются средние геометрические значения коэффициентов относительной летучести (i по отношению к наиболее высококипящему компоненту (ВКК) сырья:









После этого определяется значение вспомогательного параметра ( как корень уравнения (1.21):
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Напоминаем, что физический смысл имеет только корень, расположенный в интервале 
[image: image178.wmf]]
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Результаты расчета коэффициентов относительной летучести компонентов и значения ( приведены в табл.2.9.

Таблица 2.9

Результаты расчета коэффициента (
	Фракция
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	36 -620
	0.054
	29.716
	14.574
	20.811
	0.105

	62-850
	0.146
	15.862
	9.114
	12.023
	0.896

	85-1050
	0.149
	8.873
	5.883
	7.225
	-0.379

	105-1200
	0.163
	5.434
	4.047
	4.689
	-0.142

	120-1400
	0.155
	3.294
	2.740
	3.004
	-0.066

	140-1600
	0.134
	1.856
	1.723
	1.788
	-0.029

	160-1850
	0.199
	1.000
	1.000
	1.000
	-0.022

	Всего
	1.000
	
	
	
	0.363=e/


Минимальное флегмовое число рассчитывается с использованием уравнения (1.15) :
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С учетом коэффициента избытка флегмы рабочее флегмовое число:
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2.8 Расчет числа теоретических тарелок колонны
Число теоретических тарелок в режиме полного орошения ректификационной колонны рассчитывается по уравнению Фенске (1.18) :
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Число теоретических тарелок, соответствующее рабочему флегмовому числу, рассчитывается с использованием корреляционного уравнения Джиллиленда (1.19) :
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откуда N = 30.88

Расчеты по уравнениям (1.29)-(1.32) дают нам значения 
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2.9 Тепловой баланс

При составлении теплового баланса ректификационных колонн, предназначенных для разделения нефтяных фракций, для определения массовых энтальпий нефтепродуктов следует пользоваться формулами:

Энтальпия жидких нефтепродуктов (кДж/кг):
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(2.13)

Энтальпия паров нефтепродуктов при атмосферном давлении (кДж/кг):
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(2.14)

Температура в уравнениях (2.13) и (2.14) должна быть выражена в К.

Для упрощенных расчетов энтальпии нефтепродуктов могут быть определены графически [22].

При увеличении давления в системе энтальпия нефтяных паров снижается вследствие уменьшения теплоты испарения. Однако при небольших давлениях изменением энтальпии можно пренебречь.  

Чтобы избежать путаницы при определении приходных и расходных статей теплового баланса, последний удобно представлять в виде таблицы (потери тепла в окружающую среду принимаем равными 5%; температуру холодного острого орошения – 80 ОС).

Таблица 2.10 - Тепловой баланс ректификационной колонны

	Поток
	фаза
	t, OC
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	Сырье:
	
	
	
	
	
	

	паровая фаза
	п
	155
	0.741
	647.4
	
	

	жидкая фаза
	ж
	155
	0.767
	348.4
	
	

	парожидкостное 
питание                          
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	447.9
	102000
	4.57.107

	дополнительное тепло в куб колонны
	
	
	
	
	
	???

	Всего
	
	
	
	
	
	4.57.107

	расход тепла (без учета потерь в окружающую среду)

	дистиллят
	ж
	80
	0.702
	174.9
	15421
	0.27.107

	кубовый остаток
	ж
	168.9
	0.769
	381.3
	86579
	3.30.107

	тепло, отнимаемое орошением
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	3.34.107

	Всего
	
	
	
	
	
	6.91.107


С учетом тепловых потерь в окружающую среду дополнительное количество теплоты, подводимое в куб колонны:
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2.10 Расчет величин внутренних потоков пара и жидкости в колонне

Расход пара, проходящего через произвольное сечение укрепляющей секции колонны, рассчитывается по уравнению (1.47):
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Расход жидкости, стекающей вниз через произвольное сечение укрепляющей секции колонны:
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Расход пара в произвольном сечении отгонной секции колонны можно рассчитать по уравнению (1.48):
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Расход жидкости в произвольном сечении отгонной секции колонны:



+ W = 
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Гидравлический расчет тарелок выполняется абсолютно аналогично расчету, рассмотренному в примере 1, поэтому в настоящем пособии он не рассматривается.
3. Расчет печи для подогрева отбензиненной нефти

3.1 Задание на проектирование

Производительность печи  (  450000 кг/ч;

Относительная плотность нефти при 20 0С ( 0.876;

