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PRZEDMOWA

Wielki rozwdj inzynierii chemicznej w czasie ostatnich lat spowodo-
wat, ze odpowiada ona obecnie pojeciu juz nie przedmiotu, lecz kierunku
nauczania (wydziatu). Z tego powodu podreczniki og6lne, przedstawiajgce
cato$¢ tej dziedziny moga stanowi¢ raczej pomoc tylko dla zainteresowa-
nych nig w sposéb bierny technologéw — chemikoéw.

Studia inzynierii chemicznej lub $cislej techniki procesowej o cha-
rakterze czynnym (specjalnym) wymagaja obecnie znacznie gtebszego po-
znania jej zakresu, niz to byto mozliwe dotychczas przy pomocy tych pod-
recznikéw ogdlnych. Wynika stad konieczno$¢ podziatu catego materiatu
stanowiacego tresé inzynierii chemicznej na kilka odrebnych przedmiotéw.
Pierwszym z nich jest termodynamika procesowa — przedstawiajgca me-
tody obliczen witasnosci ptynéw, a gtéwnie réwnowag fazowych poszcze-
gélnych proceséw. Nastepny przedmiot; kinetyka procesowa obejmuje wy-
brane problemy mechaniki ptynéw, przenikania ciepta, gtéwnie zagadnie-
nia przenikania masy z uwzglednieniem ewentualnej reakcji chemicznej.
Dalszy przedmiot okreslany mianem proceséw podstawowych lub fizyki
procesOw ma za zadanie wyjasnienie mechanizmu znanych obecnie proce-
sow na tle praw fizyki i wynikajace stad klasyfikacje tych procesow.
Pewnym dopetnieniem do tego jest przedmiot ,,aparaturo/.nawstwo proce-
sowe", ktorego celem jest umiejetno$¢ wyboru wiasciwej aparatury dla
danego procesu, jak tez i klasyfikacji tej aparatury (bez wnikania w me-
tody konstrukcji). Tematyka ,,inzynierii procesowej” sg metody obliczania
i projektowania proceséw w oparciu 0 wymienione poprzednio przedmioty.

W przeciwienstwie do przedmiotow poprzednich, stanowigcych baze
naukowa techniki procesowej lub tez traktujacych analitycznie jej zagad-
nienia, przedmiot inzynierii procesowej stanowi wazng umiejetnosé¢ ujeé
syntetycznych w zakresie danego procesu (na podstawie znajomosci: fizyki
procesu, termodynamiki, kinetyki, aparatury). Réwniez syntetyczny cha-
rakter ma inzynieria systemdéw, ktéra zajmuje sie obliczaniem i projekto-
waniem catych ciggéw technologicznych opierajac sie na znajomosci od-
dzielnych proceséw. Wreszcie dynamika procesowa zajmuje sie stanami
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nieustalonymi procesow, ktérych znajomo$¢ stanowi baze dziatalnosc i auto-
matyki, a optymalizacja procesowa podaje metody optymalnych rozwig-
zan ekonomicznych. Pewien pomost miedzy chemiag fizyczni* i inzynierig
chemiczng moze stanowi¢ przedmiot: niekonwencjonalne metody rozdzie-
lania mieszanin traktujgcy o tych metodach, ktéro obecnie aktualne w ska-
li laboratoryjnej maja perspektywy realizacji technicznej.

Publikacja niniejsza jest poswiecona inzynierii procesowej, stanowtg-
cej ogniwo w tym tancuchu przedmiotow, ale ogniwo szczegélnie wazne
ze wzgledu na bardzo specjalny charakter, nie majacy odpowiednika nawet
w problemach ubocznych innych technik.

Ze wzgledu na to, ze akcja wydawnicza z zakresu przedmiotéw po-
przedzajacych inzynierie procesowg w poprzednim omdéwieniu jest dopiero
w zaczatkach, w tym podreczniku ustepy termi>dynamiczne i kinetyczne
podane sg w zakresie wiekszym, niz to odpowiada zakresowi »mej inzy-
nierii procesowej. Ponadto nalezy pamietaé, ze zakres ten obejmuje me
tody obliczeh procesowych, obecnie opracowane, a nie stanowi y tematy-
ki procesowej. Stijd tuz. nierownomiernos¢ traktowania réznych proceséw,
ktére w przysztych publikacjach tego typu beda ulega¢ zmianom w mia-
re dalszego rozwoju catej techniki procesowej.
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ogolny wspdiczynnik réwnania liniowego, stata dla opadania zakloconego
0g6lny wyraz wolny réwnania liniowego

stezenie

— S$rednica

— czynnik porywania cieczy przy barbotazu

— D&dstawa logarytméw naturalnych

— powierzchnia przekroju

— przyspieszenie grawitacyjne

— wysokos¢

— wspoétczynnik proporcjonalnosci

ogo6lny wyktadnik potegowy, liczba obrotéw w jednostce czasu

— ci$nienie

— natezenie objetosciowe przeptywu

— promien, opdr wiasciwy filtracyjny

— wspotczynnik Scisliwosci przy filtracji, zmienna tranformacji Laplace’a
— prze$wit miedzy rurkami, stata dla tkaniny filtrujacej

— predkos$¢ liniowa

— ufamek masowy, zmienna odlegtosé

— wyktadnik dla saturacji

— poziom, wysoko$¢é

o =
|

NCXEC 53290555 5« —0 0

A — ogélna stata
li — obwodd zwilzony
C — przewodnictwo prozniowe, stata filtracyjna, funkcja dynamiczna impulsu krét-
kotrwatego
D — drednica
K — funkcja ,,zewnetrzna¥*rozktadu czasu
F — powierzchnia, funkcja dynamiczna impulsu trwatego
—  natezenie masowe przeptywu gazu

U — wysokos¢

| — funkcja ,,wewnetrzna” rozktadu czasu

K — koszt, wspétczynnik liniowy, stata filtracyjna

L — dtugosé, wysokos¢, natezenie masowe przeptywu cieczy

M — indeks mieszania

N — liczba: rurek, aparatéw w baterii, zwojéw w spirali, liczba pecherzykéw, moc
P — cisnienie
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T —
U —
V —
W —
X —
Y —

3 —
2

0o —

r —
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S —
A —

op6r osrodka, predkos¢ masowa ciatu statego przy transporcie pneumatycznym,
opor filtracyjny

wydajnos¢ pompy prozniowej* wydajnos¢ ciuta statego przy sedymentacji, od-
legto$¢ od Scianki cyklonu, saturacja, sita, stata pr/.y dynamice mieszaniu
temperatura bezwzgledna

predkos¢ liniowca

natezenie objetosciowe przeptywu, objetosé

natezenie masowe przeptywu

utamek masowy w analizie sitowej, utamek objetosciowy

liczba godzin w roku. poprawka przewodnictwu prézniowego, zawarto$¢ cieczy
w osadzie przy sedymentacji

opér hydrauliczny

wspoéiczynnik Corolisa

ciezar w'asciw’y

$rednica pecherzyka przy barbotazu
porowato$¢, miara szorstkosci

czynnik ksztattu, wspotczynnik oporéw

— wspobtczynnik sferycznosci

lepko$¢ dynamiczna
lepko$é kinetyczna
gestosc
wspétczynnik plastycznosci, sprawnos¢
wspotczynnik oporéw
napiecie powierzchniowe, naprezenie styczne, odchylenie standardowe staty-
styczne (a2
czas
(3,14....)

natezenie masowe sptywu cieczy na jednostke szerokosci $ciany pionowej
czas wzgledny
réznica

Re — bezwymiarowa liczba Reynoldsa
We— bezwymiarowa liczba Webera



1. PROCESY PRZEPLYWOWE

1.1. Wybrane problemy mechaniki przeptywu
1.1.1, Metoda okreslania strat cisnienia przy przeptywie

Znajomos$¢ strat cisnienia w uktadzie jest niezbedna dla doboru od-
powiednich urzadzen pompujacych i dla oceny technoekonomicznej pro-
cesu. Straty te okre$la sie na zasadzie rownania Bernoullego, ktore dla usta-
lonego przeptywu cieczy rzeczywistych ma znana postac

Ei PP u\. P2 ut

y o Zga Y 20t
W réwnaniu tym uxi ut oznaczaja Srednie predkosci liniowe w strumieniu
na wlocie i na wylocie z ukfadu. Konsekwencjg tego sg wspdiczynniki
Corolisa: i \2, ktére dla przeptywu laminarnego sg rowne: 0,5, dla burz-
liwego sg w przyblizeniu réwne 1,00 Tylko dla przeptywu bez zmiany
pozioméw wlotu i wylotu (z* *=z2) oraz bez zmiany predkosci liniowych
(ul u2) — a wiec np. w poziomej rurze o statej Srednicy, jak wynika
z powyzszego réwnania, spadek ci$nienia jest réwny iloczynowi oporu ZI(2
i ciezaru wtasciwego cieczy

+ Zl» i1-11

Vx-Vt~YZIfi [1-23

Ciezar wiasciwy okreslamy jako iloczyn gestosci g i przyspieszenia grawi-
tacyjnego y — 9,81 m/s*.

W innych uktadach spadek cisnienia (Pi~-p2) bedzie zalezny nie tylko
od oporéw, ale tez od zmian predkosci i poziomoéw i stad musi by¢ obli-
czany z petnego rownania Bernoullego.

Obliczenia niewielkiego spadku cisnienia przy przeplywie strumienia
gazowego mozna przeprowadzié¢ tez przy pomocy réownania [1-1]. W przy-
padku jednak wiekszych spadkéw trzeba uwzgledni¢ wptyw cisnienia na
ciezar witasciwy gazu, co wymaga wprowadzenia parametréw termodyna-
micznych iz tego powodu bedzie p6zniej opisane oddzielnie.



Opdér 7,x wystepujgcy w réwnaniu Bernoullego w przypadku prze-
ptywu przez, rury okres$la rownanie Darcy-Weisbacha

"-3
W rownaniu tym u oznacza tez Srednig predkos¢ liniowg (czyli stosunek
objetosciowego natezenia przeptywu do powierzchni przekroju rurv) stru-
mienia w rurze prostej o Srednicy D i diugiwci L. Bezwymiarowy wspot-
czynnik oporéw A jest funkcja liczby Reynoldsa i szorstko*-! rury Dla
przeptywu laminarnego (Re <2100) szorstko$¢ nie odgrywa roli t zalez-
no$¢ ma posta¢ znang z teorii mechaniki ptynu
/| —B4 He (1-4)

Bezwymiarowa liczba Reynoldsa moze by¢ przedstawiona
ubDy _ uDqg _ uD 1)0 .
_fig ==y = y <CII/< 11-H
gdzie mozna operowac lepkoscig fizyczng ,u (kg/m *s), lepkoscig kinema-
tyczng v (m2s) — czyli stosunkiem (/</«), juk tez predkoscig masowg G
(kg/m-s), czyli iloczynem (ug).

Uwzglednienie definicji [1-5] w rdéwnaniu (1-4) prowadzi do bezpo-
$redniego wyrazenia na spadek cisnienia przy ruchu ftaminarnym. Jezeli
roéznice pozioméw wlotu i wylotu mozna zaniedba¢, a wiec stosowal za-
lezno$¢ [1-2], otrzymuje sie réwnanie Poiseuilla

32uulL
Pi-Pt* -~Dt 1-6J

Re —

W przypadku ruchu burzliwego jak tez i przejSciowego miedzy ruchem
taminarnym i burzliwym (a wiec przy Re>2100) stosuje sie rownanie
empiryczne typu

i)

Re" 11-7
Wspétczynniki empiryczne: a, h, n zalezg od zakresu liczb Reynoldsa i od
rodzaju rury (szorstkosci). Ich wartosci mozna znalez¢ w kalendarzach

i literaturze hydromechanicznej. Przyktadowo dla rur ,gtadkich™ (szkla-
nych, z metali potszlachetnych) wartosci te przedstawiono w tabl. I-1. Dla

Tablica 1-1
Wspéiczynnik oporow

a b n Re
0 0,32 0,25 3*103-5-10*
0 0,16 0,16 41032 +107
0,0052 0,500 032 3*103-3*10*
0,0032 0,221 0,237 10*
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zwyktych rur stalowych (jak i gtadkich) mozna postugiwac¢ sie wykresem
(rys. 1-1), gdzie linia 111 daje wartosci Xdla rur stalowych, 11 dla gtadkich
tez w zakresie burzliwym, 1 dla ruchu laminarnego i dowolnych rur (gdyz
w tym przypadku szorstko$¢ materialu rury nie odgrywa roli). Dla rur
z innych tworzyw mozna stosowac¢ wykres uogolniony (rys. 1-2) operujacy
miarg szorstkos$ci i lub bezwymiarowym stosunkiem tiD. Wartosci r mozna

znalezé w tablicach lub okresli¢ z jednej przynajmniej wartosci oporu dla
danej rury przy pomocy tego wykresu. Widoczne jest, ze im wieksza szor-
stko$¢ rury (wyzsze e), tym przy nizszych wartoSciach Re nastepuje usta-
lenie wartosci X czyli osiggniecie zupetnej burzliwosci.

W przypadku gdy przewod z ptynem jest chtodzony lub ogrzewany,
w strumieniu wystepuje gradient temperaturowy powodujacy nieréwno-
mierng lepkos$¢ ptynu w przekrojach poprzecznych. Przez to nastepuje
deformacja rozktadu predkosci i zmiana wspoétczynnika oporu w poréwna-
niu z przeptywem izotermicznym.

Wspoétczynnik oporéw przeptywu nieizotermicznego /' moze byé obli-
czony z rdwnania empirycznego

"-81
gdzie fi — lepkos$¢ w sredniej temperaturze strumienia, X— wspotczynnik
dla przeptywu izotermicznego w tej temperaturze, /;a —mlepkos¢ piynu
w temperaturze S$cianki. Dla ruchu laminarnego wspdiczynniki a 1,1,
n — 0,25, a dla ruchu burzliwego a=1,0,n = 0,14,

Moze mie¢ miejsce przeptyw przewodem nie kotlowym. W tym przy-
padku opory oblicza sie przy pomocy réwnania Darcy-Weisbacha, gdzie D
oznacza teraz tzw. Srednice zastepcza, definiowana jako cztery promienie
hydrauliczne rh. Promieh ten to stosunek przekroju strumienia F obwodu
zwilzonego tego przekroju B

Dz —4rl,= 4 [1-9J
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Tak wiec np. dla przekroju pierscieniowego o $rednicach i D2 prze-
kréj wynosi 7c(D~—Dj)/4, a obwdd zwilzony k(Dx+ D2), Stad mozna obliczy¢
$rednice zastepczg (D2—DJ. Analogicznie dla przekroju kwadratowego
0 krawedzi a — $rednica zastepcza wynosi a'4. Przy pomocy tej Srednicy
zastepczej nalezy okreslac liczbe Reynoldsa.

Wspotczynnik oporéw X w przypadku ruchu burzliwego okresla sie
wedtug wzorow lub wykresu aktualnego dla przewodoéw kotowych, co na-
lezy traktowac jako zalecenie empiryczne. Natomiast przy ruchu laminar-
nym wspotczynnik ? jest okreSlany wzorem

Wartosci o — moga byc¢ okreslane teoretycznie, np. dla przekroju pierscie-
niowego a —96, dla przekroju kwadratowego a = 57, dla przekroju pro-
stokagtnego o proporcji bokéw (1 :2) a — 69.

Istniejg tez teoretycznie wyprowadzone wzory typu réwnania Poiseilla
dla przewodow o okre$lonym ksztatcie przekroju.

Istotnym, nowym Zrédiem opordéw sg zmiany przekroju i kierunku
przeptywu.

W przypadku znormalizowanych ksztattek do rur (kolanka, redukcje
itp.) najlepiej postugiwac sie pojeciem diugosci zastepczej L2 — przewodu

Tablica 1-2
Dtugosci zastepcze

Rodzaj potaczenia LJD

Kolanka 45° (1-3") 15-20

90“ (normalne 3/8"-21/2") 30-40

90° tuk 15-25
” pod ostrym katem 75

3f.uk 180“ 50-75
('zwornik (przeciecie dwoch rur) uzyty juko kolunko 50
Tréjnik 1-4" uzyty jako kolanko, wlot dluzszg czescig 60
Tréjnik 1-4", uzyty jako kolanko, wlot z boku 90

Mufa bardzo mula

Zasuwa otwarta 7
Wentyl katowy 1-4" otwarty 170
» przelotowy 1-4" otwarty 300

o $rednicy wewnetrznej D (pasujgcego do danej ksztattki). Wartosci sto-
sunkéw LJID dla wazniejszych ksztattek podano w tabl. 1-2.

Po znalezieniu sumy diugos$ci zastepczych dla ksztattek i armatury
na danym rurociggu dodaje sie te wartosé do rzeczywistej diugosci tego
rurociggu i stad oblicza opory (przy pomocy réwnania Darcy-Weisbacha).

2
' 19



Czesto spotykany w technice jest przeptyw w kierunku poprzecznym
do peku rurek. Przeptyw okresla wtedy liczbo Reynoldsa nastepujgco

Re tU* 11-11]
=

gdzie t — szeroko$¢ przeswitdw miedzy rurkami w ptaszczyznie normalnej
do kierunku przeptywu, um  predko$¢ w tym przeswicie.

Przy Re < 40 ruch ma charakter laminarny, charakteryzowany ta-
godnym optywem wokot rurek. Przy ruchu burzliwym zaa powstaja wiry
za rurka.

W przypadku ruchu burzliwego opory okres$la réwnanie postaci ana-
logicznej do réwnania Darcy-Weisbacha

. us
Z =7V om (1-12)
*9
gdzie N — oznacza liczbe rzedéw w ptaszczyznach prostopaditych do Kkie-
runku strumienia. Wspdtczynnik oporéw /. jest funkcja
t |
gdzie d — S$rednica zewnetrzna rurki, I — ich odlegto$¢* w kierunku stru-

mienia.

Wartosci tej funkcji (wykresy) mozna znalez¢ w literaturze (12).
W przypadku szczeg6lnym, gdy prze$wity sg réwne Srednicy rurek (r ti
I = 2d), jest

;= r;,, 5 IM 4l

przy czym a 1,82 dla ustawiania prostego (osie run»k na wierzchotkach
prostokgtéw), natomiast a 1,40 dla ,,przestawnego” (osie rurek na wierz-
chotkach trojkgtow réwnobocznych).

W przypadku przeptywu laminarnego miedzy rurkami opory okresla
rownanie majace forme analogiczng do réwnania Poiseilla

Z - Jdx [1-18]

gdzie zastepcza S$rednica d/ — wyprowadzona z koncepcji promienia hy-
draulicznego

, 41(t-[-d)

d~ x d - -d il
Nieizotermiczno$¢ przeptywu mozna w tym przypadku uwzgledni¢ przy
pomocy zaleznosci [1-8].

Obecnie coraz bardziej aktualne staja siqg przeptywy cieczy plastycz-

nych (nieniutonowskich), a wiec szlamoéw, past, biota itp. W przypadku
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klasycznej cieczy plastycznej reologia przedstawia jej wtasnosci rownaniem
analogicznym do réwnania lepkosci

0—aQ= —f ¥ [1-1/]

gdzie du/dr - gradient predkosci z odlegto$cia poprzeczna, a — naprezenie
styczne, on— naprezenie graniczne, ktorego przekroczenie jest warunkiem
koniecznym do uzyskania ptynnoSci, // — wspotczynnik plastycznos$ci. Latwo
wyprowadzi¢ zwigzek miedzy promieniem r i panujgcym w tej odlegtosci
od osi rury naprezeniem stycznym a (réwnowaga strat parcia AP *nr*t oraz
sity stycznej (2-irL) o, gdzie L — dtugos$¢ przewodu, na ktérym nastepuje
spadek cisnienia AP)

r«-|po (1-18)

Stad na osi rury naprezenie jest zerowe, a maksimum osigga przy jej
Sciance. Na zewnatrz miejsca r,, — gdzie osiggnieto warto$¢ nQ— ma miej-
sce ruch laminarny, a blizej osi rury przesuwa sie sztywny (nie ptynny)
trzon nie posiadajacy gradientu predkosci (predkosc stata).

Przy pomocy dwoéch ostatnich réwnan mozna przedstawi¢ gradient
predkosci

du u—aQ 1/ rAP
dr ij

Catkujac to réwnanie w granicach od r rndo r = R (promieh rury)
otrzymamy rownanie rozktadu predkosci w strefie laminarnej

1 AP

U, AIf (RM—r*) —00(R—r) [ 1-20]

Rownanie t« dla r rOdaje predko$¢ przesuwania sie sztywnego trzo-
nu wewnetrznego

i / &r* , D\ M oil
,1 4L h AP - "°R) 11-211
Natezenie objetoSciowe calego strumienia (zaréwno trzonu jak i war-
stwy ptynnej) moze by¢ przedstawione nastepujaco:
K
V = xr*u0+ 2n J urdr [1-22]
]
Wyrazajagc wartosci u0i u w tym rownaniu przy pomocy wyrazen [1-20]
i jI-21] po scatkowaniu otrzymamy

. xR1 (RAP 4 .« L3~ \
Al \ 2L 3 . 3 AP*R5 1 1" 1

Stosunek tego natezenia objetosciowego do przekroju strumienia (nft-)
daje srednig predkos¢ liniowg u. Uwzgledniajgc, ze zalezno$¢ typu [1-1B]



jest tez aktualne dla warunkéw przysciennych (r — R, o —at), otrzymamy
stagd nastepujgce wyrazenie dla predkosci $redniej:

gdzie D — Srednica rury (2R).

Poniewaz a0< <h stad wyraz W/o0,)43 jest nudy w poréwnaniu z jed-
noscig, wiec mozna go odrzuci¢. Po takim odrzuceniu i wyeliminowaniu
wartosci ns, przy pomocy wyrazenia typu (1-18] po przeksztatceniu otrzy-
mamy roéwnanie strat ciSnienia przeptywu plastycznego

[1-25}

W przypadku o0 = 0 (ciecz lepka) otrzymamy stagd rownanie Poiseilla dla
przeptywu laminarnego cieczy niutonowskiej.

1.1.2, ll6zne problemy przeptywu w rurach

Specyficzne sytuacje istniejg wtedy, gdy chodzi o okreslenie Srednicy
rury, ktéra przy ustalonym natozeniu objetoSciowym przeptywu V spowo-
duje dany z gdry spadek cisnienia (np. gdy wystepuje w ukiadzie zbior-
nik cisnieniowy lub pompa o okre$lonym cisnieniu na wylocie). Zagadnie-
nie ma wtedy charakter uwiktany, nie znajac bowiem $rednicy rury, nie
znamy predkosci liniowej strumienia; stagd tez nie mamy moznosci oblicze-
nia liczby Reynoldsa i wspétczynnika oporéw. W czesto spotykanym pro-
blemie tego typu postugujemy sie metodg ,,préb i btedow” lub iteracji.
Stosownie do niej w rozpatrywanym problemie zakladamy dowolng war-
tos¢ srednicy Dz (wielkosci szukanej), stad znajdujemy przekrdj przewo-
du F rowny (3TD-74), a nastepnie predko$¢ liniowg przeptywu u réwng
(VIF). Pozwala to obliczy¢ liczbe Reynoldsa (uD*/V), a stad odczyta¢ z wy-
kresu (rys. 1-1) wspoétczynnik oporéw X Wstawiajgc jego wartos¢ do row-
nania Darcy-Weisbacha [1-3], a takze wartosci L i u, znajdziemy z tego

Do

Rys. 1-3. Metoda ,,préb
i blgdow”

D

réwnania $rednice DO (na og6t rézng od zatozonej Dz). Wykonujac szereg
takich przeliczen, mozna przedstawi¢ na wykresie zalezno$¢ Srednic otrzy-
manych DO od zatozonych Dz (rys. 1-3). Przeciecie krzywej przedstawiaja-
cej te zaleznosé z dwusieczng uktadu daje wiasciwe rozwigzanie.
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Czesto mozna wyeliminowaé¢ metode ,,prob i btedéw” przez odpowied-
nig zamiane uktadu wspdirzednych na wykresie podstawowym dla danego
zagadnienia. W rozpatrywanym problemie predkos¢ liniowa u jest funkcja
natezenia objetosSciowego

u = 4V/jD: [1-26]
co po uwzglednieniu w réwnaniu [1-3] oporow daje

Po uwzglednieniu za$ wartosci u [1-26] w liczbie Reynoldsa mamy
Re = [1-28]
Rugujac D w réwnaniu [1-27] przy pomocy wyrazenia [1-28], otrzymamy
= [1-29]

Wartos$¢ lewej strony réwnania moze by¢ obliczona, gdyz nie zawiera
szukanej $rednicy. Dysponujac wykresem wspétczynnikdw oporu (rys. 1-1),
mozna skonstruowaé¢ nowy wykres zalezno$ci (XRe5 od Re. Odczytujac na
tym wykresie warto$¢ odpowiadajgcag lewej stronie réwnania, znajdujemy
aktualng dla tego problemu liczbe Re, skad tatwo okresli¢ szukang $red-
nice wedtug wyrazenia [1-28].

Inny problem polega na okres$leniu predkosci liniowej przeptywu w da-
nym przewodzie o $rednicy D i diugosci L przy zatozonym oporze (lub
spadku ci$nienia). Powstaje i w tym przypadku problem uwiktany, w kté-
rym mozna wyeliminowa¢ metode préb i btedéw przez zmodyfikowanie
wykresu (rys. 1-1) do formy funkcjonalnej przedstawionej na rys. 1-4

1T " *(Reyl'd) n

gdzie r jest miarg szorstkosci rury. Przy pomocy réwnania Darcy-Weis-
bacha mozna rozwing¢ znaczenie wspdtrzednych, otrzymujac

“TiT = /2907 j\u*' [1-31]

e z T

Warto$¢ prawej strony ostatniego réwnania mozna obliczy¢. Dla tak okre-
$lonej wartosci (Re) /) z wykresu (rys. 1-4) znajdziemy wartos¢
a stad dzieki wyrazeniu [1-31] szukang wartos¢ u.

Moze wystgpi¢ problem wyboru $rednicy rury dla danego natezenia
masowego przeptywu W. Z punktu widzenia procesowego srednica ta moze
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U ~-X10z

.................... X 3—- -u X101 XX)* —
Rys. 1-4. Zmodyfikowany wykres wspdtczynnikéw oporu

byé w zasadzie dowolna. Optymalna jednak $rednica bedzie odpowiadata

najmniejszym kosztom. Koszty te wyrazone w stosunku rocznym sg sumg
dwoch pozycji; kosztéw inwestycyjnych Kt oraz produkcyjnych Kp

= Kt+ Kp [1-33]

Koszt inwestycyjny obejmuje znowu dwie pozycje. Pierwsza z nich

to cze$¢ ceny urzadzenia Ca przypadajgcej na rok (fgcznie z montazem,

oprzyrzadowaniem, budynkami). Cze$¢ ta a — jest odwrotnoscig liczby lat

egzystencji urzadzenia (okre$lanej z praktyki, najczesSciej na 10—15 lat).

Drugg pozycje stanowi roczny koszt remontdw i utrzymania ceny urzg-

dzenia niezalezny od produkcji i wyrazajacy sie czescig b (b — 0,02-4-0,10).

Kt= (a-fb)C, [1-34]

Cena urzadzenia zalezy od jego wielkosci charakterystycznej w pote-

dze m, W przypadku rurociggu (z armaturg, montazem i konstrukcja) moz-

na jg wyrazi¢ nastepujgco:

Cg—ALD" [1-35]
gdzie L — dtugos¢ rurociggu, D — S$rednica, A = ccnst, wyktadnik n —
wynosi od 1,0 do 1,5.

Stad koszt inwestycyjny wyrazi sie nastepujgco:

Ki = {a-\-b)ALDn [1-36]



Koszty produkcyjne obejmuja liczone na rok koszty: materiatlowe K#,
czyli wody, smaréw itp. (ale nie surowca przerabianego, ktéry uwzglednia
sie w bilansie catego zaktadu), koszty energii KEoraz robocizny K> W roz-
patrywanym przypadku sg to gtéwnie koszty energii zuzytej na pompowa-
nie ptynu. Dla okres$lonego natezenia masowego przeptywu W mozna usta-
li¢ zalezno$¢ predkosci liniowej od $rednicy rury

4W 1
lg D*

Podstawiajac te warto$¢ do réwnania Darcy-Weisbacha, otrzymamy
strate ci$nienia w rurociggu

£1-37J

£
AP = 8W*L [1-38]
D5
Wspotczynnik oporow X jest funkcja Re, ktérg z kolei mozna przed-
stawi¢ przy pomocy réwnania

Re = i>L* = (W} [1-39]

a wiec jako funkcje D.
Zuzycie mocy przez silnik okresla réwnanie

N= APW- [1-40]
yn

gdzie /f sprawnos$¢ pompy (réwnanie to bedzie p6Zzniej umotywowane).

Jezeli teraz rurocigg ma pracowac¢ Y godzin w ciggu roku, a cena jednostki

energii (elektrycznej) wynosi Ce, wowczas koszt zuzytej energii (C\.YN)
przedstawi sie nastepujaco

K APWYC, HW*LYC,, X

" nNQ = nrerti D~

Dla szeregu wartosci D mozna obliczy¢ wedtug tego rownania war-
tos¢ Re, a przy pomocy wykresu wspoéiczynnik L Dalej oblicza sie wartosé

M
H"41

Rys. 1-5. Optymalna $re-
dnica rury

Kp przy pomocy ostatniego réwnania, czemu odpowiada na wykresie
(rys, 1-5) krzywa malejgca ze wzrostem D (spadek opordéw). Analogicznie
mozna przedstawi¢ linie kosztdw inwestycyjnych, stosownie do réwnania
11-36]. Sumujac rzedne obu tych linii otrzymamy krzywa kosztow catko-
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witych procesu K (z¥rok). Minimum tej krzywej odpowiada ekonomicznej
Srednicy (rys. 1-5).

Mozliwe jest tez obliczenie analityczne tego optimum przez przesta-
wienie zamiast Xw réwnaniu [1-40] odpowiedniego wyrazenia (funkcji He),
zsumowanie Kp i Kh obliczenie pochodnej tej sumy i przyréwnanie jej
do zera

d(K,+ Kp (1-42)
cll)

Na tych zasadach oparte sg tez nomogramy w katalogach wytwdrcéw
rur.

W pewnych problemach technologicznych moze nam zaleze¢ na wy-
rownaniu lokalnych predkosci przeptywu w danym miejscu przewodu. Sto-
suje sie wtedy zasade zwezenia strumienia (rys. 1-6). Predkos$¢ ut w zwe-

0)

b)

J
Rys. 1-U. Wyréwnanie prcjdkosci strumienia

zeniu jest znacznie wigksza niz przed nim u2”>Uui- Stad réwnanie Bernoul-

lego dla ,,wtdkna” strumienia i dla tych przekrojow sprowadzi sie do po-
staci

PI1~P2 ul [1-43]

29
Poniewaz cisnienie jest state w kazdym punkcie przekroju poprzecz-
nego strumienia (gdyz inaczej musiatby odbywac sie przeptyw w kierun-
ku promienistym), wiec z ostatniego réwnania wynika, ze musi by¢ tez
stata predkos¢ lokalna u2. Podobny efekt wyrdwnania predkosci mozna
tez uzyskac¢ wstawiajac do przewodu o statym przekroju blache dziurko-
wang (rys. 1-6). Kazdy otworek odgrywa role zwezenia, stagd w niewielkiej
odlegtosci za tg blachg predkos¢ jest wyréwnana.

Opory przeptywu ptynu przez blache dziurkowang mozna przedsta-
wié nastepujaco:
u
Z—@ 2 [1-44]
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gdzie u,, — predkos$¢ w otworkach. Wspoétczynnik 9 jest wynikiem oporéw
wlotu, przeptywu przez otwér i wylotu z otworu. Okazuje sig, ze w wyniku
wzajemnego oddziatywania wystepuje minimum oporu dla blachy grubo-
Sci ok. ;i mm. Powyzej tej wartosci wzrost grubosci blachy podwyzsza opo-
ry, ponizej za$ wystepuje zalezno$¢ przeciwna, tj. zwiekszenie grubosci
blachy obniza opory (skutki oddziatywania efektéw na wlocie i wylocie
z otworkow).

1.1.3, Wyptyw cieczy ze zbiornika

Stosujemy réwnanie Bernoullego dla zwierciadta cieczy oraz dla prze-
kroju strumienia w otworze wylotowym (rys. 1-7). Zaniedbujemy w przy-
blizeniu opory, tj. traktujemy ciecz jako doskonalg (stad wspoOiczynnik

°)

i
Rys. 1-7. Wyplyw cieczy ze zbiornika

\ 1). Predkos¢ obnizania sie zwierciadta cieczy jest znikomo mata (uk ~
0), a ci$nienie nad zwierciadtem i u wylotu jednakowe (pj p2. Stad
réownanie Bernoullego sprowadza sie do postaci
u:

Zi- v 1-45)

Oznaczajac przez H wysoko$¢ zwierciadta nad przekrojem wylotowym

& z,), otrzymamy stad predkos¢ liniowg wyptywu
u,- /2gH [1-46]

Predkos$¢ ta zalezy zatem wytgcznie od wysokosci H, a nie zalezy od
ksztaltu naczynia. Dno zbiornika moze wiec leze¢ wyzej od otworu wyloto-
wego, co nie zmieni predkosci wylotowej (rys. I-7b).

Urzadzenie takie stanowi przykiad samoczynnie dzialajgcego aparatu
pulsacyjnego. Przy ciggtym bowiem doptywie cieczy z gbéry do pustego
zbiornika poczgtkowo ciecz z niego nie wyptywa. Dopiero gdy poziom cie-
czy siegnie do kolanka i zaleje rure spustowg, nastgpi szybko wyptyw
cieczy (oproznienie zbiornika), stosownie do réwnania [1-46]. Nastepnie
zbiornik znéw sie napetnia itd.
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Jezeli wyrazenie 11-46] pomnozymy przez powierzchnie otworka wy-
lotowego /, nie otrzymamy objetoSciowego natezenia wyptywu, wskutek
zjawiska zwezenia strumienia tez za otworem wylotowym. Zjawisko to
ujmuje sie wspoétczynnikiem wptywu, co daje natezenie objetoSciowe wy-
ptywu

V=T7/2sli 11-47|

W spotczynnik 7 zalezy od rodzaju cieczy i od profilu otworu wyloto-
wego. Dla wyptywu cieczy doskonatej przez ostry otwér w $ciance zbior-
nika wynosi on 0,611 (co mozna teoretycznie wyprowadzic¢). Dla innych pro-
fili wylotowych 7 0,57 do 1,00. Sprawa wyptywu cieczy bardzo lepkich
jest osobnym ztozonym zagadnieniem.

Przy pomocy ostatniego réwnania mozna tez okresli¢ czas oprdéznia-
nia zbiornika. W rézniczkowym czasie dr wyptywa ze zbiornika objetos¢
cieczy Fdll, gdzie F — powierzchnia zwierciadta cieczy, dH obnizenie
poziomu zwierciadta. Ta sama objeto$¢ jest rowna Vdr, gdzie V nate-
zenie objetosciowe wyptywu. Uwzgledniajac wyrazenie [1-441. otrzymamy
rownanie

—Fdll = | 2c/Hdr (1-48)
Czas oproézniania zbiornika wyniesie stad
- % - i—F dH [1-49}
cpfy/2g J /11

Z ksztattu zbiornika (rys. 1-8) wynika zalezno$¢ zwierciadta cieczy
od wysokosci H ponad otworem wylotowym. Dla zbiornika cylindrycznego

7 =

Rys. 1-8. Rézno typy zbiornikow

poziomego F ~ const, dla stozkowego (lejek) z katem wierzchotkowym //
mozna trygonometrycznie znalezé

F = JiH2tg2(/5/2) [1-50]
Dla poziomej cysterny cylindrycznej o dtugosci L, $rednicy D
F=2L\/HD-H- [1-51J

gdzie H — wysoko$¢ napetnienia.



Wyptyw ze zbiornika moze by¢ tez spowodowany ci$nieniem powie-
trza sprezonego dziatajacego na powierzchnie cieczy w zamknietym zbior-
niku, jak to ma miejsce w podnos$niku hydraulicznym (rys. 1-9). Uktada-

ny*. 1-\W Podnosnik hy-
drauliczny

jae réwnanie Bernoullego dla poziomu cieczy w zbiorniku (u0 0) oraz
dla wylotu cieczy z rury {potozonego wyzej), otrzymamy

u: _Pi
Po-PI 1170-z g [1-52]

Predkos¢ wyptywu cieczy zalezy wiec od nadci$nienia w zbiorniku
(po Pi)> wysokosci podnoszenia (z*—z0) oraz oporow w przewodzie ZOL

Jezeli ptyn z duzego zbiornika wptywa do rury, nastepuje omawiany
poprzednio efekt wyrownania predkosci. Ten ,efekt wlotowy” zanika jed-
nak w pewnej odlegtosci L (rys. 1-10).
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Odlegtos¢, w ktdrej profil predkosci jest zdeformowany, mozna okre-
§li¢ rbwnaniem empirycznym

-aRe™ H-53]

przy czym dla ruchu laminarnego a ~ 0,0575, « 1,0. dla burzliwego
a= 0623, n- 025

Podczas przeptywu przewodem nie prostym, ale majacym pewien pro-
mien krzywizny (np. przez wezownice o $rednicy zwoju D, $Srednicy we-
wnetrznej rury c) — nastepuje wzrost krytycznej wartosci liczby Rey-
noldsa: Re* >2100 (ruch laminarny w zakresie wyzszych wartosci Hi«).
Tak wiec np. przy D/d “ 50 jest Re* = 6000, przy D/d « 155 jest Re*
= 7600.

1.1.4. Pompowanie cieczy

Istnieje granica wysokos$ci ssania dla kazdej pompy. Mozna jH okre-
§la¢ stosujac réwnanie Bernoullego dla zwierciadta cieczy (0) dla przekro-

ju (1) przed pompa, ssacg przewodem cieczy ze zbiornika. Otrzymamy
wowczas wyrazenie

Po da +7 1-54]
r y-+ 20> +z°°

Réwnanie to wskazuje, ze wysoko$é ssania (zt- z0) musi by¢ mniejsza txi
wyrazenia: p0j" — gdzie p0— ci$nienie atmosferyczne (w otwartym zbior-
niku), y — ciezar witasciwy cieczy. Dla wody wielko$¢ pQy wynosi uk. 10 m.

Ta graniczna warto$¢ wysokosci ssania ulega¢ moze jednak redukcji
wskutek wielu czynnikéw. Wahania cisnienia atmosferycznego (wskutek
pogody) ocenia sie orientacyjnie na ok. 1 m stupa wody. Na duzych wyso-
kosciach ponad poziomem morza nalezy uwzgledniaé¢ redukcje wartosci po
wedtug formuty barometrycznej.

Wysoko$¢ ssania, jak wykazuje réwnanie, maleje tez ze wzrostem
szybkosci pompowania, ro$nie bowiem wtedy nie tylko energia kinetycz-
na, lecz takze opory.

Istotny jest wplyw temperatury cieczy, gdyz ci$nienie przed pompa pXx
nie moze spas¢ ponizej preznosci jej pary nasyconej. W przeciwnym bo-
wiem przypadku nastgpitoby wrzenie w przewodzie, zwane kawitacjg lub
przerwaniem strumienia. Prowadzi ono do zaktocen lub przerwania dzia-
tania pompy. Ze wzrostem temperatury rosnie prezno$¢ pary (graniczna
wartosé p”, a ciezar wiasciwy cieczy y nieco maleje. Stad mozna przed-
stawi¢ wartosci (pily) i (pQy), a takze ich réznice (odlegtosci miedzy krzy-
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wymi na rys. 1-11) jako funkcje temperatury. Odejmujgc 1 m (dla wody)
na wahania ci$nienia atmosferycznego oraz odpowiednig warto$¢ na energie?
kinetyczng i opory, stosownie do ostatniego réwnania otrzymamy krzywa
wysokosci ssania (z*- z0) jako funkcje temperatury. Moze ona mie¢ warto-

P5-

Rys. 1-11. Wysoko$¢ ssania pompy

§ci ujemne (dla goracych cieczy, kondensatu) co oznacza, ze pompa musi
by¢ ustawiona ponizej poziomu cieczy.