Состав и свойства нефтяных фракций представлены на рисунке 5 и в таблице 3.1;
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Рисунок 5 - Кривая ИТК отбензиненной нефти 

Начальная и конечная температуры нефти ( 180 0С и 320 0С соответственно;

Топливо ( мазут состава (% мас.): С ( 87.1; H ( 11.4; S ( 0.42; O  ( 1.03; W ( 0.05;
Относительная плотность мазута при 15 0С ( 0.934
Давление в эвапорационном пространстве колонны составляет 0.25 МПа. 
3.2 Выражение состава нефти и ее фракций при технологических расчетах

 Нефть и ее фракции представляют собой сложную многоком​понентную смесь. Смесь углеводородов одного гомологического ряда, как правило, подчиняется законам идеальных растворов, но в присутствии углеводородов других классов ее свойства в той или иной степени отклоняются от свойств идеальных рас​творов, подчиняющихся законам Рауля и Дальтона. Крайним проявлением такого поведения смесей углеводородов является образование различных азеотропных смесей. Эти явления из-за их сложности недостаточно изучены, в связи с чем процессы испарения многокомпонентных смесей рассчитывают, используя зако​ны идеальных растворов. Для инженерных расчетов точность такого способа допустима.

Другое допущение, принимаемое в расчетах, связано с тем, что в нефти и ее фракциях содержится чрезмерно большое чис​ло компонентов, что приводит к громоздким вычислительным процедурам. Это оправдывает более упрощенное пред​ставление в расчетах состава и свойств нефти, ее фракций и продуктов их переработки. Для этого исходную смесь по кри​вой НТК разбивают на фракции, выкипающие в узком интер​вале температур. Каждую узкую фракцию рассматривают как условный компонент с температурой кипения, равной средней температуре кипения фракции. Чем на большее число узких фракций разбита смесь, тем точнее результаты вычислений, но расчет становится более громоздким и трудоемким. Для получения удовлетвори​тельных результатов смесь следует разбивать не менее чем на шесть узких фракций.

3.3 Расчет физико-химических свойств сырья

Разобьем кривую ИТК сырья на 10 узких фракций с пределами выкипания (в 0С) н.к. (   85; 85 ( 105; 105 ( 130; 130 ( 180; 180 ( 230; 230 ( 280; 280 ( 350; 350 ( 420; 420 ( 500 и 500  (  к.к. и вычислим содержание каждой фракции в сырье.

Расчет физико-химических характеристик сырья аналогичен показанному в Примере 2 настоящего пособия
Результаты расчетов сведены в таблице 3.1
Таблица 3.1
Физико-химические свойства сырья

	Фракция 
	Содержание
	Относительная плотность
	Характеризующий фактор, KW
	Молекулярная масса, М

	Начало кипения, 0С
	Конец кипения, 0С
	Средняя температура кипения, 0С
	Массовое, xF
	Мольное, x/F
	При 15 0С,
	При 20 0С,
	
	

	61
	85
	73
	0.022
	0.063
	0.711
	0.704
	12.134
	89.80

	85
	105
	95
	0.018
	0.046
	0.736
	0.728
	11.969
	99.30

	105
	130
	117.5
	0.023
	0.054
	0.757
	0.748
	11.877
	110.48

	130
	180
	155
	0.056
	0.107
	0.783
	0.776
	11.813
	132.03

	180
	230
	205
	0.078
	0.119
	0.812
	0.804
	11.821
	166.17

	230
	280
	255
	0.121
	0.149
	0.835
	0.828
	11.877
	206.67

	280
	350
	315
	0.239
	0.23
	0.858
	0.851
	11.978
	264.27

	350
	420
	385
	0.135
	0.099
	0.881*
	0.873*
	12.116
	344.93*

	420
	500
	460
	0.093
	0.055
	0.928*
	0.920*
	11.916
	430.27*

	500
	840
	670
	0.215
	0.076
	0.936*
	0.932*
	11.558
	714.80*


* определены экспериментально

3.4 Расчет однократного испарения сырья
Расчет однократного испарения (ОИ) многокомпонентной сме​си заключается в определении доли паров, образующихся при нагревании исходной смеси до заданной температуры. Эта величина получила название доли отгона сырья при его однократном испарении. Помимо доли отгона опреде​ляют составы паровой и жидкой фаз, получаемых в ус​ловиях однократного испарения, и энтальпию парожидкостной смеси исходного сырья.

Расчет ведут в следующей последовательности:

Определим давление насыщенных паров компонентов сырья. В случае узких нефтяных фракций давление насыщенных паров удобно определять по уравнению Ашворта:
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где pi ( давление насыщенных паров, Па;

t ( температура сырья (температура однократного испарения), 0С;

ti ( средняя температура кипения углеводородной фракции, 0С.