Stosujac réwnanie Bernoullego ponadto dla przekroju za pompa i dla
zwierciadta cieczy w gornym zbiorniku (rys. 1-12), otrzymamy

Uwzgledniajac, ze Srednice przewod6éw przed i za pompag sa zwykle
jednakowe (t<2 m Ad), z rownan [1-50] i [1-49] otrzymamy rdznice
cisnien, ktérg pokonuje pompa

v P/° +(za~zQ+Z=* Ap +Az+Z [1-56]
gdzie Z oznacza sume opordw (ZQJ |1 Z25) przewoddw przed i za pompa.

Wyraz (p* pt)ly jest nazywany wysokosciag pompowania H. Mozna
wykazac, zi* iloczyn rdznicy cisnien na pompie (Pa—Pi) i natezenia objeto-
sciowego pompowania V (wydajnos$ci) oznacza prace pompy na jednostke
czasu. Uwzgledniajgc sprawno$¢ pompy >, otrzymamy stad moc silnika

[1-57]
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Kazda pompa ma witasng charakterystyke, tj. zalezno$¢ miedzy wyso-
koscig pompowania H i wydajnoscig V (rys. krzywa b na rys. 1-12). Mozna
znalezé jakg wydajno$¢ uzyska sie z danej pompy zatgczonej do okre$lonego
uktadu (rys. 1-12). Uwzgledniajac zalezno$¢ oporu Z od predkosci przepty-
wu (np. wedtug réwnania Darcy-Weisbacha), a wiec i od natezenia objeto-

Rys. 1-12. Okre$lenie wydajnosci pompy

Sciowego V, stosownie do réwnania [1-56] mozna okre$li¢ wysoko$é pom-
powania H jako funkcje V (krzywa a na rys. 1-12). Przeciecie tej krzywej
z krzywg charakterystyczng pompy da wydajno$¢ pompowania w danym
uktadzie. Przeciecie tej linii z krzywg charakterystyki pompy b da wydaj-
no$é V0, jakg w tym uktadzie wykaze dana pompa.

Jezeli jedna pompa ma za matg wydajnos¢, wowczas mozn, polaczyé
réwnolegle dwie (lub wiecej) pomp tego typu (rys. 1-13).
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Podwajajac wartosci V z linii (a) charakterystyki jednej pompy, przy
danym sprezeniu Ap (lub wysokosci pompowania H), otrzymamy charak-
terystyki zespotu dwéch pomp (b). Przeciecie tej linii z krzywa (c) odpo-
wiadajgcej rownaniu [1-56] dla danego uktadu pozwala w analogiczny jak
poprzednio spos6b znalez¢ aktualng wydajnosé VO pompowania. Znajgc
warto$¢ wydajnosci (V0'2) kazdej z pomp, mozna z jej petnej charaktery-
styki okresla¢ zuzycie mocy przez kazdg z nich.

W przypadku koniecznosci powiekszania sprezenia tgczymy pompy
szeregowo (rys. 1-14). Podwajajac sprezenie z charakterystyki jednej pom-
py (@) otrzymamy linie charakterystyki zespotu (b) dwoch pomp (lub
dmuchaw). Analogicznie jak poprzednio przeciecie tej linii (b) z krzywg (c)

Rys. 1-14. Szeregowe po-
tagczenie pomp

charakterystyki uktadu (réwnanie [1-56]) daje aktualng wydajnos¢ takiego
zespotu Vo- Stad tez tatwo znalez¢ zuzycie mocy przez kazdg z pomp, we-
dtug petnej charakterystyki pojedynczej pompy (stosownie do wartosci V0.

Spos6b obliczenia uktadu szeregowego jest tylko przyblizony w przy-
padku dmuchaw gazowych, gdyz drugi stopien pracuje przy innym cisnie-
niu wlotowym wiec jego charakterystyka, a rowniez obcigzenie silnika,
bedzie nieco inna niz w stopniu poprzednim. Stad tez rzadko tgczy sie
wiecej niz dwie dmuchawy w szereg.

1.1.5. Przeptywy pod niskim ci$nieniem

Pod bardzo niskim cisnieniem (,,gteboka préznia”) lepko$¢ gazéw za-
czyna zmieniaé sie proporcjonalnie do cisnienia, co powoduje tez zmiane
charakteru przeptywu. Jezeli w warunkach umiarkowanej prézni ruch jest
laminarny (mata gesto$¢, mata liczba Re), w warunkach prézni gtebokiej,
a scislej gdy $rednia droga czasteczek staje sie wspdtmierna ze $rednicg
przewodu, ma miejsce tzw. ruch molekularny. PrzejScie od jednego rodza-
ju ruchu do drugiego nie jest ostre, ale odbywa sie stopniowo.

Natezenie masowe przeptywu gazu W jest rowne iloczynowi natezenia
objetosciowego V i gestosci gazu g. Gesto$¢ ta jest proporcjonalna do cis-
nienia p (w statej temperaturze)

W«V(? = aVp [1-58]
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gdzie wspéiczynnik proporcjonalno$ci miedzy gestoscig i cisnieniem, cha-
rakterystyczny dla danego gazu i temperatury. Poniewaz w technice préz-
niowej zwykle temperatura jest stata wiec natezenie masowe przeptywu
mozna definiowaé iloczynem pV, gdzie najczesciej p wyraza sie w mikro-
metrach (10~3mm) stupa rteci, a V — w litrach/s.

Stosuje sie tez pojecie przewodnictwa C danej rury — definiowanego
jako stosunek tak okreslonego masowego natezenia przeptywu (pV) do réz-
nicy ci$nien (pi- p2 na koncach uktadu, a wiec analogicznie do przewod-
nictwa elektrycznego

c= [1-59]
Pi~P2
Stad tez wynikajg pewne analogie przy szeregowym ustawieniu prze-
wodnikéw prozni (rur, komor). Ogdélny spadek cisnienia w catym ukitadzie
(p0—p,,) bedzie sumg spadkdéw w kolejnych przewodnikach

PO-Pn = (Po-Pl)+ (PI-P2+ - + (Pn-I~Pn) t1"'60]
Uwzgledniajgc definicje [1-59] zar6wno dla kazdego elementu, jak i dla
catosci uktadu, otrzymamy

11
o= TN+ T+ [1-61]
U ~l 2 3

W przypadku szeregu réwnolegtych przewodnikéw, suma natezen
przeptywdw moze by¢ przedstawiona nastepujaco:

pV = (pV)1+ (pV)2+ (pV)s+ .. [1-62]
gdzie (pV)i, (pV)2... sg to natezenia masowe przeptywu przez kolejne row-
nolegte przewodniki. Uwzgledniajagc, ze w kazdym przewodniku takiego
uktadu ma miejsce jednakowy spadek cisnienia, otrzymamy

C = Cl+ C2+ C3+ ... [1-63]
a zatem przewodnictwo catego uktadu jest sumag przewodnictw elementow
réwnolegtych.

Przewodnictwo prostej rury moze by¢ okre$lone na zasadzie rownania
Knudsena z teorii kinetycznej gazu podajagcego predkos¢ liniowg przepty-
wu molekularnego w rurze o promieniu r, gdy na jej dtugosci L wystepuje
spadek cisnienia (pj—p2), dla gazu o masie czgsteczkowej M

4 . f~KT~r (P P2

u=y |/ Ty m- t — — [1-64]
Uwzgledniajac, ze iloczyn tej predkosci i przekroju rury Jtd24 jest
natezeniem objetoSciowym V, na zasadzie definicji przewodnictwa i przy
uwzglednieniu poprawki doswiadczalnej Y uzyskuje sie wyrazenie na prze-

wodnictwo prézniowe prostej rury dla ruchu molekularnego

112k /IRT~ d3

c= e f/lir "1y n-65]
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gdzie Y jest poprawka doswiadczalng majaca nastepujgcg postac:

1 +(VRTIMI<u)pd
1+ ((/RT/M/0,81/0)pd

[1-661

gdzie /i — lepko$¢ gazu, p — jego cisnienie.
Dla powietrza w temp. 20°C otrzymamy stagd (C — litr/s, L, d — cm,
p — \im Hg)

C= 12’17I \(-l+ 028Pd \ V n 671

Mozliwe jest tez sformutowanie wyrazen na przewodnictwo innych
elementow. Tak wiec przewodnictwo otworu o przekroju F w zbiorniku
posiadajacym swoj przekroj FOprzedstawia sie nastepujgco

c-5rV fLjp(pfe-)Y t1-68)

Dla powietrza w temp. 20°C i dla okraggtego otworu o $rednicy d otrzy-
mamy stad

0=9,15~— ) [1-69]

W przypadku krétkiej rury (L <C 12d) odprowadzajacej gaz ze zbior-
nika mamy uktad szeregowy (otwér o przewodnictwie COi rura o prze-
wodnictwie Ci). Stosownie do réwnania dla uktadu szeregowego [1-61]
otrzymamy stad réwnanie og6lne i dla powietrza w temp. 20°C

c =" = H-70]
1+ cf ZV ™ + °’752 d

W przypadku przeptywu kanatem o przekroju niekotowym, ale pro-
stokagtnym o bokach a, b nalezy w tych réwnaniach operowaé S$rednica
zastepczg d przewodu kotowego, ktory miatby te sama powierzchnie (rtd;/4)
co dany prostokat (a<h).

W przypadku niezbyt glebokiej prézni mozna przyjaé rownolegte wy-
stepowanie obu rodzajow ruchu (molekularnego i laminarnego). Skad we-
dtug zaleznosci [1-63] przewodnictwo ogdlne C jest sumg przewodnictwa
ruchu laminarnego CLi przewodnictwa ruchu molekularnego Cm.

Przewodnictwo dla ruchu laminarnego moze byé obliczone przy po-
mocy réwnania Poiseilla [1-6] i definicji przewodnictwa [1-59], stad wy-
razenie ogdlne oraz dla powietrza w temp. 20°C

Ci=(t”~ ) p=018T p



Przewodnictwo jest w tym przypadku proporcjonalne do cisnienia,
podczas gdy przy ruchu molekularnym jest ono niemal niezalezne od cis-
nienia.

Petne przewodnictwo prostej rury wyraza sie wiec zaleznoscig naste-
pujaca:

A1 Je— /"RT d\r, dlI
61 J M L 128/uL P [ ]

dla powietrza za$ w temp. 20°C mamy

Rdéwnania te moga by¢ stosowane we wszystkich przypadkach, tj. gdy
nie wiemy, czy ruch jest laminarny, czy molekularny. Poniewaz Cm jest
niemal state, zas CL proporcjonalne do cisnienia, wiec pod bardzo niskimi
cisnieniami udziat CL jest znikomy, a pod wyzszymi udziat C,, jako pozycji
statej, wobec silnie rosngcej wartosci C/., nie odgrywa roli.

Jezeli pompa o statej wydajnosci S liczonej zawsze na warunki panu-
jace na ssaniu opréznia zbiornik o objetosci V, woéwczas w czasie réznicz-
kowym dr cisnienie w zbiorniku spada o dp. Masa gazu, jaka opuscita zbior-
nik, moze by¢ wyrazona iloczynem Vzdp (analogicznie do sposobu wyraza-
nia natezen przeptywu iloczynem Vp). Objeto$¢ gazu usunieta przez pom-
pe wynosi Sdt, a wiec masa (tym sposobem wyrazona) bedzie réwna pSdr.

Otrzymujemy stad réwnanie rézniczkowe

—Vzdp = Spdr [1-74]

Catkujac to réwnanie w zatozeniu statej wydajnosci S znajdziemy
czas, w ciggu ktdrego w zbiorniku ci$nienie spadnie od pOdo p

W przypadku zakresu zmiennej wydajnosci S korzystamy z krzywej
charakterystyki pompy: S = f(p): i catkujemy graficznie. Z réwnania tego
wynika, ze im nizsze ci$nienie, tym wolniej ono spada w miare uptywu
czasu.

Nalezy tez zwrdci¢ uwage, ze jezeli pompa o wydajnosci S zostanie
potaczona ze zbiornikiem rurg o przewodnictwie C, wéwczas wydajnosé
oprozniania zbiornika lub wydajno$¢ pompy, liczone na cisnienie panujace
w zbiorniku, spadnie do warto$ci St. Natezenie wyptywu ze zbiornika wy-
nosi pXxS Ale przed pompg ci$nienie spada do wartosci p2 stagd to samo
natezenie przeptywu moze by¢ wyrazone iloczynem p2S

PiS1~ p2S . [1-76]
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Cisnienia Pi i p2 sg zwigzane przewodnictwem C rury stosownie do
wyrazenia [1-59], Z obydwu tych zaleznosci wynika wydajnos¢ S1pompy
z przewodem o przewodnictwie C, w stosunku do wydajnosci samej pom-

Py S

Oznacza to oczywiscie spadek wydajnosci: St< S.

1.2. Procesy ruchu ciat statych w ptynach

1.2.1. Opor osrodka

Podczas ruchu bryty w plynie cisnienie dziatajagce na jej calg po-
wierzchnie daje w wyniku site (parcie) skierowanag przeciwnie do kie-
runku ruchu.

Parcie to, zwane oporem os$rodka R jest proporcjonalne do rzutu bry-
ty F na powierzchnie normalng do kierunku ruchu (co wynika z rozktadu
wektorowego)

R = pF [1-78]

Cisnienie dynamiczne ptynu p wywotane ruchem bryty jest funkcja
Kilku parametréw

p = f(d,utetu) [1-79]

gdzie d — Srednica (zastepcza) bryty, u — predkos¢ liniowa bryty, g— ge-
sto$¢ ptynu, fi — jego lepkosé.

Metodg analizy wymiarowej, mozna przeksztalci¢ to wyrazenie do
funkcji utamkow bezwymiarowych

JP =0 - 0 (Re 1-80
e { o) (Re) [1-80]
Wynik ten daje sie przeksztatci¢ do postaci analogicznej do réwna-
nia oporo6w w rurach
R v2
= [1"81]

gdzie A— ,wspliczynnik oporu osrodka”, bedacy funkcjg liczby Rey-
noldsa.

Liczba Reynoldsa jest kryterium rodzaju ruchu. Dla kul w zakresie
Re od 10“4 do 0,4 ruch ma charakter laminarny, a wiec kula przesuwa sie
bez wiréw miedzy rozchylajgcymi sie warstwami ptynu (przy Re < 10“4
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wystepuja komplikacje spowodowane ruchami Browna). Dla ruchu lami-
narnego wspdtczynnik oporéw moze by¢ wyprowadzony teoretycznie i wy-
nosi

1= -17- 1-82
ke [1-82]
Stad po podstawieniu do réwnania oporu os$rodka [1-81], otrzymamy

R— du [1-83]

Wyrazenie to formutuje prawo Stokesa, wedtug ktérego opdr osrod-
ka jest proporcjonalny do predkos$ci ruchu kuli, jej S$rednicy i lepkosci
ptynu.

Dla bryt ksztattu niekulistego gorne kryterium Re wystepowania ru-
chu laminarnego zalezy od sferycznosci bryty y= czyli stosunku powierzch-
ni kuli o tej samej objetosci co dana bryta do powierzchni tej bryty. W kaz-
dym razie dla wszelkich ksztattéw przy Re < 0,05 ruch jest laminarny.

W tym przypadku wspltczynnik oporéw mozna przedstawi¢ réwnaniem
empirycznym

X=

— [1-84]
Re 0,843 1gTy70,065)

Przy wartosciach Re od 103 do 2 <105 dla kul ruch ich ma charakter
burzliwy, tzn. za kulg tworzg sie wiry. Wéwczas wspéitczynnik oporow jest
wartoscig statg @ = 0,44) i prowadzi do nastepujacego wyrazenia opoiu
osrodka:

R = 0,22Fqu2 [1-85]

Rys. 1-15. Wspotczynniki oporow osrodka
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Jest to sformutowanie prawa Newtona, wedtug ktérego opdr osrodka
jest proporcjonalny do kwadratu predkosci, kwadratu $rednicy bryty (F =
= Jtd24), oraz gestosci ptynu (a nie zalezy od lepkosci).

Dla bryt ksztattu niekulistego dolna granica Re stanowigca kryterium
ruchu burzliwego jest wyzsza i zalezna od sferycznosci. W kazdym razie
dla dowolnego ksztattu bryty przy Re > 2000 ruch jest burzliwy.

Wspotczynnik oporu ruchu burzliwego dla bryty niekulistej jest na-
stepujacg funkcjg empiryczng sferycznosci:

A= 5,31—4,88ip [1-86]

Zakres przejsciowy miedzy ruchem czysto laminarnym i burzliwym
ma miejsce dla kul przy: 0,4 < Re <C103 Dla czesci tego zakresu, tj.
2,0 < Re <C500, mozna stosowacé rownanie empiryczne Allena

Natomiast dla 0,4 <CRe <C2,0 zaleca sie stosowa¢ rownanie [1-82]
aktualne dla ruchu laminarnego, a dla 500 <C Re <C 1000 — réwnanie [1-86]
aktualne dla ruchu burzliwego. Sytuacja, w ktérej Re !> 2,105 zachodzi
tylko w balistyce.

Najdogodniej operowa¢ wykresem wspéiczynnika A przedstawionym

na rys. 1-15 i aktualnym dla kul przy if = 1,0 oraz dla bryt o sferyczno-
sci yj <ClI.

1.2.2. Opadanie grawitacyjne ustalone

Kula o $rednicy d, a wiec objetosci Jtd36, oraz gestosci gs podlega w pty-
nie o gestosci gdziataniu sity ciezkosci

w = (e«-e)9 [1-88]

Wskutek dziatania sity ciezkosci bryta opada z pewnym przyspiesze-
niem. W miare wzrostu jej predkos$ci opér ro$nie az do zréwnowazenia go
z ciezarem bryty. Po zrédwnowazeniu tych sit ruch musi by¢ jednostajny.
W problemach inzynierii chemicznej mozna w przyblizeniu przyjaé, ze
moment tego zrobwnowazenia nastepuje bardzo szybko. Z warunku zatem
zréwnania (R = W) wedlug zaleznosci [1-88] i [1-81] oraz uwzglednienia,
ze dla kul (F = nd2), otrzymamy

1-89
3 u2q [ ]

Rdéwnanie to w oparciu o wykaz wspotczynnikow X (lub odpowiednie-
go rownania) daje og6lng zalezno$é miedzy predkoscig opadania u i $red-
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nicg kuli d. Ma ono jednak postaé uwiktang co mozna wyeliminowaé przez
zmiane ukfadu wspdtrzednych na wykresie dla wspdiczynnika /. Mnozac
obie strony ostatniego réwnania przez Re2 (rozwiniete po prawej stronie),
otrzymamy

ARe? 4 dStes- Q@

3 T [1-90]

W wyrazeniu tym po prawej stronie nie wystepuje predkosé u. W opar-
ciu o wykres wspotczynnikéw | (rys. 1-15) mozna skonstruowaé wykres za-
leznosci iloczynu {XRe2 od Re (rys. 1-16). Stad dla okreSlonej $rednicy

kuli d oraz znanych wartosci o, g, jumozna obliczy¢é warto$¢ prawej strony
ostatniego réwnania. Dla tej wartosci zmodyfikowany wykres podaje aktu-
alng wartos¢ Re, co pozwala obliczyé szukana predko$¢ opadania.

Analogiczne zagadnienie obliczania $rednicy kul d, opadajacej ze zna-
ng predkoscig, rozwigzuje sie dzielagc rownanie [1-89] przez Re, co daje

A9Mas~ )
Re ch;? [1-91]

Warto$¢ prawej strony réwnania mozna obliczy¢, gdyz nie wystepuje
tam $rednica d. Dalsza procedura polega na skonstruowaniu wykresu
NRe = f(Re), jak to przedstawia odpowiednia krzywa na rys. 1-16. Stad

odczytuje sie aktualne dla danego zagadnienia warto$ci Re, co pozwala
znalez¢ $rednice d.
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Jezeli wiadome jest, ze opadanie ma charakter laminarny, woéwczas

zamiast Xw ostatnim rownaniu mozna wprowadzi¢ wyrazenie [1-82], otrzy-
mujac predkos$¢ opadania kuli

O 192

Dla opadania bryt niekulistych wspotczynnik Xw réwnaniu [1-84] na-
lezy przedstawi¢ wyrazeniem [1-89], co daje wynik

y
184 084819 o [1-93]

W przypadku opadania burzliwego analogiczne przeksztatcenie réw-
nania [1-90] przy warunku K= 0,44 daje predko$¢ opadania kuli

u= 1,74]/ dG-Qg [1-94]
Dla bryt niekulistych warto$¢ 7 okresla wyrazenie [1-86], skad wyni-

ka
d(@s-Q)9 (12,1- 111 [1-95]

Na podstawie tych rozwazan mozna ustali¢ charakter zaleznosci pred-
kosci opadania od S$rednicy kul (bryt) okreslonej fazy statej w danym
ptynie. W zakresie prawa Stokesa predko$¢ ta wedtug zaleznosci [1-92]

Rys. 1-17. Predko$¢ opadania w zalezno$ci od $rednicy bryty

jest proporcjonalna do d~ czemu odpowiada parabola o osi pionowej
(rys. 1-17).
W zakresie prawa Newtona stosownie do wyrazenia [1-94] predkosé

jest proporcjonalna do | d, co oznacza parabole o osi ,,poziomej . Dla za-
kresu przejsciowego, predkosci mozna obliczy¢ wedtug metody ogélnej,
opartej na réwnaniu [1-89], Krzywa w tym zakresie ma charakterystycz-
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ny punkt przegiecia. Dla bardzo matych $rednic d wystepuja odchylenia
od prawa Stokesa wskutek ruchéw Browna.

Krzywa tego typu moze tez by¢ tatwo okreslona doswiadczalnie, zwia-
szcza dla bryt niekulistych.

1.2.3. Opadanie grawitacyjne nieustalone

W niektorych zagadnieniach nie mozna w przyblizeniu nawet zakta-
da¢ momentalnego zrownania sie sity ciezkoSci W i sity oporu osrodka R.
W wyniku tego stosownie do praw mechaniki bryta o masie m podlega
przyspieszeniu du/dr

W —R = m (dujdr) [1-96]

Uwzgledniajgc poprzednio podane wyrazenie dla W [1-88], dla R [1-81]
oraz warto$¢ m — réwna g4rd36, otrzymamy

Ale predko$¢ u mozna wyrazi¢ przy pomocy liczby Reynoldsa

u=3ETr 114,81
Stad poprzednie réwnanie mozemy przeksztatci¢ przy uwzglednieniu, ze
F jest rowne (Jtd24), a m rowne ("Jtd36)

434 * = Qd2 0- 1K
gdzie przez @ oznaczono wyrazenie, ktore po obliczeniu jest rowne
4 ~ AN
» =y 7 ez "Q [1-100]

Poréownujac ten wynik z wyrazeniem [1-90] tatwo stwierdzi¢, ze od-
powiada on iloczynowi ”Rej; dla stanu réwnowagi miedzy sitg ciezkosci
i oporu o$rodka, a wiec i predkosci uOopadania ustalonego.

Na zasadzie poprzedniego rownania mozna okresli¢ czas, jaki musi
uptyna¢ od momentu, gdy predkos¢ wynosita u0 (a wiec i wartosci Re0)
do chwili, gdy predkos$¢ ta wyniesie u (zwykle u0= 0)

Re Re

3™ f dRe _ f dRe

~ie7<Fz ~ J <g_ARe* ” J IRe"-ARe2 t1"101!
Re0 1 Reo

Dysponujac wykresem warto$ci wspétczynnika Xwzgledem Re dla da-
nego typu bryt (rys. 1-15), mozna obliczy¢ graficznie catki (warto$¢ @ jest
stata). Droga, jaka bryta przebiegnie w tym czasie r, wyniesie



Wartos¢ te mozna okre$li¢, dysponujac zaleznoscia Re od r z po-
przedniej zaleznosci.

Mozna unikng¢ catkowania graficznego rownania [1-101], jezeli wie-
my, ze ruch jest laminarny, tj. dla wspdtczynnika X jest aktualne wyrazenie
[1-82]. Stad iloczyn (/IRe2 moze by¢ zastapiony przez warto$¢ (24 Re). Ana-
logicznie tez wyraz @ czyli (ARe®), mozna zastapi¢ wartoscig: 24 Rem

Po scatkowaniu mamy stad

(fH/R™M1S ) [I-i03]

Ale iloraz réznicowy liczb Reynoldsa mozna zastgpi¢ ilorazem roéznicowym
predkosci. Ostatecznie mamy stad

1-104
18/t n§ u —% 1 ° [ ]

W przypadku gdy jesteSmy pewni, ze ruch od poczatkowego momentu
jest burzliwy, woéwczas wspotczynnik X jest staty (dla X = 0,44). Na drodze
analogicznego catkowania mozna dojs¢ do wynikju

In (Remt+Re) «(Rem—Re0

2RemA " (Remt+Re(+(Rem-Re) [1-105]

Uwzgledniajgc znaczenie Rem oraz zastepujac ilorazy réznicowe Re przez
ilorazy réznicowe predkosci u, otrzymamy

_2.—SA-I'n
QA QU (umt+u 0 -{um—u)
W wyrazie tym wspotczynnik X = 0,44. Jezeli bryta ma ksztatt niekulisty.
Wartos¢ te nalezy zastgpi¢ przez podang réwnaniem [1-86]. Analogicznie
przy ruchu laminarnym stosownie do réwnania [1-84] w liczniku prawej
strony réwnania [1-103] nalezy wstawi¢ wielkosci: 0,843 Ig(yV0,065).
Nieustalony ruch ciala stalego w gazie ma miejsce w przypadku
wdmuchiwania pytu (np. paliwa) normalnie do strumienia gazu (powietrza).
Nie ma tu wprawdzie opadania grawitacyjnego, ale ruch dziataniem bez-
wiadnos$ci. Okazuje sie, ze pylinka nawet w czasie bardzo diugim nie
moze wnikng¢ dowolnie daleko w gigb strumienia gazu. Maksymalny gra-
niczny zasieg pytu Xm moze byé obliczony, gdyz na pylinke dziata tylko
sita oporu o$rodka R, ktdra musi by¢ réwna iloczynowi jej masy i przy-
spieszenia (ujemnego)

X =

[1-106]

= - - A -
R=-m -~ [1-107]

Opér R wedtug prawa Stokesa jest réwny iloczynowi (3Jtd/tU*), masa
za$ pylinki wynosi (f5Jtd36). Stad otrzymujemy réwnanie

it = dr = Kdr [1-108]
Ux \ d2s)
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gdzie K oznacza utamek w nawiasie. Po scatkowaniu tego réwnania otrzy-
mamy

Ux~ U0‘e~Kr [1-109]

gdzie Uo — poczatkowa predkos¢ pylinki (w kierunku poprzecznym do
strumienia). Stad mozna okresli¢ droge X w tym kierunku, przebytg przez

pylinke (zasieg)
= [1-110]
Maksymalny zasieg odpowiada warunkowi Ux — 0, skad wynika

v = d2U°QF [1-111]
18fA
A wiec, jezeli chcemy zwiekszy¢ zasieg pytu X m, nalezy odpowiednio
podwyzszy¢ jego predkosé wylotowg £70.

1.2.4. Opadanie zaktocone (sedymentacja)

W procesie sedymentacji, czyli grawitacyjnego oddzielania ciata sta-
tego od cieczy (zageszczania), ma miejsce tzw. opadanie ,,zaktdcone” w prze-
ciwienstwie do poprzednio rozpatrywanego opadania ,,swobodnego”.

Przy wiekszych stezeniach zawiesin zachodza kolizje redukujace wie-
lokrotnie predko$é opadania (w poréwnaniu z opadaniem swobodnym).
Predko$¢ ziarn wzgledem cieczy w takiej stezonej mieszaninie moze by¢
okreslona przy pomocy rownania Stokesa [1-92], gdzie jednak zamiast ge-
stosci cieczy i jej lepkosci wystepuje gestos¢ srednia zawiesiny oz oraz lep-
kos¢ tej zawiesiny jtiz

d2Q—Q)g
— 11112

Gesto$¢ pozorng zawiesiny gz mozna obliczy¢ za pomocg ,,porowatosci”
zawiesiny s (utamek objetosSci zajety przez ciecz), gestosci ciata statego
gsi cieczy q

N o= e*(1- f)+e8 [i-1i3]
Stad roznica (gs~ ) wystepujgca w poprzednim réwnaniu wynosi
& QZ= #&-Q) [1-114]

Interesuje nas jednak predkos$¢ opadania wzgledem $cian naczynia U,
a nie wzgledem cieczy Uc. Predkos$¢ objetoSciowa ,,przeptywu” w dét ciata
statego (na jednostke objetosci uktadu) moze by¢é wyrazona iloczynem
(1—=e) U. Predkos¢ liniowa przeptywu cieczy w gére wzgledem $cian naczy-
nia jest (Uc—U), predkos$¢ objetosciowa e(Uc—U). Poniewaz wystepuje

44



wyciskanie cieczy pizez opadajace ziarna, wiec obie te predkos$ci objeto-
sciowe muszg by¢ jednakowe, co daje ostatecznie

U = Ts [1-115]
Lepkos$¢ zawiesiny jest funkcjg porowatosci

[*e-ilr [i-iis]

Uwzgledniajac te wyrazy w réwnaniu [1-112], mozemy obliczy¢ pred-
kos¢ opadania wzgledom $cian naczynia

m_ _&Elgza)ge” i @) = Usexr @) [1-117]

gdzie U,. — predkos$¢ swobodnego opadania wedtug prawa Stokesa.

Funkcja f(0, moze by¢ przedstawiona réwnaniem empirycznym,
np. (13).

f(f) = 10 070,123—-- [1-118]
przy czym ostatni wyraz jest aktualny przy e< 0,7.

Jezeli ziarna opadajace majg budowe ktaczkowatg, wéwczas mogg one
porywac ze sobg pewng ilos¢ cieczy. W tym przypadku poprzednie rowna-
nia nalezy modyfikowaé, wstawiajagc zamiast porowatosci rzeczywistej s
porowato$¢ pozorng  obliczong nastepujaco:

= =& fI_1191
L

gdzie a warto$¢ stata dla danego rodzaju ziarn, wyznaczona doswiad-
czalnie.

Przy opadaniu zaktdconym zawiesiny ztozonej z ziarn jednakowej wiel-
kosci wszystkie ziarna opadajg z tg sama predkosScig, tworzac osad na
dnie naczynia. Stad porowato$¢ zawiesiny powstaje stata w czasie i prze-
strzeni (a tylko powierzchnia zawiesiny opada w stosunku do klarownej
cieczy nad nig).

W przypadku bardzo stezonych zawiesin ziarn kiaczkowatych obraz
ulega zmianie. Wszystkie ziarna tworzg jakby porowatg gabke, ktéra w wy-
niku zgniatania wiasnym ciezarem stopniowo ulega kontrakcji objetosci.

W tym przypadku porowato$¢ maleje z uptywem czasu, dgzac do war-
tosci granicznej (minimalnej). Predko$¢ opadania mierzona wysokoscig
stupa zawiesiny Z maleje stosownie do rownania

rl 7 A
- —k(Z-Z.yj) [1-120]
dr
gdzie Zx — wysokos¢ po bardzo dtugim czasie, odpowiadajgca minimalnej
porowatosci, a k ewspoOtczynnik charakterystyczny dla danego uktadu.



Catkujac to réwnanie, mozna znalez¢ zalezno$¢ miedzy poziomem osa-
du Z i czasem

i ~No2n Z[Zoo 1 _ )
In 10 7@~ In 50z 1 T fcr Milgﬂ
gdzie Z0 — poziom na poczgtku procesu. tatwo ustali¢ zwigzek miedzy
wysokoscig osadu i jego porowatoscig. Wystarczy przyréwna¢ objeto$¢ cia-
fa statego na poczatku procesu, w czasie r i w czasie nieskonczonym

Z0(l-g = Z(1-e) =Z21J1-0 [1-121a]
Uwzgledniajac to w poprzednim réwnaniu mozna wykazaé, ze czas zage-
szczania w tych samych granicach porowatosci od /0 do f nie zalezy od
wysokosci warstwy osadu Z0.

Podczas procesu sedymentacji okresowej zawiesina stopniowo opada,
wytwarzajac nad nig sfere klarownej cieczy. Zawiesina podczas osiadania
ma state stezenie, a wiec statg predkos$¢. Osad gesty narasta na dnie na-
czynia. W pewnym momencie ,krytycznym” zostaje tylko osad gesty,

Rys. 1-18. Wykres dla sedymentacji

ktory stopniowo ulega dalszemu zatezaniu dgzac do minimum porowatosci.
Zmienno$¢ poziomu zawiesiny osadu, a réwniez stezenia przedstawiono
na rys. 1-18.

Czas krytyczny xK (zaniku zawiesiny, a pozostania tylko osadu) zale-
zy oczywiscie od stezenia tej zawiesiny i jej poczatkowej wysoko$ci ZO.
Dla zawiesiny bardziej rozcienczonej czas krytyczny rK bedzie znacznie
krotszy niz dla stezonej (przy tej samej wysokosci poczatkowej Z0).

W warstwie osadu zachodzi poczatkowo state jej narastanie i zgnia-
tanie. Stad porowatos¢ osadu jest mniejsza przy dnie (starszy osad) niz
na jego powierzchni. Po czasie krytycznym (tK) osad juz nie narasta, wiec
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stezenie na jego powierzchni zaczyna rosngé (poprzednio przy r <CrK byto
state C0). Czas osiadania osadu od momentu krytycznego moze by¢ w przy-
blizeniu okreslony wedtug rdwnania [1-121]. Przyblizenie jest uwarunko-
wane tym, ze w momencie krytycznym (r = rK) osad nie ma statego steze-
nia na catej wysokosci. Jest to spowodowane jego poprzednim stopniowym
powstawaniem.

Szczegdblnie interesujacy jest proces sedymentacji zawiesiny gestej,
ktéra na poczatku w catej wysokosSci ma stezenie krytyczne, a wiec takie,
jakie panuje na powierzchni osadu w chwili zaniku zawiesiny rzadkiej.
W miare postepu procesu nastepuje zgniatanie osadu, przy czym obecnie
osad ma stezenie jednakowe na catej wysokosci (w danej chwili). Opa-
danie takiego osadu jest wtedy opisane rownaniem [1-121], Poczatko-
we stezenie krytyczne takiego osadu (Z0 dla r = 0) moze by¢ okreSlone
przez ekstrapolacje wynikéw badan zalezno$ci wysokos$ci osadu (po zaniku
zawiesiny) od czasu. Ekstrapolacja ta (najlepiej w uktadzie Ig Z, r) do war-
tosci r = 0 daje wysoko$¢ Zn a stad stezenie krytyczne C*. Z réwnania
[1-120] mozna stad okresli¢ predkos$¢ krytyczng osiadania U%odpowiadaja-
cg tej wartosci Z0.

Warunki takie wystepujg witasnie podczas ciggtej sedymentacji w od-
stojnikach (rys. 1-19). Zawiesina surowa wprowadzona centralng rurg

opada tworzac w aparacie tylko gesty osad. Na jego powierzchni istnieje
stezenie krytyczne CK i odpowiadajgca predkos$¢ krytyczna osiadania UK.

Poniewaz proces jest ustalony, wiec predko$¢ ruchu wody w gére nad
osadem musi by¢ tez rowna UK. Jezeli wydajnos¢ aparatu wynosi S kg
suchego ciata statego, Y,, zawarto$¢ cieczy (wody) w m3na 1Kkg tego ciata
w surowej zawiesinie, a Yi w zageszczonym osadzie (ktéry grabie usuwaja
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z aparatu), wowczas predkos$¢ objetosciowa wyptywu sklarowanej cieczy
bedzie: S(YO—Y?). Stad, oznaczajagc przez F powierzchnie odstojnika,
otrzymamy predko$¢ liniowg ruchu wody

StYe-Yi) Uk [1-122]

Rdéwnanie to pozwala okre$li¢ powierzchnie odstojnika F z doSwiad-
czalnie okreslonej lub obliczonej z réwnania [1-120] predkos$ci krytycznej
sedymentacji ZIKdla wysokosci osadu Z, ktdrg poda réwnanie [1-123] (me-
toda iteracji).

Giebokos$¢ odstojnika musi by¢ dobrana tak, aby czas osiadania byt wy-
starczajaco dtugi do uzyskania stezenia Y*. Czas ten xxmozna okres$li¢ z ba-
dan sedymentacji okresowej osadu w poczatkowym stezeniu krytycznym.
Stad wynika ilos¢ ciata statego w odstojniku (Sr*. Na powierzchni osadu
mamy stezenie krytyczne C& a na dnie — odpowiadajace wymaganej
zawartosci wody Yv Stad mozemy okresli¢ warto$¢ Srednig C i przy jej
pomocy znalez¢ objetos¢, jaka zajmuje osad w odstojniku

[1-123]

Stosunek tej objetosci do powierzchni osadu okre$lonej réwnaniem
[1-122] do wysokosci osadu da wiec minimalng gteboko$¢ odstojnika.

Dalsza dyskusja pozwala znalez¢ zwigzek miedzy obcigzeniem od-
stojnika S oraz wysokoscia zawartego w nim osadu Z. Stad dla danego
odstojnika mozna okre$li¢ obracanie maksymalne Sm, przy ktérym osad
zacznie sie przelewac¢ do rynny obwodowe;j.

Nalezy jednak zaznaczyé¢, ze metoda ta jest przyblizona ze wzgledu
na przyjeta jednokierunkowo$¢ przeptywu cieczy w odstojniku. W rze-
czywistosci profil hydrodynamiczny jest bardziej skomplikowany.

1.2.5. Separacja hydrauliczna

Separacja hydrauliczna jest oparta na zasadzie wyzyskania réznic opa-
dania ziarn mieszaniny ciat statych (zwykle rudy i ztoza). Zmielona uprzed-
nio mieszanina opada do ptynacego z pewng predkoscig strumienia wody.
Zaleznie od predkosci opadania ziarna opadajag w odpowiednim miejscu
aparatu. W ten sposéb moze nastgpi¢ catkowite lub czeSciowe rozdzielenie
kazdego z materiatbw. W przypadku rozdzielenia czeSciowego poza frak-
cjami czystymi wystapi frakcja mieszana. Przebieg takiego procesu mozna
przewidzie¢ jezeli dysponujemy krzywymi predkosci opadania w zalez-
nosci od S$rednicy ziarna dla obu sktadnikéw mieszaniny w aktualnym
zakresie tych $rednic d0—di (rys. 1-20).

Jezeli predko$¢é opadania danego ziarna wynosi u, a wysoko$¢ wody
w korycie h, wynika stad czas opadania (h/u). W tym samym czasie woda
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ptynaca z predkoscig Un przeptynie odcinek L od miejsca nasypu fazy
statej. Czas ten wyrazi¢ mozna tez stosunkiem (L/Uw). Stad wynika zalez-
no$¢ miedzy predkoscig opadania u i miejscem osadzenia danego ziarna

L U\vh

¥ [1-124]

Najblizej wlotu opadng wiec ziarna o najwiekszej predkosci opadania,
czyli najgrubsze ziarno rudy B (rys. 1-20). Zakres predkosci ul—u2 majg
tylko ziarna rudy o zakresie $rednic d/-'d 1, a zatem tak charakteryzowana

cze$¢ rudy osigdzie w korycie jako czysta frakcja |. Zakresowi predkosci
u2 Uj (a wiec odpowiedniemu odcinkowi koryta) odpowiada ruda o za-
kresie Srednic ziarn (do~~d"), oraz ztoze o ziarnach (d"—d2). Taki tez bedzie
sktad frakcji mieszanej Il. Trzecig frakcje stanowi¢ bedzie cze$¢ zioza
(czystego) o predkosciach opadania w zakresie u3—u4.