 Функцию f(t) находят из уравнения:


[image: image201.wmf](

)

(

)

1

6

.

307

108000

273

1250

2

-

-

+

+

=

t

t

f

                                (3.2)

По этому же уравнению, подставляя ti вместо t, рассчитывают и функцию f(ti).

При температуре выхода сырья из печи:
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Для фракции н.к. (   85 0С:
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Результаты расчета давлений насыщенных паров узких нефтяных фракций представлены в табл. 3.2.

По рассчитанным значениям давлений насыщенных паров определим величины констант равновесия. Для нефтяных углеводородов при невысоких давления константа равновесия определяется из соотношения:
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где Кpi ( константа фазового равновесия;

pi ( давление насыщенных паров, Па;

pi ( давление, при котором производится однократное испарение (давление в системе), Па.

Значение мольной доли отгона е/ находится как корень уравнения:
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или
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где Кpi ( константы фазового равновесия компонентов смеси;
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 ( мольные доли компонентов в сырье;
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 ( мольные доли компонентов в паровой фазе и равновесной жидкости.
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Рисунок 6 - Вспомогательный график для расчета мольной доли отгона

Корень уравнения (3.4) (или (3.5)) ограничен неравенством 
[image: image212.wmf]1
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 и, как правило, его находят методом последовательных приближений, подбирая такое значение е/, которое с заданной точностью превращает уравнение (3.4) (или (3.5)) в тождество. 

Оценочное значение доли отгона е/ можно получить, построив графическую зависимость функции при различных значениях е/. В нашем случае корнем уравнения (3.4) является величина е/ = 0.5 (точное значение е/ = 0.51). 

Результаты расчета мольной доли отгона представлены в таблице 3.2 и на рисунке 6.

Дальнейшие расчеты сводятся к определению значений энтальпий компонентов сырья в паровой и жидкой фазе при температуре выхода сырья из печи (320 0С), а также энтальпий компонентов сырья в жидкой фазе при температуре его подачи в печь (180 0С).

Последовательность расчета такова (результаты сведены в таблице 3.3):

1. Средние молекулярные массы паровой и жидкой фаз My и Mx рассчитываются по формулам:
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2. Определяется значение массовой доли отгона:
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3. Мольные концентрации компонентов пересчитывают в массовые:
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Таблица 3.2

Результаты расчета мольной доли отгона

	Фракция
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	f(T)
	pi, МПа
	Kpi
	Величина  
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 при различных значениях мольной доли отгона

	
	
	
	
	
	0
	0.1
	0.2
	0.3
	0.4
	0.5
	0.6
	0.7
	0.8
	0.9
	1

	н.к. ( 85
	0.063
	6.368
	4.707
	18.587
	0.063
	0.023
	0.014
	0.010
	0.008
	0.006
	0.005
	0.004
	0.004
	0.004
	0.003

	85 ( 105
	0.046
	5.724
	3.635
	14.354
	0.046
	0.020
	0.013
	0.009
	0.007
	0.006
	0.005
	0.005
	0.004
	0.004
	0.003

	105 ( 230
	0.054
	5.161
	2.750
	10.858
	0.054
	0.027
	0.018
	0.014
	0.011
	0.009
	0.008
	0.007
	0.006
	0.005
	0.005

	130 ( 280
	0.108
	4.385
	1.665
	6.576
	0.108
	0.069
	0.051
	0.040
	0.033
	0.028
	0.025
	0.022
	0.020
	0.018
	0.016

	180 ( 230
	0.119
	3.586
	0.792
	3.129
	0.119
	0.098
	0.084
	0.073
	0.064
	0.058
	0.052
	0.048
	0.044
	0.041
	0.038

	230 ( 280
	0.149
	2.975
	0.345
	1.361
	0.149
	0.144
	0.139
	0.135
	0.131
	0.127
	0.123
	0.119
	0.116
	0.113
	0.110

	280 ( 350
	0.230
	2.414
	0.112
	0.442
	0.230
	0.243
	0.259
	0.276
	0.296
	0.319
	0.345
	0.377
	0.415
	0.462
	0.520

	350 ( 420
	0.099
	1.920
	0.026
	0.103
	0.099
	0.109
	0.121
	0.136
	0.155
	0.180
	0.215
	0.267
	0.352
	0.517
	0.968

	420 ( 500
	0.055
	1.521
	0.006
	0.025
	0.055
	0.061
	0.068
	0.078
	0.090
	0.107
	0.133
	0.173
	0.250
	0.450
	2.233

	500 ( к.к.
	0.076
	0.810
	0.003
	0.012
	0.076
	0.085
	0.095
	0.109
	0.126
	0.151
	0.188
	0.248
	0.364
	0.688
	6.131
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	1
	0.880
	0.862
	0.879
	0.922
	0.992
	1.099
	1.271
	1.576
	2.3
	10.03


Таблица 3.3
Результаты расчета процесса однократного испарения сырья

	Фракция 
	Содержание компонентов

	
	в сырье
	в жидкой фазе
	и паровой фазе

	Начало кипения, 0С
	Конец кипения, 0С
	Средняя температура кипения, 0С
	Массовое, xF
	Мольное, x/F
	Массовое, x
	Мольное, x/
	Массовое, y
	Мольное, y/

	61
	85
	73
	0.022
	0.063
	0.002
	0.006
	0.003
	0.117

	85
	105
	95
	0.018
	0.046
	0.002
	0.006
	0.004
	0.085

	105
	130
	117.5
	0.023
	0.054
	0.003
	0.009
	0.006
	0.097

	130
	180
	155
	0.056
	0.107
	0.011
	0.028
	0.022
	0.184

	180
	230
	205
	0.078
	0.119
	0.027
	0.057
	0.057
	0.179

	230
	280
	255
	0.121
	0.149
	0.075
	0.126
	0.157
	0.172

	280
	350
	315
	0.239
	0.23
	0.245
	0.321
	0.512
	0.142

	350
	420
	385
	0.135
	0.099
	0.182
	0.183
	0.381
	0.019

	420
	500
	460
	0.093
	0.055
	0.136
	0.109
	0.284
	0.003

	500
	840
	670
	0.215
	0.076
	0.317
	0.154
	0.664
	0.002

	Сумма мольных долей
	1
	1
	1
	1
	1
	1


4. Определяют относительные плотности компонентов паровой и равновесной ей жидкой фаз dy и dx при 15 0С:
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5. Значения энтальпий компонентов сырья в паровой и жидкой фазе при температуре выхода сырья из печи (320 0С), а также энтальпий компонентов сырья в жидкой фазе при температуре его подачи в печь (180 0С) находятся по уравнениям: 
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6. Энтальпию парожидкостной смеси, полученной в результате однократного испарения сырья, находят по формуле: 
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7. Определим количество теплоты, передаваемое в печи сырью (полезную тепловую нагрузку печи):
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3.5 Расчет процесса горения топлива

Рассчитаем по формуле Менделеева низшую теплоту сгорания топлива:
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Теоретическое количество воздуха (в кг), необходимое для сжигания 1 кг топлива:
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Теоретическое количество воздуха (в м3), необходимое для сжигания 1 кг топлива, определяется как отношение величины L0 к плотности воздуха при нормальных условиях (1.293 кг/м3):
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Найдем действительное количество воздуха, которое требуется для сжигания 1 кг топлива.

Для жидкого топлива коэффициент избытка воздуха ( = 1.2 ( 1.5. Принимаем ( = 1.35. Тогда действительное количество воздуха:
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Или в м3 на  кг топлива:
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Примем расход пара на распыление топлива в форсунках 0.5 кг  на  кг топлива и определим количество продуктов сгорания, образующихся при сжигании 1 кг топлива:
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Суммарное количество продуктов сгорания:
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Для проверки воспользуемся соотношением:
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Найдем объемное количество продуктов сгорания в м3 на 1 кг топлива (при нормальных условиях):


[image: image242.wmf]êã

ì

M

m

V

CO

CO

CO

3

63

.

1

44

4

.

22

19

.

3

4

.

22

2

2

2

=

×

=

×

=



[image: image243.wmf]êã

ì

M

m

V

O

H

O

H

O

H

3

90

.

1

18

4

.

22

53

.

1

4

.

22

2

2

2

=

×

=

×

=



[image: image244.wmf]êã

ì

M

m

V

N

N

N

3

55

.

11

28

4

.

22

44

.

14

4

.

22

2

2

2

=

×

=

×

=

 


[image: image245.wmf]êã

ì

M

m

V

O

O

O

3

79

.

0

32

4

.

22

13

.

1

4

.

22

2

2

2

=

×

=

×

=

 


[image: image246.wmf]êã

ì

M

m

V

SO

SO

SO

3

003

.

0

64

4

.

22

008

.

0

4

.