Opierajac sie na takiej analizie tatwo mozna wywnioskowaé, ze ma-
ksymalny zakres ziarn surowca Ad umozliwiajgcy petne rozdzielenie na
dwie czyste frakcje odpowiada jednemu schodkowi wyrysowanemu miedzy
krzywymi opadania sktadnikow (rys. 1-2la). Wdwczas bowiem kazdy sktad-
nik ma inny zakres predkosci opadania, a wiec i osobne miejsce osadzenia
w korycie.

Analogicznie mozna wykazaé, ze przy zakresie $rednic surowca odpo-
wiadajagcym dwu schodkom miedzy krzywymi (rys. 1-21b) otrzymuje sie
frakcje mieszang, ale sktadniki tej frakcji majg rézne i nie zachodzace nc.
siebie zakresy S$rednic ziarn. Oznacza to mozliwo$¢ pozniejszego rozdziele-
nia frakcji mieszanej przez przesiewanie.
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Jasne jest z tych réwnan, ze im mniejszy zakres $rednic ziarn w su-
rowcu Ad, tym tatwiejsze jest rozdzielenie. Im bardziej tez oddalone sg od
siebie krzywe opadania (wiekszy schodek), tym fatwiejszy jest réwniez roz-
dziat. Stad tez wniosek, ze w zakresie aktualno$ci prawa Newtona znacz-
nie korzystniejsze sg warunki klasyfikacji hydraulicznej (duze schodki),

Ad
Rys. 1-21. Dyskusja separacji hydraulicznej

niz w zakresie prawa Stokesa, gdzie schodki sg mate wskutek zblizenia
sie do siebie krzywych opadania (co réwniez przedstawiono na rys. 1-2la).

Gestos¢ cieczy ma tez istotny wptyw na mozliwosé rozdziatu. Predko-
$ci opadania zalezg bowiem od réznicy (gs~ g) i mozna je przedstawi¢ w po-
staci ogolnej

u=k(Q-6n [1-125]

przy czym n = 1 oznacza prawo Stokesa, n = 1/2 prawo Newtona, a przy
1/2 <Cn <C1 mamy zakres posredni. Stosunek predkosci opadania rudy u2
do predkosci opadania ztoza ux mozna wiec przedstawi¢ nastepujgco:

s @0
ul Q@&~Q

Poniewaz gestos$¢ rudy jest wieksza od gestosci ztoza (q2> Q), wiec z row-
nania tego wynika, ze przy wzroScie gestosci cieczy rosnie stosunek ujux
(bo gdy g->£8 u2ul-> 00). A wiec im wieksza jest gesto$¢ cieczy, tym
wieksze oddalenie od siebie krzywych predkosci, a stad tym fatwiejsze roz-
dzielenie. W praktyce stwarza sie sztucznie ,ciezkg ciecz”, uzywajac za-
miast wody zawiesiny wodnej drobno zmielonego magnetytu, a wiec po-
siadajgcej znaczng Srednig gesto$¢ (pewne iloSci magnetytu zatrzymane
w korycie tatwo usungé przy uzyciu magnesu).

[1-126]
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1.2.6. Odpylanie gazéw (grawitacyjne i bezwtadnosciowe)

Grawitacyjne odpylanie gazéw polega rowniez na osadzaniu pylinek
podczas przeptywu poziomymi kanatami pomiedzy pdtkami aparatu
(rys. 1-22). Odpowiednia liczba potek stwarza niewielkg wysokos$¢é h kazde-
go kanatu, co oznacza krotki czas opadania pytu, a stad umiarkowang dtu-

uU- l, ~
Rys. 1-22. Odpylanie grawitacyjne

gos¢ aparatu. Pionowa przegroda ma na celu wytworzenie witasciwego pro-
filu aerodynamicznego, a mianowicie jednakowej dtugosci drogi gazu na
kazdej z potek, co gwarantuje rownomierny przeptyw.

Opadanie pylinek odpowiada zakresowi prawa Stokesa. Poniewaz ge-
sto$¢ gazu g jest znikoma w porownaniu z gestoscig pylinek @ wiec row-
nanie predkos$ci opadania [1-92] sprowadza sie do postaci

d%9 [1-127]

18ju
Odlegto$¢ miejsca osadzenia pylinki od wlotu moze by¢ tez okreslona
przy pomocy réwnania [1-124]. Otrzymany wynik dotyczy pylinek o naj-
bardziej niesprzyjajacych warunkach, a wiec znajdujgcych sie na szczycie
danego strumienia (w miejscu wlotu na pétki). Poniewaz predko$¢ strumie-
nia 17,, jest stosunkiem (V/F) predkosci objetoSciowej gazu do przekroju
pionowego aparatu, stad réwniez z réwnan [1-127] i [1-124] wynika dtu-
gos$¢ aparatu L potrzebna do catkowitego usuniecia pylinek o $rednicy d

18hVvft

[1-128]
d2AxFg

gdzie h — odlegto$¢ wzajemna potek.

Zwykle srednice pylinek catkowicie usuwanych grawitacyjnie przyj-
muje sie d = 0,07 mm. Mniejsze pylinki mozna by tez usuwac¢ tg metoda,
ale wymagatoby to nieoptacalnie dtugich komér.
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Zastosowanie sity bezwtadnosci ,,odsrodkowej” pozwala przesung¢ gra-
nice praktyczna odpylania do $rednicy d — 0,006 mm. W tym przypadku
stosuje sie cyklony (rys. 1-23), gdzie strumiern gazu wpiywajac stycznie
przybiera profil aerodynamiczny ksztattu spirali. Jezeli predkosé obwodo-
wa pylinki jest U, jej masa m, a promien krzywizny spirali, po ktdrej

Rys. 1-23. Odpylanie w cyklonach

ona sie porusza — r, wowczas sita bezwtadnosci dziatajaca na pylinke w Kie-
runku promienia, do $cianki wynosi

W=m— [1-129]

Przyspieszenie sity bezwtadno$ci (U2r) moze by¢ wielokrotnie wyzsze
od przyspieszenia sity ciezkosci g, a stad odpylanie w cyklonie bedzie bar-
dziej efektywne niz w komorach grawitacyjnych.

Sita bezwtadnosci W réwnowazy sie z sita oporu osrodka, ktéra we-
dtug prawa Stokesa wyraza sie rGwnaniem [1-83].

Przyrownujac z tym ostatnie wyrazenie i zastepujgc mase pylinki
przez iloczyn jej objetosci (jtd¥6) oraz gestosci gs>otrzymamy skladowg
predkosci ruchu pylinki w kierunku promienistym ku $ciance cyklonu

dys u2
P -130!

Im mniejszy jest promien cyklonu, tym wieksza bedzie zatem pred-
ko$¢ osadzania ur. Zbytnie jednak zmniejszenie promienia cyklonu nie jest
mozliwe ze wzgledu na towarzyszacy mu wzrost oporéw przeptywu. Przy
wielkich przeptywach objetosciowych gazu trudnosci te mozna ominag,
stosujgc baterie rownolegle ustawionych cyklonéw (tzw. multicyklonéw).
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Sciste obliczenie procesu nie jest obecnie mozliwe ze wzgledu na
skomplikowany profil aerodynamiczny strumienia gazu w cyklonie. Stwier-
dzono np., ze predkos$¢ lokalna gazu maleje w miare oddalania sie od osi
cyklonu, a zblizania si¢ ku S$ciance (a wiec odwrotnie niz dla wirujgcej
bryty sztywnej). Stad tez, jezeli chcemy wykorzystaé ostatnie réwnanie,
musimy wprowadzi¢ kilka uproszczen. Zaktada sie mianowicie, ze: pred-
kos¢ U jest réwna predkosci wlotowej gazu do cyklonu, ar — to pro-
mien cyklonu. Dalej zaktadamy, ze szeroko$¢ spirali gazowej w cyklonie S
jest rowna szerokoS$ci strumienia w przewodzie wlotowym. Jezeli spirala
ma N zwojow, wtedy dtugos¢ drogi gazu w cyklonie wyniesie (2n,rN). Stad
czas opadania pylinki na Scianke (maksymalny dla pylinki znajdujacej sie
po wewnetrznej stronie spirali na wlocie) mozna przedstawi¢ nastepuja-
co:

Pozwala to wyrazi¢ predko$é opadania na $cianke Ur jako funkcje
predkosci obwodowej U. Uwzgledniajgc takg zalezno$¢ w réwnaniu [1-130],
otrzymamy S$rednice minimalng pylinek dO ktére w danym cyklonie bedg
catkowicie zatrzymane

[1-132]

Rownanie to ma znaczenie tylko przyblizone i jest niedogodne, gdyz
wymaga znajomos$ci liczby zwojéw N. Obserwacja cyklonéw szklanych
najczesciej wykazuje N ~ 1,5-3.

Pylinki o $rednicy mniejszej d < dO beda usuwane tylko czesSciowo,
zaleznie od ich potozenia w strumieniu wlotowym w stosunku do S$cianki
cyklonu (ta ich cze$é, ktora znajduje sie w odlegtosci S < SQod Scianki).
Warto$¢ S wynika z ostatniego rdwnania dla tej $rednicy d. Wobec row-
nomiernego rozmieszczenia pylinek w strumieniu stosunek (S/SOQ bedzie
wprost wskazywat jaka cze$é tych pylinek bedzie usunieta, czyli da spraw-
no$¢ odpylania > (dla okreslonej $rednicy d). Stosownie do ostatniego réow-
nania mamy

[1-133]

Zaleznosci tej odpowiada na wykresie (rys. 1-23) charakterystyki cy-
klonu (//, d) linia prosta. Wykres ten wskazuje, ze przy d > d 0 pylinki sg
usuwane catkowicie () —1pa przy d do sprawnos$¢ ich usuwania maleje
w miare zmniejszania $rednicy. Charakterystyka rzeczywista (dosvviad-
czalna) rézni sie nieco od teoretycznej wskutek upioszczen pizyjinowanych
w wywodzie teoretycznym.
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1.3. Procesy kontaktowania faz

1.3.1. Przeptyw przez tadunek nieruchomy (w skruberze)

Ten przypadek zetkniecia strumienia ptynu z nieruchomym porowa-
tym lub sypkim tadunkiem ma miejsce przy: adsorpcji w reakcjach kata-
litycznych, w niektorych procesach suszenia i in. Zasadniczy problem
techniczny stanowig tu straty ci$nienia podczas przeptywu przez taki ta-
dunek sypkiego ciata statego.

Kryterium przeptywu stanowi liczba Reynoldsa

He = —5 [1-134]
gdzie ju, g — lepkos¢ i gesto$¢ ptynu, u — predkos¢ liniowa pozorna (sto-
sunek objetoSciowego natezenia przeptywu do poprzecznego przekroju
aparatu), dz — zastepcza S$rednica elementéw (ziarn, kawatkow) wypet-
nienia. Srednice te okre$la sie jako réwna $érednicy kuli, majacej te sama
objetos¢ (nd6) co dane ziarno. Objeto$¢ tego ziarna jest stosunkiem jego
masy m do gestosci g, skad wynika

4-3J/F

W przypadku tadunku o ziarnach niejednorodnych, jezeli utamki ma-
sowe poszczegblnych frakcji o $rednicach ziarn dIf d2 d3 ..., sa Xu X2
X3. . wolwczas przecietna wielko$¢ ziarna dla catej mieszaniny moze by¢
przedstawiona umownie

d2= £ d,X, [1-136]

Stwierdzono, ze przy Re <10 przeptyw ptynu przez tadunek sypki
ma charakter laminarny.

Najczesciej z powodu matych przekrojow kanalikbw w wypetnieniu
i umiarkowanych predkosci przeptywu ma on charakter laminarny. W tym
przypadku opory mozna okresli¢ z teoretycznie wyprowadzonego réwna-
nia Kozeny (majgcego posta¢ analogiczng do réwnania Poiseilla dla la-
minarnego przeptywu przez rury)

_ [auL  (1—€)2
z=k'KiW hr~ gl

W réwnaniu tym £ oznacza porowatosé, czyli utamek ogdlnej objetosci
wypetnienia zajetej przez kanaliki (pory), a — powierzchnie wtasciwg wy-
petnienia na jednostke ogolnej jego objetosci, y — ciezar wiasciwy plynu,
k — wspotczynnik proporcjonalnos$ci, wyznaczony doswiadczalnie (w przy-
blizeniu k  5), L — wysokos$¢ (dtugos$¢) wypetnienia.
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Réwnanie to mozna przeksztatci¢ do postaci znacznie dogodniejszej.
tatwo mozna wykaza¢ rozwazaniami geometrycznymi, ze powierzchnia
wiasciwa a jest odwrotnie proporcjonalna do Srednicy zastepczej elementu
wypetnienia. Stad zamiast wartosci (lI/a) mozna wprowadzi¢ w ostatnim
réwnaniu S$rednice zastepczag dz. Ponadto mozna wprowadzi¢ czynnik
ksztattu ziarn 7, czyli stosunek powierzchni ziarna F do powierzchni kuli
o tej samej objetosci (o Srednicy dx)

93=3 Id* ~ 0,205 VW [1-138]

gdzie V — objeto$¢ ziarna: ~dV6. Na tej zasadzie podane jest réwnanie
empiryczne Leva (14):

200fiLu  (1- £)2

ya: fl-139]
Réwnania [1-137] i [1-139] mozna przeksztatci¢ do postaci nastepujgcej
1 €3 2y d23
— Zt -
u kar (1—€)8 fclL 200<r(i-£)2 [iL [1-140]

Wyrazenie w nawiasie kwadratowym jest tzw. wspétczynnikiem prze-
puszczalnosci K, zwykle okre$lanym dos$wiadczalnie i ujmujagcym wiasnos-
ci ciata statego

u—Kgp [1-141]

Oczywiscie iloczyn (uF) tej predkosSci liniowej pozornej i przekroju
aparatu F — daje predkos$¢ objetosciowg przeptywu.

W przypadku przeptywu poziomego gazu lub cieczy lub pionowego
gazu mozna zaniedba¢ wptyw ci$nienia statycznego i w ostatnim réwnaniu
zastagpi¢ opory przez spadek ci$nienia

Zy = Ap [1-142]

W przypadku przeptywu cieczy przez wysokie wypetnienie spadek
cisnienia okresla sie przy pomocy réwnania Bernoullego, ktore dla prze-
ptywu w gére przez wypeitnienie daje

Ap = y(Z+L) [1-143]
Natomiast przy przeptywie w dét otrzymuje sie analogicznie
Ap = y(Z—) [1-144]

Stad ostatecznie réwnanie przepuszczalnosci mozna przedstawi¢ w po-
staci nastepujacej:
u = [1-145]
fiL
gdzie znak (—) odnosi sie do przeptywu w gdre, znak (+) w dot.
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W szczeg6lnym przypadku sptywania cieczy przez wypetnienie tylko
pod dziataniem sity grawitacji, a wiec przy swobodnym zalewaniu wypet-
nienia u gory i swobodnym S$ciekaniu u dotu, nad i pod wypetnieniem pa-
nuje to samo cisnienie (np. atmosferyczne), a stad: Ap 0. Ostatnie row-
nanie sprowadza sie stad do postaci

u—K fi [1-

A wiec znajac wiasnosci cieczy (y-y/ft) oraz warstwy porowatej (K),
mozna okresli¢ pozorng predkos¢ obciekania.

Moze sie zdarzy¢ tez przeptyw burzliwy przy wypetnianiu. Wowczas
réwnanie [1-139] analogiczne do réwnania Poiseilla moze by¢ przeksztat-
cone do postaci analogicznej do rownania Darcy-Weisbacha (opory w ru-
rach)

L u2 (1-¢)°3"

cCV
Jest to postaé generalna, ktéra — jak tatwo stwierdzi¢ przez po-
réwnanie z wyrazeniem [1-139] dla ruchu laminarnego — daje n — 1 oraz
wspotczynnik oporéw X rdwny 400/Re. Natomiast dla ruchu burzliwego

<pli - [1-147]

Stopiony MgO0(ziarnapor)
Glina, cement
Szkto,porcel.(mat. glaci)

.................. Ruch burzliwy
u.uim
10 w 10 10 10 1656 Re 106
Rys. 1-24. Wspoétczynnik oporéw dla przeptywu przez wypetnienie

(Re > 10) zaréwno n, jak X zmieniajg sie w specyficzny sposob z liczbg
Reynoldsa. Wartosci te najdogodniej odczytaé z wykresu (rys. 1-24). Oka-
zuje sie, ze w zakresie ruchu burzliwego pewna role odgrywa szorstkos$¢
powierzchni elementow wypetniania.
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Jezeli wymiar elementow wypetnienia d7 jest juz wspoimierny ze
$rednicg skrubera D (np. tylko kilkakrotnie mniejszy), woéwczas opory prze-
ptywu malejg. Opor mozna wtedy przedstawi¢ nastepujgco:

Zn= ZAS [1-148]
gdzie Z op6r obliczony wedtug poprzednich rownan, a A3 — wspétczyn-
nik (A\ < 1). Jego wartosci jako funkcje stosunku dJD dla wypetnien

Tablica 1-3
Warto$ci wspotczynnika As dla kulek i ziarn
1
d-JD 10 || 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 03
i
|
Ruch laminarny 3 1 09 0,82 0,77 0,74 0,72 0,71
Ruch burzliwy 1 j 083 0,72 0,65 0,6 0,58 0,56

kulistych lub ziarnistych przedstawiono wedtug literatury (7) w tabl. 1-3.
Jednakze dla wypetnien z rozwinietag powierzchnig (np. pierscienie, sio-
detka) mozna przyja¢ Asco 1

1.3.2. Przeptyw przez tadunek fluidyzacyjny

W tym przypadku rozdrobnione ciato state jest intensywnie mieszane
przez ptynacy w goére strumien i pozostaje jakby zawieszone w tym stru-
mieniu. Stad ten sposob zetkniecia faz bedzie korzystny wtedy, gdy zalezy
nam na jednorodnosci fazy statej (np. suszenie ciat sypkich), uniknieciu

Rys. 1-25. Predkos¢ krytyczna fluidyzacji

lokalnych przegrzan (reakcji ze statymi katalizatorami) i gdy wazng role
odgrywa tatwy transport fazy statej (np. ciggta adsorpcja, ciagta kataliza).

Zwigkszenie przeptywu ptynu przez drobnoziarnisty tadunek sypki
znajdujacy sie w aparacie z dnem dziurkowanym powoduje wzrost opo-
rdw, a wiec i strat ciSnienia, czemu odpowiada linia rosngca na wykresie
(rys. 1-25). W pewnym jednak momencie nadci$nienie ptynu pod tadun-
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kiera przewyzszy cisnienie statyczne tego tadunku. Wowczas nastepuje
widoczna niewielka ekspansja tadunku, a wiec przejScie w stan najwiek-
szego spulchnienia (maksimum porowatos$ci). Dalszy wzrost predkosci prze-
ptywu powoduje przejscie catego tadunku w tzw. stan fluidalny. Ziarna
tadunku sg wprowadzone w ruch, podlegajgc intensywnemu mieszaniu.
Dzieki temu mieszaniu uktad nadaje sie bardzo dobrze do prowadzenia
réznych proceséw cieplnych, dyfuzyjnych i chemicznych miedzy fazg stata
i gazowg. Dalsze zwiekszenie predkosci przeptywu ptynu niemal nie po-
woduje wzrostu cisnienia pod tadunkiem, ale zwieksza intensywnos$é mie-
szania. Dopiero po przekroczeniu przez ptyn predkosci swobodnego opa-
dania w nim ziarn nastapi wywianie tadunku z aparatu.