22

2

2

2

=

×

=

×

=

 

Суммарный объем продуктов сгорания:
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Для проверки воспользуемся следующим соотношением:
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Плотность продуктов сгорания при нормальных условиях можно определить по уравнению:
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3.6 Определение энтальпии продуктов сгорания

Для определения энтальпии продуктов сгорания следует вычислить значения массовых теплоемкостей компонентов дымовых газов при различных температурах. 
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Для определения средних теплоемкостей компонентов дымовых газов можно воспользоваться графиком, представленным на рисунке 7. 

При проведении расчета на ЭВМ теплоемкости продуктов сгорания могут быть найдены по эмпирическому уравнению:
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где ci (  теплоемкость, Дж/(кг.К); 

t ( температура дымовых газов, 0С;

a0, a1, a2, a3  ( константы, характерные для индивидуальных веществ.

Значения коэффициентов уравнения приведены в таблице 3.4.

В качестве примера вычислим значение теплоемкости двуокиси углерода при температуре 300 0C:
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Результаты вычислений теплоемкостей продуктов сгорания в интервале температур 300 ( 1300 К представлены в таблице 3.5.
Таблица 3.4

Коэффициенты для расчета массовой теплоемкости продуктов горения.

	Соединение
	a0
	a1
	a2
	a3

	CO2
	449.891
	1.669
	-1.273.10-3
	3.898.10-7

	H2O
	1788.889
	0.107
	5.861.10-4
	-1.998.10-7

	N2
	1112.492
	-0.484
	9.570.10-4
	-4.171.10-7

	O2
	878.312
	-1.150.10-4
	5.456.10-4
	-3.329.10-7

	SO2
	372.691
	1.047
	-7.752.10-4
	2.075.10-7

	воздух
	999.9
	5.754.10-4
	3.624.10-5
	-8.247.10-9


Таблица 3.5

Средние массовые теплоемкости продуктов сгорания в зависимости от температуры

	Температура, K
	Средние массовые теплоемкости продуктов сгорания, кДж/(кг( 0C)

	
	CO2
	H2O
	N2
	O2
	SO2

	300
	844.7
	1868.3
	1042.1
	918.4
	622.6

	400
	935.6
	1912.6
	1045.3
	944.3
	680.7

	500
	1009.8
	1963.9
	1057.6
	973.0
	728.3

	600
	1070.0
	2020.9
	1076.5
	1002.7
	766.6

	700
	1118.3
	2082.4
	1099.6
	1031.4
	796.9

	800
	1157.1
	2147.3
	1124.2
	1056.9
	820.4

	900
	1188.8
	2214.2
	1147.9
	1077.4
	838.3

	1000
	1215.6
	2282.1
	1168.4
	1090.9
	851.9

	1100
	1240.1
	2349.8
	1182.9
	1095.2
	862.6

	1200
	1264.3
	2416.0
	1189.0
	1088.6
	871.4

	1300
	1290.8
	2479.5
	1184.3
	1068.8
	879.6


Значения энтальпий дымовых газов при различных температурах могут быть найдены по правилу аддитивности. 

Найдем для примера величину qT при температуре 300 0С):
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График зависимости энтальпии дымовых газов от температуры, построенный на основе расчетных данных для нашего случая, представлен на рисунке 8.
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Рисунок 8 -  График зависимости энтальпии продуктов сгорания от температуры

Для машинных расчетов удобно пользоваться аналитической зависимостью энтальпии дымовых газов (в кДж/кг) от температуры (в 0С), которая получается подстановкой уравнений. Результатом подстановки является полином четвертой степени без свободного члена, который в нашем случае выглядит следующим образом:
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Следует отметить, что в дальнейших расчетах нам понадобится определять температуру дымовых газов в зависимости от их теплосодержания. В связи с этим желательно построить аналитическую зависимость t (  qT. Как правило, такая зависимость удовлетворительно описывается уравнением:
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где коэффициенты a1 и a2 определяются методом наименьших квадратов по уравнениям:
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В нашем случае уравнение (3.15) имеет вид:
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Уравнение (3.17) с достаточно высокой степенью достоверности описывает зависимость t (  qT в интервале температур 0 ( 1000 0С (таблица 3.6).