Redukcja predkosci spowoduje ostabienie mieszania i w pewnym mo-
mencie przejscie w tadunek nieruchomy, ale o maksymalnej porowato-
Sci, wykazujgcej inng zalezno$¢ oporow od przeptywu niz poprzedni fa-
dunek nieruchomy (przed sfluidyzowaniem), ktory miat mniejsza porowa-
to$¢ (wiekszy stopien ubicia).

Warunkiem fluidyzacji jest, jak wida¢, przekroczenie pewnej krytycz-
nej predkosci UK ptynu. W tym momencie cisnienie statyczne fadunku
zrownuje sie ze spadkiem cisnienia ptynu przez nieruchomy fadunek (o po-
rowatosci maksymalnej £K). To ci$nienie statyczne jest réwne iloczynowi
wysokosci L tadunku i jego pozornego ciezaru wiasciwego (1—£& ¥s> gdzie
yig— ciezar wiasciwy fazy statej (ziarn)

AP = L (1-8)7s [1-149]
Strata cisnienia przy przeptywie (zwykle laminarnym) przez tadunek
sypki wynika z rownania [1-139]
Ap _ 200aLU <>
LS
Przyréwnujagc, otrzymamy stad predkos$¢ krytyczng 'fluidyzacji

[I-149a]

0,005dVe*
VK= eoblT_ £ [1-150]

Rownanie to wskazuje, ze podczas fluidyzacji gazowej wzrost tem-
peratury (wzrost lepkosci) powoduje redukcje predkosci krytycznej flui-
dyzacji. Wzrost $rednicy ziarn, a takze wzrost ich gestosci powoduje na-
tomiast wzrost predkosci krytycznej.

Réwnanie to zaktada znajomo$¢ maksymalnej porowatosci tadunku,
ktorg tatwo mozna oznaczy¢ doswiadczalnie.

W przypadku tadunku fluidalnego niejednorodnego przez dz nalezy
rozumie¢ $rednig statyczng wazong, obliczong tak jak dla tadunku nieru-
chomego z utamkéw masowych xt frakcji i Srednicy ziarn d; (z analizy
sitowej)

dz= £ xidi [1-151]
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Przy przeptywie gazu przez tadunek materiatu gruboziarnistego moga
wystepowaé zaktocenia, a mianowicie tworzenie sie pecherzy gazu. Moga
one urosng¢ do wielkosci wspotmiernej ze Srednicg aparatu, powodujac pul-
sacyjne wznoszenie sie ich w goérnej czesci. Pewnym Kkryterium wystepo-
wania tych zjawisk moze by¢ liczba Frouda

[1-152]

Przy Fr < 1 fluidyzacja jest na ogét normalna, a przy 1< Fr< 50 wy-
stepujg oméwione pulsacje.

W miare wzrostu predkosci ptynu maleje nieco stezenie fazy fluidal-
nej. Traktujac fluidyzacje jako ustalone opadanie zaktdcone, gdzie pred-
kos¢ ptynu jest zrbwnowazona z predkos$cig opadania, mozna wediug zalez-
nosci [1-117] przedstawi¢ predkos$¢ ptynu jako funkcje predkosci swobod-
nego opadania ziarn Us i porowatosci tadunku e Funkcja ta ma postac
dos¢ prosta

U

v [1-153]

Stosownie do danych literaturowych (10) wyktadnik a moze by¢ przed-
stawiony jako funkcja liczby Reynoldsa, okreslanej tak samo jak dla ta-
dunku nieruchomego

[1-154]

gdzie U — predkos$¢ pozorna przeptywu. A mianowicie: przy Re <C0,2 jest
a — 4,65, réwniez przy wysokich liczbhach Re !> 500, wyktadnik jest staty:
a — 2,39. Natomiast w zakresie tych dwdch wielkosci Re mozna przed-
stawi¢ ten wyktadnik nastepujaco:

a —b *Ret [1-159]

przy czym przy 2< Re<1,0 jest b =435 c¢= -0,03, natomiast przy
10 < Re< 500 jest b = 445 ¢c= —0,1.

Zaleznosci tej odpowiada linia prosta w uktadzie (Ig U, Ig €). Znajac
predkos¢ krytyczna UKi porowatos¢ tadunku fluidalnego w tym momencie
ek oraz predkos$¢ swobodnego opadania us (es = 1), mozna stad okreslac¢
zalezno$¢ miedzy predkoscig przeptywu i porowato$cig, a wiec i stezeniem
tadunku fluidalnego.

Wedtug doswiadczen (10) rownanie [1-153] jest stuszne tylko do war-
tosci e<C0,95. Natomiast dla bardziej rozcienczonych tadunkoéw fluidal-
nych (0,95 < e< 1,0) aktualna jest zalezno$¢ nastepujaca:

[1-156]
gdzie k — oznacza statg dla danego uktadu.
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Znajac porowato$é tadunku e przy okreSlonych warunkach przeptywu
ptynu, mozna oblicza¢ zmiane wysokosci tadunku. Jezeli w momencie kry-
tycznym wynosi ona LK, wtedy w chwili gdy tadunek ma porowato$¢ ¢
wyniesie ono L, przy czym obowigzuje zalezno$¢ wynikajgca z jednakowej
objetosci fazy stalej

L{l-e) = LK{I-eK) [1-157]

Stad wzrost (L~~LK), czyli AL — wysoko$¢ tadunku w poréwnaniu ze
stanem krytycznym, jest rowny

iW58]

Problem mieszania gazu w tadunku fluidalnym jest dos$é¢ specyficzny.
Ruch ptynu nie ma bowiem charakteru ,,ttokowego”, ale cze$¢ gazu ulega
mieszaniu bedac porywana przez cyrkulujgce ciata state. Problem ten be-
dzie omdwiony po6zniej w rozdziale (1.5) poSwieconym procesowi mie-
szania.

Predkos$¢ przeptywu przez tadunek fluidalny nie moze by¢ dowolnie
duza, wystepuje gorna granica Us, przy ktorej materiat staty zostaje wy-
wiany z tadunku fluidalnego. Ta granica predkosci jest ré6wna predkosci
swobodnego opadania ziarn ciata statego w danym ptynie. Predkos¢ ta dla
przypadku przeptywu laminarnego (Re<2) okresla sie réwnaniem [1-92]

1 d2q —m)g
V*=t& — ir— [1- 1591
gdzie gs 0znacza gesto$¢ ciata statego. Liczba Reynoldsa
(Re < 2) jest okreSlona przy pomocy tej predkosci maksymalnej (spraw-
dzenie).
Natomiast przy opadaniu burzliwym (Re > 500 — w przyblizeniu)
jest aktualne réwnanie [1-94] wynikajace z prawa Newtona

Us= 1,741/ [1-160]
\ Q

Jak wspomniano poprzednio, w uktadzie fluidalnym moga powstawac
pecherze gazu. Pecherze te wznoszg sie w gore jak przy barbotazu (perle-
niu) sie gazu w cieczy. Problem ten ma duze znaczenie, zw#aszcza dla reak-
toréw, gdyz porcja gazu zawarta w pecherzu moze nie reagowaé, zmniej-
szajac przez to ogolng konwersje. Moga by¢ tez przypadki fluidyzacji trdj-
fazowej, gdy do ciekiego uktadu fluidyzacyjnego dodawany jest reagent
gazowy w postaci pecherzykéw. Unoszenie tych pecherzykéw jest analo-
giczne do opadania bryt w plynie. Jednakze gesto$¢ fazy rozproszonej os
(gazu przy ruchu pecherzy) jest znikoma w poréwnaniu z gestoscig poczat-
kowg £ tadunku fluidalnego. Doswiadczenie wykazuje (10), ze w tym przy-
padku aktualne jest (jak dla barbotazu) ré6wnanie Newtona ze zmodyfiko-
wanym wspoétczynnikiem liczbowym 0,71 (zamiast 1,74). Uwzgledniajac
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ponadto, jak juz wspomniano, ze gs<"g, otrzymamy stad predkos¢ Ug
ruchu pecherzy gazu w tadunku fluidalnym

Ug= 0,71/gDz [1-161]

gdzie Dz oznacza $rednice zastepcza pecherzy gazu.

W czasie ruchu pecherza w gazie zachodzi opadanie swobodne z pred-
koScig Us ziarn ciata statego z gdérnej czesci pecherzy do dolnej, przy ma-
tych pecherzykach Ug Us i przemieszczanie sie pecherzy bedzie nastepo-
wato prawidtowo. Natomiast przy zwiekszeniu $rednicy Dz bedzie rosta
warto$§¢ Ug az do momentu charakterystycznego zréwnania tych predko-
§ci: JJS= Ug. Oznacza¢ to bedzie graniczne wielkosci (maksimum) stabil-
nych pecherzy gazu w fazie fluidalnej. Na zasadzie ostatniego réwnania
wymienionego warunku tej stabilnosci otrzymamy graniczng wielko$é pe-
cherzykéw

Dzm —2 : 0 [1-162]
y
Jezeli Srednica aparatu fluidyzacyjnego jest mniejsza od Dzm, to bedg po-
wstawacC pecherze co najwyzej Srednicg odpowiadajgce temu wymiarowi
aparatu.

1.3.3. Przeptyw w transporcie pneumatycznym

Ta metoda zetkniecia fazy statej i gazowej jest stosowana wdwczas,
gdy zalezy na Scisle wyregulowanym, krdtkim czasie zetkniecia fazowego
(np. ograniczone suszenie, reakcja chemiczna o ograniczonej konwersji)
lub tez, gdy jednoczes$nie z procesem powinien mie¢ miejsce transport
pionowy.

Szczeg6lnie wazna jest znajomo$¢ nadcisnienia AP, jakie musi miec
gaz (najczeSciej powietrze) na wejsciu do transportera, aby uzyskaé zada-
ny efekt. Nadcisnienie to jest sumag

AP = APS+ APO . [1-163]

gdzie APs — udziat ci$nienia statycznego, a APOudziat spowodowany opo-
rami. Udziat APswyraza sie nastepujaco

APs= Lys [1-164]

gdzie L — wysokos$¢ stupa zawiesiny (fazy statej w powietrzu), w ciezarze
wiasciwym pozornym ys.

OkreS$lenie wartosci ys stanowi odrebne zagadnienie. Znajgc predkosé
masowg powietrza G oraz jego przecietng gesto$é, okreslimy predkosé li-
niowg powietrza

u = Glqg [1-165]
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Ziarna fazy statej maja predko$¢ us mniejsza niz powietrze (gdyz
opadaja w stosunku do strumienia powietrza). Réznica tych predkosci,
czyli ,poslizg”

Au —u—us [1-166]

Pos$lizg ten nie zalezy od predkoS$ci powietrza, ale od $rednicy ziarna.
Charakter takiej zaleznosci podano na rys. 1-26, Okazuje sie, ze dla ma-
tych ziarn posdlizg Au moze znacznie sie rézni¢ od predkosci swobodnego

Rys. 1-26. PoSlizg przy
transporcie pneumatycz-
nym

opadania tych ziarn — u0. Majac taki wykres (dla danego materiatu) oraz
znajac predko$¢ swobodnego opadania u0 znajdziemy poslizg, a stad pred-
kos¢ ruchu fazy statej us.

Predko$¢ masowa fazy statej R moze by¢ regulowana. Analogicznie jak
dla przeptywu powietrza jest ona iloczynem predkosci ruchu fazy statej us
oraz gestosci pozornej zawiesiny os lub (ys/g)

[1-167]
Stad zatem, znajac R i us, okre$limy pozorny ciezar wasciwy zawiesiny ys,
a z zaleznosci [1-164] — udziat ci$nienia statycznego APs.

Udziat oporéw w spadku cisnienia APOmozna okresli¢ dla takiego prze-
ptywu dwufazowego z réwnania empirycznego (15)

L (G+R)G
D 2q [1-168]
gdzie L — dtugos¢ (wysokos¢), a D — Srednica rury.
Wspdtczynnik oporéw 1 jest funkcjg liczby Reynoldsa

GR 02
0,20 + 0,88 GrR2 R [1-169]

przy czym liczba Reynoldsa jest obliczona za pomocg predkosci przeptywu
powietrza.

62



Na zasadzie tych rozwazah mozna przedstawié catkowity spadek cis-
nienia AP (suma APSi APQ w zaleznosci od predko$ci masowej powietrza G
i ciata statego R. Otrzymamy pek krzywych, ktérych charakter przed-
stawiono na rys. 1-27. Wykazujg one charakterystyczne minima spowodo-
wane tym, ze przy wzroScie predkosci powietrza, wobec statosci poslizgu,
ro$nie tez predkos¢ fazy statej us. Maleje zatem ciezar wiasciwy zawiesiny,
a stad i ci$nienie statyczne APs. Przy wyzszych natomiast predko$ciach
powietrza zaczynajg odgrywac role opory, powodujgce wzrost catkowi-

/

Rys. 1-27. Strata cisnie-
nia przy transporcie
pneumatycznym

tego ci$nienia. Przy zbyt matej predkosci powietrza (dla okres$lonej pred-
kosci fazy statej R) powstajg zaktdcenia pulsacyjne, wynikajgce z tenden-
cji materiatu do gromadzenia sie w rurze. Zakres tych zaktdcen podano
na wykresie linig przerywana.

Przy jeszcze nizszej predkosci gazu nastagpi opadanie ciata stalego
w rurze (opadanie przeciwpragdowe przy zasilaniu w gornej czesci).
Mozna tez okresli¢ sprawno$¢ mechaniczng transportera. Praca wio-
zona przy objetoSciowym natezeniu przeptywu V gazu o nadcisnieniu AP,
a wiec na jednostke czasu, wyraza sie nastepujaco:
N —V AP = FuAP [1-170]

Efekt uzyskany oznacza wzniesienie, w jednostce czasu i na jednostke
przekroju poprzecznego F, masy R ciala stalego na wysoko$¢ L (wzrost
energii potencjalnej). Stad moc uzyskana

Nt= RFLg [1-171].

za$ sprawno$¢ mechaniczna transportu

n=- 1= -502- [1-172]
1 N UAP

Sprawnosci te sg na ogot mate (rzedu Kilku procent).
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1.3.4. Przeptyw przeeiwpragdowy gazu i cieczy przez wypetnienie sypkie

Jest to bardzo czesto stosowany sposob zetkniecia gazu i cieczy (np.
przy absorpcji), gdy ze wzgledéw kinetycznych zalezy nam na wspotmier-
nym mieszaniu kazdej z tych faz. W procesie tym przebiegajacym w skru-
berze (kolumna z nieruchomym wypetnieniem sypkim) faza gazowa ptynie
w gore z predkoScig masowg G, w dét za$ czeScig porow w tadunku sptywa
ciecz z predko$cig masowg L.

Utamek objetoSci porow zajety przez ciecz jest okreslany mianem sa-
turacji ogélnej S. Okazuje sie, ze zalezy ona od wzglednej predkosci maso-
wej cieczy (L/Ls), jak to przedstawiono na rys. 1-28, gdzie Ls maksy-

Rys. 1-28. Saturacja
w wypetnieniu

malna predko$¢ masowa przeptywu jednofazowego cieczy (przy catkowi-
tym zapetnieniu poréw i tej samej sile napedowej.

Przy wzroscie predkosci cieczy saturacja ogolna, a wiec stopied za-
petnienia poréw rosnie. Przy redukcji za$ przeptywu do zera saturacja spa-
da do granicznej wartosci ,,szczatkowej” SR. A wiec nie wszystka ciecz wy-
cieka, ale cze$¢ zostaje zatrzymana sitami kapilarnymi.

Okazuje sie, ze podczas przeptywu cieczy mniejsze kapilary sg catko-
wicie zapetnione nieruchomg ciecza, a wiec nie biorg udzialu w procesie.
Odpowiadajacy temu utamek porowato$ci zajety przez ciecz nieruchoma
(podczas przeptywu) jest okreSlany mianem saturacji zwigzanej Sp. Ze
zmniejszeniem przeptywu maleje ona do wartosci S* (saturacji szczatko-
wej).

Stosunek objetosci czeSci poréw zajetej przez piynaca ciecz (S—SHP
do objetosci zajetej w tych porach przez oba plynace strumienie gazu
i cieczy (a wiec nie zajetg przez ciecz nieruchomg), czyli (1—S), jest okre-
$lany mianem saturacji efektywnej Se

= S~SF
S [1-173]
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Saturacja szczatkowa moze by¢ oznaczona réwnaniem empirycznym

®)
-0,204
86.3 Ka [1-174]
gdzie Ka liczba kapilarna definiowana nastepujaco
K(Ap +yH)
Ka = -
a Ho cos © [1-175]
przy czym Ap — spadek ci$nienia cieczy (réwny réznicy cisnienia gazu

nad i pod wypetnieniem), a — napiecie powierzchniowe cieczy, 0 — kat
zwilzenia materiatu przez ciecz, K — wspo6tczynnik przepuszczalnosci su-
chego wypetnienia, a H — wysoko$¢ tadunku wypetnienia.

Saturacja zwigzana Sp, jak wskazuje rys. 1-28, jest zwigzana w przy-
blizeniu z saturacjami S i SR proporcjg geometryczng (w przyblizeniu
opartym na zatozeniu prostoliniowej zalezno$ci saturacji od L/Ls). Stad
wynika zalezno$¢

[1-1761]

Pozorna predkos$¢ przeptywu cieczy w tym uktadzie moze by¢ przed-
stawiona (11) rownaniem analogicznym do [1-145]

' (Ap+yH) [1-177]

Wyktadnik empiryczny y jest funkcja Srednicy zastepczej ziarn wy-
petnienia (rys. 1-29).

Znajac przepuszczalno$¢ suchego wypetnienia K, rdznice ci$nien ga-
zu (—Ap), za pomocg tego réwnania mozna znaleZz¢ saturacje efektyw-
ng Se.
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Stad uktad rownan [1-173] i [1-176] pozwala okresli¢ saturacje szczat-
kowa SR oraz saturacje catkowitg S. Znajomos$é tej ostatniej pozwala obli-
cza¢ opory przeptywu gazu przez zwilzone wypetnienie.

Ze znajomosci saturacji ogdlnej mozna okresli¢ tzw. ,,zatrzymani6é h
(,hotd up™), tj. ogdlng objetos¢ cieczy zawartej w aparacie i przypadajacej
na jednostke ogolnej objetosci wypetnienia. Wyraza sie ono iloczynem

h = Se [1-178]

gdzie e — porowato$¢ wypetnienia.

Opory lub straty ci$nienia w gazie mozna okresli¢ przy pomocy réw-
nania [1-139] z tym jednak, ze nalezy wprowadzi¢ zmodyfikowang (w po-
rownaniu z suchym wypetnieniem) porowato$¢ ew oraz czynnik ksztat-
tu W.

W zasadzie porowatoscig aktualng dla fazy gazowej jest (1—£). Na-
lezy jednak zwrdci¢ uwage, ze zapeinione sg cieczg kapilary najmniejsze

(gdzie napiecie powierzchniowe oddziatuje najsilniej). Przeptyw wiec gazu
odbywa sie przez kapilary wieksze, a wiec w warunkach szczeg6lnie ko-
rzystnych.

Efekt jest taki, jakby porowato$¢ e, byta nieco wieksza od (1—S)e
i okazuje sie, ze mozna jg przedstawic¢ nastepujaco (11):

[1-179]

Zmodyfikowany czynnik ksztattu qw przedstawiono na rys. 1-30 w po-
staci zaleznosci stosunku 1/cpw wzgledem saturacji efektywnej Se(ll).
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Po pizedstawieniu tak znalezionych wartosci £wi qw mozna okreslac¢

straty ci$nienia gazu w zwilzonym wypetnieniu réwnaniem analogicznym
do zaleznos$ci [1-139]

Ap H Uy i

29 ) [1-180]

gdzie UOoznacza pozorng predkosé liniowa przeptywu gazu.