Таблица 3.6
Зависимость энтальпии продуктов сгорания от температуры

	Температура, 0С
	Ошибка
	Энтальпия продуктов сгорания, кДж/кг

	точное значение
	значение, рассчитанное по уравнению (3.17)
	абсолютная, 0С
	относительная, %
	

	0
	0
	0
	0
	0

	100
	99.0
	1.0
	0.97
	2117.5

	200
	199.2
	0.8
	0.40
	4265.2

	300
	300.9
	0.9
	0.29
	6491.0

	400
	403.8
	3.8
	0.95
	8829.7

	500
	507.1
	7.1
	1.42
	11302.9

	600
	603.4
	3.4
	1.57
	13919.4

	700
	709.1
	9.1
	1.30
	16674.5

	800
	804.4
	4.4
	0.55
	19550.7

	900
	893.2
	6.8
	0.75
	22517.3

	1000
	993.9
	6.1
	0.61
	25530.6


3.7 Определение коэффициента полезного действия печи, ее тепловой нагрузки и расхода топлива.

Для расчета коэффициента полезного действия печи необходимо определить потери тепла. Строгий расчет тепловых потерь производится после выбора типа и типоразмера печи или при поверочном расчете трубчатых печей. Для ориентировочного расчета значения тепловых потерь можно воспользоваться следующими соображениями:

Примем потери тепла в окружающую среду равными 7% от низшей теплоты сгорания топлива (
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Примем, что температура дымовых газов, покидающих конвекционную камеру печи, на 120 0С выше температуры сырья, поступающего в печь:


[image: image262.wmf]C

t

t

t

ÓÕ

0

1

300

120

180

=

+

=

D

+

=


По графику зависимости энтальпии дымовых газов от температуры (рис. 7) или по уравнению (3.14) определим потерю тепла с уходящими дымовыми газами:
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или в долях от низшей теплоты сгорания топлива:
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Пренебрегая потерями тепла от механической и химической неполноты сгорания топлива, получим значение коэффициента полезного действия печи:
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Общая полезная тепловая нагрузка печи численно равна количеству теплоты, передаваемого сырью (QПР) и составляет:
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Зная полезную тепловую нагрузку печи и ее коэффициент полезного действия, можно определить полную тепловую нагрузку печи (теплопроизводительность горелок): 
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Часовой расход топлива определяется по уравнению:
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3.8 Определение поверхности нагрева радиантных труб и размеров камеры радиации (топки).

Для определения количества теплоты, переданного сырью в камере радиации необходимо задаться значением температуры дымовых газов на перевале tП и теплонапряженностью радиантных труб qР.

Примем 
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. Значение температуры газов на перевале примем равным tП ( 870 0С.

Энтальпия дымовых газов над перевальной стенкой, определенная  по графику зависимости энтальпии дымовых газов от температуры (рис. 7) или по уравнению (3.14), составит 
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Ранее было принято, что потери тепла в окружающую среду составляют 7%. Пусть 5% в том числе составляют потери тепла в топке. Тогда коэффициент полезного действия топки 
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Количество тепла, переданного сырью в камере радиации, можно найти из уравнения:
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Поверхность нагрева радиантных труб определим из уравнения:
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Определим температуру сырья на входе в радиантные трубы. Для этого вначале определим энтальпию сырья на входе в радиантные трубы:
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Рисунок 9 - Трубчатая печь типа СКВ: 1 — змеевики; 2 и 3 - выхлопное и смотровое окна; 3 — футеровка; 4 — каркас; 5 — горелка
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Рисунок 10 - Трубчатая печь типа СКГ: 1 — лестничная площадка; 2 - змеевик; 3 — каркас; 4 — футеровка; 5 — горелка

Решая уравнение зависимости энтальпии жидкости от температуры относительно величины (tK), получаем значение температуры сырья на входе в радиантные трубы tK = 2520С.

Проверка:
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Учитывая промышленный опыт, принимаем печь типа СКВ  (рис. 9). Согласно табл. 3.7, номинальная поверхность нагрева, наиболее близкая к расчетной составляет 1050 м2. 
Таблица 3.7 

Технические характеристики трубчатых печей типа СКГ и СКВ

	Показатель
	Шифр печи

	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	
	260
	6,5
	380
	9,5
	495
	12,5
	615
	15,5
	730
	18
	845
	21
	959
	24
	350
	12,6
	700
	12,6
	1050
	12,6
	1400
	12,6
	1750
	12,6
	2100
	12,6

	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	
	СКГ1
	СКГ1
	СКГ1
	СКГ1
	СКГ1
	СКГ1
	СКГ1
	СКВ1
	СКВ1
	СКВ1
	СКВ1
	СКВ1
	СКВ1

	Теплопроизводительность, мВт *
	14,1 
	20,6 
	26,8 
	33,3 
	39,5
	45,7 
	51,9 
	14,6
	29,2
	43,8
	58,5
	73,1
	87,7

	Радиантные трубы:
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	поверхность нагрева, м2
	260
	380
	495
	615
	730
	845
	959
	350
	700
	1050
	1400
	1750
	2100

	рабочая длина, м
	6,5
	9,5
	12,5
	15,5
	18
	21
	24
	12,6
	12,6
	12,6
	12,6
	12,6
	12,6 

	Число секций
	3
	4
	5
	6
	. 7
	8
	9
	2
	3
	4
	5
	6
	7


* При среднем   допускаемом  теплонапряжении:   для  печей   типа   СКГ —  40,6 кВт/м2 ; ддя печей типа СКВ — 31,3 кВт/м2.

Выбираем из таблицы 3.8 трубы диаметром 219(20 мм с полезной длиной lТР = 12.5 м. Число радиантных труб:
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Таблица 3.8 

Геометрические размеры труб

	Диаметр труб, мм
	Площадь сечения труб (м2) при числе потоков

	
	один
	два
	четыре
	шесть
	восемь

	  76 х 9

  76 х 5

  89 х 8

102 х 8

114 х 8

127 х 8

152 х 12

152 х 8

159 х 10

219 х 12

219 х 20
	0,00264

0,00326

0,00418

0,00665

0,00752

0,00968

0,01280

0,01450

0,01520

0,03000

0,02520
	0,00528

0,00652

0,00836

0,01330

0,01504

0,01936

0,02560

0,02900

0,03040

0,06000

0,05040
	0,01056

0,01304

0,01672

0,02660

0,03008

0,03872

0,05120

0,05800

0,06080

0,12000

0,10080
	0,01584

0,01756

0,02506

0,03990

0,04312

0,05808

0,07680

0,08700

0,09120

0,18000

0,15120
	0,02112

0,02608

0,03344

0,05320

0,06016

0,07744

0,10240

0,11600

0,12160

0,24000

0,20160


3.9 Определение скорости сырья на входе в змеевик печи

При температуре ввода сырья в печь (180 0С) плотность сырья составляет:
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Тогда линейную скорость сырья при его четырехпоточном движении в змеевике печи (m = 4) можно определить по формуле:
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Полученное значение W находится в допустимых пределах для данного вида сырья (таблица 3.9).
Таблица 3.9 

Допустимые значения линейной скорости в зависимости от различных видов сырья

	сырье
	Капельная жидкость
	Вязкая жидкость
	Газы и пары под небольшим давлением (до 0.5 МПа)
	Газы при высоком давлении
	Перегретый водяной пар

	W, м/с
	0.5 ÷ 3
	0.5 ÷ 2
	8  ÷ 15
	3  ÷ 10
	30  ÷ 50


3.10 Расчет лучистого теплообмена в топке

Целью данного расчета является определение действительной температуры дымовых газов на выходе из топки при ранее принятой теплонапряженности радиантных труб и проверка ранее выбранной температуры дымовых газов, покидающих топку.

В соответствии с выбранным типоразмером печи (рисунок 9) принимаем, что каждая радиантная секция является прямоугольной камерой длиной 
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 м. Расстояние между осями труб примем 
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м. Тогда площадь плоской поверхности трубного экрана по осям труб составляет:
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Определив по графику Хоттеля (рис. 11) значение фактора формы 
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, вычислим площадь эффективной лучевоспринимающей поверхности:
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Общая внутренняя поверхность камеры радиации составляет:
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Тогда площадь неэкранированной поверхности кладки:
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Определим степени черноты поглощающей среды (продук​тов горения и факела (V), поверхности экрана (H и кладки печи (F. Для технических расчетов можно принять (H = (F = 0.9, а величину (V рассчитать по уравнению:
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Рис. 11. График Хоттеля для опре​деления фактора формы К.
1— общее количество тепла, передаваемое двум рядам; 2— общее количество тепла, передавае​мое одному ряду (всего один ряд); 3—количе​ство тепла, передаваемое нижнему ряду (всего два ряда); 4—прямое излучение, передаваемое нижнему ряду; 5— общее количество тепла, передаваемое верхнему ряду (всего два ряда);6—прямое излучение, передаваемое верхнему ряду (всего два ряда).