Przy ustalonej predko$Sci masowej przeptywu cieczy L opory prze-
ptywu gazu stosownie do ostatniego réwnania zmieniajg sie niemal pro-
porcjonalnie do kwadratu predkosci masowej gazu G (rys. 1-31). Przy

Ilys. 1-31. Opory prze-
ptywu gazu przez zwil-
zone wypetnienie

przekroczeniu jednak pewnej wartosci tej predkosci G:A obserwuje sie
szybszy wzrost oporow Ap, spowodowany gwattownym wzrostem saturacji.
Dalszy wzrost predkosci gazu do GB powoduje wzrost saturacji do S = 1,
czyli zupetne zalanie poréw. Spadek ci$nienia gazu jest w tym momencie
rowny cisnieniu statycznemu stupa cieczy o wysokosci réwnej wypetnie-
niu (Hy).

Przy innym przeptywie cieczy analogiczne zjawiska wzrostu saturacji
i zalania zajdg przy innych warto$ciach GA i GB. A wiec kazdej predkosci
przeptywu cieczy 1/ odpowiada okre$lona predkos$¢ przeptywu gazu G,
przy ktorej nastapi zalanie. Mozna to wyrazi¢ funkcjg empiryczng Sher-
wooda

Vi [1-181]

Q

gdzie Uo— pozorna predkos$é liniowa gazu, a g— jego gestos¢ (G — UQ).
Przez a oznaczono powierzchnie witasciwg suchego wypetnienia, £c — ge-
stos¢ cieczy, a /i — lepkos¢ wzgledem wody w temp. 20°C (a wiec jest
rowny lepkosci cieczy w centypuazach).

Posta¢ tej funkcji jest umotywowana tym, ze w procesie absorpcji
(dla ktérego te wywody majg najwieksze znaczenie) stosunek L/G prze-
ptywu cieczy i gazu jest okreslony bilansem absorpcji. Charakter funkcji
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podano na rys. 1-32. Znajac stosunek L/G, mozna stad znalez¢ predkos¢
maksymalng gazu UOprzy ktérej nastapi zalanie. Jezeli zas dana jest bez-
wzgledna predkos$¢ gazu G (a wiec i £/0), woéwczas tatwo znajdziemy z tej
zaleznosci maksymalng predko$é przeptywu cieczy L. Odwrotne zagad-
nienie przeptywu gazu, gdy dana jest bezwzgledna predkos$¢ cieczy, wy-

Rys. 1-32. Wykres uogéIniony kryteriow zalewania wypetnienia

maga stosowania metody prob i btedéw, gdyz predkos$¢ gazu (G i 170) fi-
guruje w obu zmiennych funkcji. Jak wiadomo, czesto mozna unikng¢
ktopotliwej metody przez modyfikacje uktadu wspétrzednych na podsta-
wowym wykresie. W naszym przypadku pomnozenie lewej zmiennej funk-
cji [1-181] przez (L/G]/ qiqc)2 daje nowg zmienng nie zawierajgcg pred-
kosci gazu. W oparciu o wykres (rys. 1-32) mozna skonstruowaé¢ nowy wy-
kres przedstawiajacy te nowg zmienng jako funkcje (L/G ¥/ q/qc), co umoz-
liwia okre$lenie G dla znanej warto$ci L.

Jezeli ciecz obcieka z wypetnienia o porowato$ci e i saturacji S, wéw-
czas w czasie rozniczkowym dr wyptywa objetosé tej cieczy réwna (uF, dr),
gdzie F — powierzchnia warstwy wypetnienia, u — predkos$¢ pozorna wy-
ptywu. Ta sama objeto$¢ moze tez by¢ okre$lona z ubytku saturacji (—dS),
a mianowicie wyniesie (—FHs-dS). Stad otrzymamy réwnanie réznicz-
kowe

dr=— dS [1-182]

Predko$¢ wyptywu u okre$lato rownanie [1-177], ktére w tym przy-
padku (Ap = 0) ma postac

K [1-183]

Zalezno$¢ miedzy saturacjg og6lng S i efektywng Se mozna uzyskaé
zréwnan [1-173] i [1-176], skad wynika

c Sg-2S'Sr+Sr

1-Sesr [1-184]

68



Rézniczka dS wynosi stad

4Q_ d(.l. SS é)fy [1-185]

Uwzgledniajac wyrazenia [1-185] i [1-183] w rdwnaniu [1-182], mamy

Ky [1-Stsa) ' [1-186]

Kwadrat wyrazenia w nawiasie mozna w przyblizeniu przeksztatci¢ naste-
pujaco:

I( ll_ -Sslg C)\2 A4S [1-187]

gdyz przy Se 0 wyrazenie w nawiasie jest rowne (1—S,.)2, a przy Se= 1
wyrazenie to jest rowne jednosci. Uwzgledniajagc to i catkujgc réwnanie
[1-186] otrzymamy czas obciekania od stanu zupeinego zalania (Se= 1)
do chwili, gdy saturacja spadnie do wartosci Se

/iHe i+d -SIy [1-188]
Ky y-1

Saturacja Sc w momencie koAcowym jest zwigzana z saturacjg catkowita
zaleznoScig [1-184],

1.3.5. Barbotaz gazu w cieczy

Podstawowy sposéb zetkniecia fazy gazowej i cieklej polega na prze-
puszczaniu gazu w postaci pecherzykdw przez warstwe cieczy (barboto-
wanie). Sposéb ten stosuje sie zwihaszcza wtedy, gdy ze wzgledéw Kkine-
tycznych (utatwienie dyfuzji) zalezy nam jednocze$nie na intensywnym
mieszaniu cieczy.

Podczas wyptywu gazu z kapilary zanurzonej w cieczy powstaje pe-
cherzyk o Srednicy 15 a wiec objetosci Kb36. Sita wyporu tego pecherzyka
ciggnaca go w gore wynosi wiec

S 5 N [1-189]

gdzie yc iy — ciezar wtasciwy cieczy i gazu.

Pecherzyk ten jest utrzymywany na wylocie z kapilary sitg napie-
cia powierzchniowego, mierzong iloczynem obwodu wylotu kapilary (rtd)
oraz napiecia powierzchniowego a

S' —kda [1-190]

gdzie d — $rednica otworka kapilary.



Gdy sita wyporu przewyzszy nieco site napiecia powierzchniowego,
pecherzyk urywa sie i ptynie do gory. Przyjmujac S —S' otrzymamy gra-
niczng $rednice ptynacego pecherzyka

6do
d= 1/ - 1-191
roYY .

Wynik ten mozna zapisa¢ w postaci bezwymiarowej. Oznaczmy na-

stepujaco tzw. liczbe bezwymiarowg Webera:

We*“ dCc ) J1-192!

Wodéwczas wyrazenie okreslajgce wielkosé pecherzykéw [1-191] mozna
przedstawi¢ w postaci nastepujacej:

a =1,88 We033 [1-193]
Doswiadczenia daty pewne polepszenie tej zaleznosci (7)
© . .,82—200f ) WeQ30 [1-194]
T \Yc-yJ

Charakterystyczne jest, ze $rednica pecherzykéw nie zalezy od obje-
toSciowego natezenia przeptywu gazu V, natomiast zalezy od S$rednicy
otworka kapilary d.

Liczba N pecherzykdw powstajgcych w jednostce czasu jest zwigzana
z objetoSciowym natezeniem przeptywu gazu

V=~-JV [1-195]

Ze wzrostem natezenia objetoSciowego V rosnac bedzie liczba peche-
rzykoéw N, bedzie zatem maleé¢ odlegtos¢ jednego pecherzyka od drugiego
podczas ich ruchu w goére. Kazdy jednak z pecherzykow ptynie oddzielnie
i dlatego proces taki nosi nazwe barbotazu swobodnego.

Po przekroczeniu pewnego Kkrytycznego natezenia objetosciowego
przeptywu gazu V*, odlegtos¢ miedzy pecherzykami spadnie do zera. Spo-

woduje to powstanie tancucha ztozonego z tych pecherzykoéw, stad okre-
$lenie — barbotaz taficuchowy.

Predkos¢ ruchu w gore takiego tancucha U jest rowna iloczynowi Nd.

Uwzgledniajgc to w rownaniu [1-195], aktualnym i przy barbotazu tancu-
chowym, otrzymamy

V = ~~d2U [1-196]

Stad wynika $rednica pecherzykdw w ruchu tafcuchowym

A 6V
=V Hu 11" 197!
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Wyrazenie to wskazuje, ze przy barbotazu taricuchowym S$rednica
pecherzykow jest zalezna cd objetosciowego natezenia przeptywu gazu.

OkreS$lenie tej S$rednicy jest uwarunkowane znajomoscig predkosci
ruchu pecherzykéw U. W zasadzie ruch ten jest analogiczny do opadania
kul w cieczy.

W przypadku matych pecherzykéw ruch moze byé laminarny i wte-
dy aktualne jest rownanie [1-92] prawa Stokesa

a—9)9
u= ~w r' [1-198]

gdzie gci g— gestosci cieczy i gazu, a /ic— lepkos¢ cieczy.

W przypadku ruchu burzliwego stwierdzono (Van Krevelen) aktual-
no$¢ rownania prawa Newtona [1-94] z nieco zmodyfikowanym wspot-
czynnikiem liczbowym

/ n
u« 0713 ----22 [1-199]

Réwnania te dajg wykres typu przedstawionego na rys. 1-33. W obsza-
rze przejsciowym miedzy laminarnym i burzliwym obserwuje sie spadek
predkosci przy wzroscie $rednicy.

Uwzgledniajgc wyrazenie [1-198] w rownaniu [1-197], otrzymamy
Srednice pecherzykow w taAcuchu ptynacym ruchem laminarnym

108ixc 14
\Y% [1-200]
nNQ@-Q)g
Analogicznie przy pomocy réwnan [1-199] i [1-197] otrzymamy S$rednice
pecherzykow w przypadku burzliwego przeptywu taincucha

1/5
6= M\ [1-201]

x29(Qc-Q)
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Kryterium sprawdzajacym, czy ruch jest laminarny, czy burzliwy,
moze stanowi¢ stwierdzona maksymalna wielko$¢ liczby Reynoldsa dla
ruchu laminarnego

Ubq
Re = -——-— -9 [1-202]

[«
Wystarczy dla danego przeptywu gazu obliczy¢ $z rédwnania [1-200],
a dalej predkos$¢ U z réwnania [1-198], w zatozeniu, ze ruch jest laminarny.
Jezeli obliczona liczba Reynoldsa jest mniejsza od 9, zalozenie to jest
stuszne.

Na podstawie omowionych réwnahn mozna sporzadzi¢ wykres wiel-
kosci pecherzyka w zaleznosci od objetoSciowego natezenia przeptywu
gazu. Dla V <CVK wielko$¢ ta jest stata (barbotaz swobodny). Natomiast
przy V ~>VK srednica pecherzyka zmienia sie z natezeniem przeptywu
gazu stosownie do réwnan [1-200] lub [1-201] zaleznie od rodzaju ruchu
(rys. 1-34).

Przeptyw gazu VK rozgraniczajagcy barbotaz swobodny od tafncucho-
wego moze by¢ okreslony przez przyréwnanie aktualnych dla tego momen-
tu wyrazen dla $Srednic pecherzykéw w obu rodzajach barbotazu. | tak
przyréwnujac wyrazenia [1-191] i [1-200] otrzymamy natezenie krytycz-
ne gazu Vk>przy ktorym barbotaz swobodny przechodzi w tancuchowy la-
minarny

e )M [1-203]

Uwzgledniajgc poprzednio podane zaleznosci dla przeptywu laminar-
nego dla predkos$ci U [1-198], otrzymamy stad

0,03a4d4 13
hea [1-204]
(‘c(@~-Q)9
Analogiczne rozwigzanie daje wartosci VK dla ruchu burzliwego
2005 ilo
[1-205]
Q(Q-Q) 292

Nalezy pamietaé, ze w rozwazaniach tych natezenia objetoSciowe
(V, VK) odnosity sie tylko do jednego otworka kapilary.

Na tej podstawie mozna obliczyé z pewnym przyblizeniem powierz-
chnie miedzyfazowa, ktdrej znajomos¢ odgrywa duzg role w szeregu pro-
cesow prowadzonych metoda barbotazu. Jezeli predko$¢ liniowa przeptywu
pecherzykéw w goére jest U, wtedy czas przeptywu przez jednostke wyso-
kosci stupa cieczy wynosi (1/U). Poniewaz w jednostce czasu powstaje N
pecherzykéw tancucha, stad na wysokosci jednostki stupa cieczy znajduje
sie (N/U) pecherzykow (pochodzacych z jednej kapilary).
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Poniewaz powierzchnia jednego pecherzyka jest (ji&), stad tgczna po-
wierzchnia szeregu pecherzykdw znajdujgcych sie na jednostce wysokosci
stupa cieczy wynosi

L MR
Bi=-y- [1-206]

Uwzgledniajac wyrazenie [1-195] dla liczby pecherzykéw N, otrzymamy
stad

Fi= A [1-207]

Wyrazenie to podaje wielkos¢ powierzchni miedzyfazowej na jeden
otwér betkotki i jednostke wysokos$ci stupa cieczy.

W przypadku barbotazu swobodnego okreslamy d wedtug réwnania
[1-191], a U — wedtug rownan [1-198] i [1-199]. Natomiast w przypadku
ruchu tancuchowego, dzieki aktualnej tu zaleznosci [1-197] wyrazenie
[1-207[ sprowadza sie do postaci

Fl= jcb [1-208]

Znajac liczbe otworéw w betkotce n na 1 m2 podstawy stupa cieczy, mo-

zemy wyrazi¢ iloczynem (nF” powierzchnie miedzyfazowg na 1 m3cieczy.

Wytworzenie matego pecherzyka wymaga pewnego nadci$nienia za-

wartego w nim gazu w stosunku do otaczajgcej go cieczy, dla pokonania

sit napiecia powierzchniowego, nadci$nienie to wedlug prawa Laplace’a
wynosi

= [1-209]

gdzie d — $rednica powstajgcego pecherzyka, rowna $rednicy otworka ka-
pilary lub dna sitowego (pecherzyk po6Zniej dopiero ro$nie do wielko-
sci ().

To nadcis$nienie w stosunku do otaczajacej cieczy moze byé znaczne
w przypadku otworéw o matej Srednicy d.

Gaz barbotazowy musi tez pokona¢ cisnienie statyczne stupa cieczy
Apsw aparacie

Aps = hyc [1-210]

gdzie h — wysokos$¢ stupa cieczy, yc— jej ciezar wiasciwy.

Wreszcie dochodzg jeszcze straty cis$nienia na pokonanie oporéw prze-
ptywu przez otworki betkotki (dna dziurkowanego), ktérego wedtug ogol-
nych zasad mechaniki ptynéw mozna przedstawi¢ nastepujaco:

APz= <pA-~e [1-211]

gdzie u — predko$¢ liniowa gazu w otworku, a @ — wspdtczynnik cha-
rakterystyczny dla danego uktadu.
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Peine straty ci$nienia gazu podczas barbotazu wyrazg sie stad na-
stepujaco:

ApB= ApO+ Aps+ Apz= + hyc+ P [1-212]

Wyrazenie to oznacza nadci$nienie gazu wlotowego w stosunku do
gazu opuszczajgcego aparat. Moze by¢ ono znacznie wyzsze od ci$nienia

statycznego Aps cieczy, zwiaszcza w przypadku matych otworkéw w bet-
kotce.

1.3.6. Hydraulika pétek barbotazowych

Pdtka stanowi typowy przyktad urzadzenia barbotazowego. Ciecz do-
staje sie na nig przelewem (rys. 1-35) i ptynie w poprzek pétki do prze-
lewu na nizszg pdike. Gaz dostaje sie przez otwory nakryte kapslami
(rys. 1-35a). Kapsle majg wyciecia na obwodzie rozdzielajgce gaz na mate

3) b)

Rys. 1-35. Hydraulika potki barbotazowej

pecherzyki. W przypadku potki sitowej (rys. 1-35b) para dostaje sie do cie-
czy przez mate otworki w dnie pdiki. Sity napiecia powierzchniowego
i nadci$nienia gazu zapobiegaja sptywaniu cieczy przez te otworki.

Faza gazowa ma nadci$nienie pod potka, co wywotuje charaktery-
styczne obnizenie poziomu cieczy pod kapslami, a stad wytworzenie pe-
cherzykéw odpowiedniej wielkosci.

Znaczng cze$é przestrzeni nad cieczg zajmuje piana, a nad nig krople
cieczy porywane przez gaz. Ciecz wykazuje gradient hydrauliczny, tj. spa-
dek jej poziomu w kierunku przeptywu.

Predkos¢ liniowa gazu pozorna, tj. liczona na catg powierzchnie péiki,
nie moze by¢ za wysoka, gdyz wdwczas nastepuje porywanie cieczy i prze-
rzucanie jej na potke wyzszg (w wielostopniowym aparacie), co znacznie
zaktéca proces. Szybki strumien pary wyptywajacy z otworkow kapsla
lub dna sitowego nadaje kropli duza energie kinetyczng. Predko$¢ gazu
ulega nastepnie redukcji, gdyz ptynie on dalej catg przestrzenig nad p6ka.
Stad kropla moze opas¢ z powrotem, jezeli predko$¢ pozorna przeptywu
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gazu jest umiarkowana. Analiza tych wynikow doprowadzita do formuty
Soudersa (9) dla maksymalnej pozornej predkosci gazu um

ra_g
Um ~c }/ —- [1-213]
gdzie gc, o — gestosci cieczy i gazu. ROwnanie to mozna przeksztatci¢
do postaci podajgcej maksymalng predko$¢ masowg gazu Gm (rowng uny)

Gm= CVefe7"T [1-214]

W roéwnaniach tych wspotczynnik C oznacza funkcje szeregu parame-
trow

C = f(h, hc, huc [1-215]

gdzie H — odstep pdtek od siebie, hc — wysokos$¢ warstwy cieczy na pot-
ce, hwc — odstep gornej krawedzi szczeliny kapsla (kotpaka) od Sredniego
poziomu cieczy w poice (bez gazu), L/G — stosunek natezenia przeptywu
cieczy i gazu na poice, o — napiecie powierzchniowe cieczy. Brak jest
ogblnego réwnania tej funkciji.

Zadowalamy sie warto$ciami numerycznymi lub graficznymi funkcji
wyrywkowych podanymi w literaturze (9)

C = <p{H hwo) [1-217]
C = ix(hac,H—ho [1-218]
C= ¥(H,0) [1-219]

Charakter pierwszej funkcji (jakosciowo) przedstawia rys. 1-36. Szcze-
golnie przydatna jest funkcja druga, dla ktorej warto$¢ podano w tabl. 1-4.

Rys. 1-36. Kryteria pred-
koSci gazu na poice

Wykresy pozostatych mozna znalez¢ w literaturze (9). Dla celéw prak-
tycznych przydatne jest proste rownanie Kirschbauma (9)

V,, = 3,4d-231 /H —- [1-220]
gdzie d — oznacza $rednice kapsla w cm (H— cm, U — cm/s).
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Tablica 1-4
Warto$¢ C funkcji [1—217] dla pétek

hac

127 254 50,8 76,2
152 0,010 - — i
305 0,032 0,026 0,020 !
456 0,046 0,043 0,037 0,029
610 0,056 0,052 0,049 0046 |
760 0,059 0,056 0,055 0,053
920 0,062 0,059 0,058 0,056

Moze nas tez interesowac stopien porywania cieczy przez gaz ip przy
predkosci u < um. Mozna go okresli¢ za pomocg natezenia masowego cieczy
porwanej e ogdlnego natezenia przeptywu L. Stwierdzono, ze stopien ten
daje sie przedstawi¢ jako funkcja kilku parametrow

Charakter ogélny tej funkcji przedstawia rys. 1-37. Nalezy tu rozumiec,
ze wartosci u, umodnoszg sie do tego samego stosunku: L/G.