Величину углового коэффициента взаимного излучения поверхности экрана и кладки рассчитываем по уравнению:
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Величина вспомогательного коэффициента ( находится по уравнению:
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Таблица 3.10
Энтальпия и теплоемкость перегретого водяного пара

	Давление, бар
(1бар = 105 Па)
	Температура кипения, °C
	Средняя теплоемкость, 
[image: image294.wmf](
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	до 100 °C
	до 200 °C
	до 300 °С
	до 400 °C
	до 500 °C

	0.05
	32.55
	1.918
	1.928
	1.97
	2.036
	2.101

	0.10
	45.45
	1.929
	1.931
	1.973
	2.036
	2.103

	0.20
	59.67
	1.949
	1.935
	1.976
	2.037
	2.104

	0.30
	68.68
	1.968
	1.941
	1.978
	2.038
	2.104

	0.40
	75.42
	1.988
	1.945
	1.981
	2.039
	2.105

	0.50
	80.86
	2.008
	1.951
	1.983
	2.042
	2.105

	0.60
	85.45
	2.027
	1.956
	1.986
	2.041
	2.106

	0.70
	89.45
	2.047
	1.961
	1.988
	2.042
	2.106

	0.80
	92.99
	2.067
	1.966
	1.991
	2.043
	2.107

	0.90
	96.18
	2.086
	1.971
	1.993
	2.044
	2.107

	1.00
	99.09
	2.106
	1.976
	1.996
	2.046
	2.108

	1.50
	110.79
	—
	2.002
	2.008
	2.051
	2.111

	2.00
	119.62
	—
	2.028
	2.021
	2.056
	2.113

	2.50
	126.79
	—
	2.054
	2.033
	2.061
	2.116

	3.00
	132.88
	—
	2.081
	2.046
	2.067
	2.119

	4.00
	142.92
	—
	2.131
	2.071
	2.077
	2.124

	5.00
	151.11
	—
	2.183
	2.096
	2.088
	2.133

	6.00
	158.08
	—
	2.234
	2.121
	2.098
	2.135

	7.00
	164.17
	—
	2.286
	2.146
	2.109
	2.141

	8.00
	169.61
	—
	2.338
	2.171
	2.119
	2.146

	9.00
	174.53
	—
	2.389
	2.196
	2.133
	2.152

	10.00
	179.04
	—
	2.441
	2.221
	2.141
	2.157


Рассчитаем значение функции распределения температуры в топке:


[image: image295.wmf]99

.

0

35

.

1

33

.

0

22

.

0

9

.

0

51

.

0

33

.

0

22

.

0

)

(

=

+

×

=

+

×

=

a

e

e

j

H

V

T


Эквивалентная абсолютно черная поверхность
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Найдем среднюю температуру сырья в радиантных трубах:
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Температуру наружной поверхности радиантных труб, выраженную в К,  примем на 30 ОС выше средней температуры сырья в радиантных трубах:
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Зададимся температурой форсуночного пара 150 ОС и экстраполяцией данных таблицы 3.10 найдем значение теплоемкости форсуночного пара 
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. Соответствующее значение энтальпии форсуночного пара составит 
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Зададимся температурой воздуха 20 ОС и, руководствуясь данными таблицы 3.4, вычислим для этой температуры значение теплоемкости воздуха 
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 и его энтальпию 
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Вычислим величину произведения расхода продуктов сгорания на ихмассовую теплоемкость по значению энтальпии дымовых газов на перевале 
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 при их температуре 870 ОС:
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Приведенная температура определяется по уравнению:


[image: image305.wmf]C

pm

C

G

i

m

i

L

t

O

Ô

Ô

B

3

.

21

9

.

24

4

.

306

5

.

0

20

8

.

18

0

=

×

+

×

=

×

×

+

×

=

        
Максимальная расчетная температура горения:
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Коэффициент теплоотдачи свободной конвекцией
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Значение температурной поправки к теплопередаче в топке:
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где 
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 — постоянная  излучения   абсолютно   черного  тела.
Аргумент излучения:
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Характеристика излучения:
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Расчетное значение температуры дымовых газов на перевале:
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Полученное значение 
[image: image313.wmf]C
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практически совпадает с ранее принятым (870 ОС), поэтому пересчета не производим.

Вычислим значение коэффициента прямой отдачи топки (, который представляет собой отношение прямой отдачи топки к теплу, полезно выделенному при сгорании топлива:
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Уточненное значение количества теплоты, передаваемое радиантным трубам:
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Уточненное значение теплонапряженности радиантных труб:

                        
[image: image316.wmf]÷

ì

êÄæ

H

Q

q

P

P

P

×

=

×

=

=

2

8

99821

1050

10

048

.

1

, что практически совпадает с ранее принятым значением 
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, поэтому пересчет не требуется.
3.11 Расчет конвекционной камеры
� Рисунок 7 - График для определения средних теплоемкостей газов
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