Rys. 1-37. Kryteria porywania cieczy

Na potce wystepuje gradient hydrauliczny w cieczy, czyli spadek po-
ziomu (rys. 1-38). Jest on spowodowany oporami stworzonymi przez kapsle.
Jezeli gradient ten jest za wysoki, nastepuje nier6wnomierny przeptyw ga-
zu przez kapsle, a nawet w czesci kapsli przeptyw gazu moze byé wstrzy-
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many, jezeli ci$nienie statyczne spietrzonej na nich cieczy przewyzszy nad-
ci$nienie gazu na danej potce.

Wielko$é tego gradientu mozna okresli¢ z rozwazan hydromechanicz-
nych. Oznaczajac przez L2 odlegtos¢ Srodkéw kapsli (w piaszczyznie nor-
malnej do kierunku przeptywu cieczy), przez Lx — wielko$¢ przeswitu

Rys. 1-38. Gradient hydrauliczny

miedzy tymi kapslami, przez u2— predko$¢ liniowg przed rzedem kapsli,
a przez ul— w tych prze$witach, mozemy utozy¢ rownanie bilansu ma-
teriatowego

V= = u2L2h2 [1-222]
gdzie h2 —ewysoko$¢ warstwy cieczy przed rzedem kapsli, htw przeswi-

cie, V. — natezenie objetosciowe przeptywu cieczy. Analogicznie tez dla
tych przekrojéw mozna utozy¢ réwnanie Bernoullego

u: .
2 hi 2 Ilo [1-223]
Rozwigzanie tego uktadu réwnan prowadzi do wyrazenia
V2 2gc2 [1-224]
L3h{
gdzie ¢ — wspotczynnik poprawkowy dla zwezenia strumienia (jak przy
zwezce pomiarowej rowny ok. 0,6), a Aji — rdznica (h2—h1), czyli spadek

poziomu na jednym rzedzie kapsli. Dla wiekszej liczby rzedéw kapsli An
zamiast Aji nalezy da¢: Ah/An — gdzie Ah — spadek poziomu dla n kapsli.
Stosunek ten mozna tez zastgpi¢ przez pochodng dh/dn, co prowadzi do
réwnania
dh VZI-(Lj/L22 1
- 1-22
dn L22gc2 h2 [1-223]
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Catkowanie tego rdwnania daje w wyniku

hi- hl=| -1t }vn = KV*n [1_2261

gdzie K — wyraz w nawiasie, staty dla danej pétki, hl — poziom cieczy
na wlocie, a h0— na wylocie z p6tki. Dyskusja tego wyrazenia wskazuje,
ze im wieksza jest warto$¢ 70, tym gradient hydrauliczny (h1—h0Q) bedzie
mniejszy. Jednakze stworzenie zbyt wysokich warto$ci hOnie jest mozliwe
ze wzgledu na zbyt duze ci$nienie statyczne cieczy na péice, a stad duze
straty ci$nienia gazu.

Gradient hydrauliczny (hx—hQ nie moze byé¢ zbyt wysoki, bo powo-
duje nierbwnomierny rozdziat gazu lub nawet wytgczenie czeSci kapsli
(niestabilno$¢). Ustalono praktyczne kryterium stabilnosci

hi —7o< 0,5 (7ig+ ht) [1-227]
gdzie hg— wyrazone stupem cieczy opory przeptywu gazu przy jego przej-
Sciu przez szczeliny kapsla (w elemencie barbotujagcym), a h, — wysokos$é

otwarcia szczeliny kotpaka jak przedstawiono na rys. 1-38. Literatura po-
daje rownania czysto empiryczne dla hgoraz ht formy

h, = au;lsl— \m [1-228a]
s \Qc-Q1

h=bu( k) i1-208n"

gdzie a, b — state dla danej potki, us — predkos$¢ liniowa gazu w szczeli-
nie kapsla, ur— w rurze pod kapslem.

Spadek ci$nienia gazu Ap przy przejsciu przez potke jest sumg opo-
réw jego przeptywu hz oraz ci$nienia statycznego hs

=hz+ hs= hgJdrht-hhp-{-hk-\-0,5(h1—h0) [1-229]
Ve

Warto$¢ hs oznacza r6znice poziomu S$redniego cieczy nad kapslem
(uwzgledniajgcego gradient hydrauliczny) i poziomu cieczy pod kapslem.
Dyskusja hydrostatyczna motywuje prawg strone ostatniego réwnania:
gdzie hp — rdznica poziomow przelewu cieczy i gornej krawedzi szczelin
kapsla, a hk — wysokos$¢ spietrzenia cieczy nad przelewem, okre$lana row-
naniami empirycznymi.

Literatura (8, 9) podaje szereg czysto praktycznych wzoréw umozli-
wiajgcych obliczenie kazdej z tych pozycji (réwnanie czysto robocze
uwzgledniajagce warunki konstrukcji potki).

Z omoOwionych ograniczen wynika charakterystyka po6tki kapslowej
(rys. 1-39). Wskazuje ona (pole kreskowane), jakie warunki nalezy wybra¢,
aby unikng¢ zalewania, zbyt duzego gradientu hydraulicznego (ztego roz-
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dziatu gazu) lub innych niepozgdanych zjawisk, a wiec np. pulsacji gazu
wystepujgcych przy zbyt matym jego przeptywie i chlustania cieczy.
Analogiczng charakterystyke dla po6tki sitowej przedstawiono na
rys. 1-40. Zakres uzyteczny (pole kreskowane) jest ograniczony réwniez
zalewaniem (spietrzeniem cieczy na péice), porywaniem cieczy przez gaz,

U pary
Silne porywanie

Przecigzenie przelewnoki

Y wm [N

2r ./Rezim wiasciwy

Noyyvlily !

Puisacje

Rys. 1-39. Charakterystyka poiki Rys. 1-40. Charakterystyka potki sitowej
kapslowej

gradientem hydraulicznym i zjawiskiem przeciekania cieczy przez otworki
pétki sitowej (przy bardzo matych przeptywach gazu).

Nalezy jednak zaznaczy¢, ze brak jest obecnie iloSciowych uogo6lnien
dla takich charakterystyk.

1.3.7. Atomizacja (rozpylanie) cieczy w gazie

Metode rozpylania cieczy w gazie stosuje sie wtedy, gdy ze wzgledéw
kinetyczno-dyfuzyjnych zalezy nam na intensywnym mieszaniu fazy ga-
zowej przez poruszajgce sie w niej kropelki cieczy.

Rozpylanie lub atomizacja cieczy polega na wytworzeniu cienkich
strumykow o bardzo maltym przekroju, ktére dziataniem sit napiecia po-
wierzchniowego ulegaja rozerwaniu na drobne kropelki. Wytworzenie du-
zej powierzchni tych kropel potaczone jest z wktadem pracy dla pokonania
dziatania tej sity napiecia przewodniowego.

Stosuje sie cztery metody atomizacji (rys. 1-41). Pierwsza z nich
dwuptynowa (a), polega na stosowaniu gazu (np. powietrza), ktéry pomaga
w wytworzeniu cienkich strumykoéw cieczy. Druga metoda (b) polega na
stosowaniu dyszy cisnieniowej, gdzie ciecz wyptywa z otworka lub szcze-
liny przybierajagc posta¢ wachlarza, ztozonych z cienkich strumyczkoéw.
Trzecia metoda (c) polega na dziataniu szybko wirujgcego talerza, z ktérego
ciecz jest wyrzucana dziataniem sit bezwtadnosci, tworzac strumyki dzie-
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tace sie nastepnie na krople. Czwarta metoda (d) polega na wykorzystaniu
dyszy Venturiego (zwezenie na rurze). Jezeli w to miejsce zwezenia na
przewodzie, przez ktory przeptywa gaz, doprowadzi sie strumien cieczy,
wdéwczas nastepuje jej rozpylenie, skutkiem duzej predko$ci gazu w tym
miejscu zwezenia.

Krople w strumieniu nie majg jednakowej wielkosci, ale wystepuje
charakterystyczna zalezno$¢ liczby kropli od ich wielko$ci, zgodnie z pra-

c)

Rys. 1-41. Metody rozpylania cieczy

Rys. 1-42. Rozktad wielkosci kropli w strumieniu

wem statyki. Caly zakres $rednic kropli mozna podzieli¢ na réwne od-
cinki Ad (rys. 1-42a). Ogolna liczba kropli w jednostce masy strumienia
niech wynosi N. Dla kazdego za$ z przedziatdbw przypada ich liczbha AN
(o przecietnej Srednicy d+Ad/2). Wyniki doSwiadczalnego pomiaru AN da-
ja krzywg analogiczng do krzywej ,rézniczkowej” z analizy sitowej. Wy-
stepuje maksimum liczebnosci kropli w pewnym zakresie wokét sredni-

cy d0. Przebieg takiej krzywej mozna przedstawi¢ rOwnaniem statycznym
tzw. normalnego rozdziatu Gaussa

AW 1 [ ~u?\
— 771T exph r) t1-230°
gdzie u — oznacza stosunek (d—dQ/o.
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Dobrg zgodno$¢ z tym réwnaniem osiagga sie zwlaszcza, gdy za zmien-
ng niezalezng przyja¢: In d (a nie d), a wiec gdy na osi odktada sie regu-
larnie zmiany In d. Wtedy ,,0odchylenie standardowe” jest okreslone na-
stepujaco:

V .
0 p-25]

Rozdziat kropli mozna tez przedstawi¢ w postaci , krzywej catkowej”
(rys. 1~42b). Podaje ona liczbe kropli Nd (z ogdlnej liczby N) majgcych
Srednice wiekszg od d. Jej przebieg mozna okresli¢ przez catkowanie row-
nania [1-230]

Nd - 1 J exp(- -y-jdu= 1-P(u 1-232
\d 12 p(--y-] (u) [1-232]
Wartosé funkcji F(u) — mozna znalezé w tablicach statystycznych.

Dla celdw praktycznych dogodnie jest stosowaé pojecie $redniej za-
stepczej wielkosSci kropli dz takiej, w ktérej stosunek powierzchni do obje-
tosci jest taki sam jak w catym strumieniu kropli

V d3AV
dz = [1-233]
2 d2AN
Obliczenie dz jest zatem oparte na znajomoS$ci krzywej rozdziatu.
Stad powierzchnia witasciwa strumienia cieczy (na jednostke jej objeto-
Sci) bedzie taka jak dla kropli, czyli

a-{; ™

Duze znaczenie praktyczne majg réwnania kryterialne okreslajgce
Srednice zastepczg dz z wiasnosci fizycznych cieczy i warunkéw rozpyla-
nia. Wedtug analizy wymiarowej bedzie

d* ~«(ezZ. eZ22 _v_ v_
D \juD > aD3 ’ nD3 " Ve

) £
gdzie D — S$rednica dyszy, tarczy wirujacej (charakterystyczny wymiar
liniowy), g, ju 0 — gestos¢, lepkos¢ i napiecie powierzchniowe cieczy, n —
liczba obrotéw (tarczy), V, Vg — natezenie objetoSciowe przeptywu cieczy
i gazu (przy dyszy dwustrumieniowej). Utamek gVf}iD jest zmodyfiko-
wang liczhg Reynoldsa

Re = 7 1-2
*T D 4\ ju) [1-236]
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Drugi z utamkdw jest liczhg Webera

We - ¢ [1-237]

Stad funkcje mozna zapisa¢ w postaci

£t=#(ReWe, m , J [1-238]

Z dyszy cisnieniowej (ze spiralg wewnetrzng) funkcji tej odpowiada
rownanie typu

€ = cRe"Wel [1-239]

przy czym wartosci: ¢, a, b zalezg od rodzaju dyszy. W literaturze (7) spo-
tyka sie zespoty wartosci, np. ¢= 21104 a—~ 04, b ——10 lub tez
a=—01,b=—0,38, c— zalezne od rodzaju dyszy.

Dla dyszy z tarcza wirujaca réwnanie funkcyjne ma postac

D = CRe'We‘(AD¢)” [1-2401
przy czym literatura zaleca wartosci: a= 0,2, b —0,1, m ~ 0,6, ¢ — za-
lezne od rodzaju dyszy.

Dla dysz rozpylajacych dziataniem pradu powietrza funkcje zasadni-
cze mozna przeksztatci¢ do postaci

-m-= 0\ qi];lj' * oqD .-\/r,i)\] i1'241)

Drugi z utamkéw jest stosunkiem liczb (We/Re-), w pierwszym zas u
oznacza wzgledng predkos¢ liniowg (pozorng) miedzy gazem i cieczg, a D —
wymiar geometryczny charakterystyczny dla dyszy.

Dla okreslonej dyszy (D = const) funkcje te mozna przedstawi¢ we-
dtug literatury (7)

/ o MR fd2\45 V \32
d=a(w ) +b(~) (v7) [1-242]

przy czym wspoltczynniki a, b zaleza od rodzaju dyszy. Jezeli ustalimy
witasnosci cieczy, a jedynie wyznacza¢ bedziemy predkosci przeptywu,
woéwczas aktualne bedzie wyrazenie

A [V \s2
d=ir+B(v7) t1' 2431

gdzie A, B — state dla danego dyszy i danych: gazu i cieczy. Wyrazenia
te sg aktualne réwniez dla rozpylaczy z dysza Venturiego.
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Osobnym zagadnieniem jest pioblem strat ciSnienia w dyszach rozpy-
lajacych (ci$nieniowych). Straty te mozna przedstawi¢ rownaniem Kkry-
terialnym typu

APD4
-ev*" “ CRem ar244!

gdzie state: ¢, m — zalezg od rodzaju dyszy. Literatura (7) podaje przy-
ktadowo zesp6t wartosci ¢ = 0,28, m = 0,4. Znajac spadek ci$nienia, mozna
okresli¢ stad zuzycie energii w dyszach na jednostke czasu jako iloczyn:
V AP.

1.3.8. Zetkniecie gazu ze sptywajgcg warstewka cieczy

Zetkniecie strumienia gazu ze sptywajaca po pionowej Scianie (ko-
lumny, rurek) cieczg stosuje sie w tych przypadkach, gdy zalezy nam na
jednoczesnym chitodzeniu tej cieczy (odprowadzanie przez te $ciane np.
ciepta absorpcji) lub gdy niedopuszczalne sa wieksze straty ci$nienia fazy
gazowej.

Zasadnicze znaczenie (dla rozwazania cieplnego lub dyfuzyjnego) ma
znajomos$¢é grubosci warstewki sptywajacej cieczy. Zalezeé ona bedzie
oczywiscie od rodzaju ruchu tej cieczy. Stan tego ruchu okresla liczba
Reynoldsa, operujgca zastepczg $rednicg strumienia na jednostke szeroko-
§ci Sciany. Jezeli grubos$¢ warstewki cieczy jest § wowczas wedtug zasad
hydromechaniki promien hydrauliczny réwny przekrojowi strumienia
(9 1) do zwilzonej dtugosci $ciany (jednostka) jest réwny G Srednica za-
stepcza za$ D, jest rowna czterem promieniom hydraulicznym 4@ Stad
liczba Reynoldsa jest tu okreslona nastepujaco:

Re = DIGr-= 4— =

fi fi fi

[1-245]

gdzie V — masowe natezenie przeptywu cieczy na jednostke szerokosci
Sciany (rowne fiG, gdzie G — predko$¢ masowa przeptywu). Najczesciej
wystepuje ruch laminarny, ktorego kryterium jest Re < 1500, jednakze
przy Re > 25 wystepuje falowanie powierzchni cieczy spowodowane pred-
koscig wzgledng gazu w stosunku do przesuwajgcej sie cieczy.

Przy ruchu laminarnym elementarna warstewka o grubosci: da: pod-
lega naprezeniu stycznemu da, ktére wedtug réwnania lepkosci w postaci
rézniczkowej wynosi

* (-£-) [1-246]
gdzie u — predkos¢ liniowa sptywu tej warstewki. Naprezenie to jest row-
ne stosunkowi ciezaru warstewki (Ldx 1)y — do powierzchni tej war-

stewki (L 1), gdzie L — wysoko$¢ Scian, a y — ciezar wiasciwy cieczy.
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A wiec rowne bedzie wartosci ydx. Prowadzi to do réwnania rozniczko-
wego

fi dar [1-247]

Catkujemy dwukrotnie to rownanie z warunkami x — 0, u 0 dla $cianki
oraz x — d, du/dx = 0 dla — powierzchni cieczy, gdzie wskutek braku
naprezen stycznych stosownie do réwnania lepkoSci gradient predkosci
musi by¢ zerowy. Otrzymujemy stad réwnanie

fl

Daje to rozktad predkosci lokalnej w sptywajacej warstwie. Catkujac
to wzgledem x, znajdziemy natezenie objetosciowe przeptywu V

r v 8
y: = - -

[1-249]
0 fl °

Wynika stgd masowe natezenie przeptywu Jlna jednostke szerokosci $cia-
ny (Vqg) lub (Vy/g):

r=ve=i-|-0 =" - 1-250
v Ifi|3 6fi [ ]

Stad otrzymamy wyrazenie na grubos$¢ warstewki

HwT 151

Oznaczajgc przez dz — zastepczy wymiar liniowy (u2QQg)m, mozemy
przeksztatci¢ ostatnie réwnanie

= 0,9085 -Rel/3 [1-252]

Jezeli Sciana nie jest pionowa lecz pochyta o kacie pwzgledem pozio-
mu, woéwczas w kierunku sptywu dziata sktadowa (g sin <) i stad wynika
wtedy réwnanie

— = 0,9085 «Rel3 (sin PL3 [1-253]

z

Zaleznosci te sa aktualne dla przeptywu laminarnego, tacznie z falo-
waniem, a wtedy $oznacza $rednig grubos¢ warstwy cieczy.
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W przypadku ruchu burzliwego, a wiec powyzej: Ret= 1500, wedtug
literatury (7) aktualne jest rownanie

G / Rp \15
= 0,9085 Re’* (— ) [1-254]

Wreszcie istotny jest tez problem minimalnego natezenia przeptywu
rm przy ktérym ciecz przestaje zrasza¢ Scianke. Brak jest obecnie uogol-
nien, poza dang z literatury (7)

ar
= 0,08 [1-255]

Wydaje sie jednak, ze wynikajg stad wartosci zbyt niskie.

1.3.9. Wspolpradowy przeptyw cieczy i gazu w rurze

Jezeli zalezy nam na kontrolowanym czasie zetkniecia sie cieczy i gazu
(np. przy absorpcji, reakcji chemicznej, destylacji) mozna stosowaé wspot-
pradowy przeptyw tych faz w poziomym przewodzie.

Przeptyw taki przedstawia duzg rdéznorodno$¢ sytuacji fizycznych.
Zaleznie od stosunku zawartosci gazu i cieczy w strumieniu i od predkosci
masowych przyptywu gazu G i cieczy L mogg wystepowaé rézne typy
przeptywu (rys. 1-43). Moze to by¢ ruch uwarstwiony (@), charakteryzu-

Rys. 1-43. Zakresy wystepowania réznych typdw przeptywu wspotpragdowego:
ciecz-gaz

jacy sie ptaska powierzchnig strumienia cieczy w poziomej rurze. Ruch
»falowy” (b) cechuje wystepowanie fal na tej powierzchni. Przy ruchu
»pierscieniowym” (c) ciecz zwilza wewnetrzng $ciane rury, a gaz ptynie
jej czescig centralng. Ruch ,,rzutowy” (d) charakteryzuje chlustanie cieczy
oddzielnymi porcjami. Przy ruchu ,,pecherzykowym” (e) gaz rozdziela sie
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w czeSci w formie pecherzykow. Ruch ,korkowy" (f) cechuje regularnie
ptynace odrebne porcje gazu i cieczy tworzace charakterystyczne korki.
Wreszcie ruch ,,pianowy” (g) — polega na wytworzeniu sie ptynacej w ru-
rze piany.

Zakresy wystepowania kazdego z tych rodzajow ruchu podaje uogol-
nienie Bakera w postaci zalezno$ci funkcjonalnej, przedstawionej na
rys. 1-43

[1-256]

gdzie G i L — predkos$ci masowe gazu i cieczy, funkcje X i y>sg definio-
wane nastepujaco:

[1-257]

[1-258]

gdzie qg>91 — lepko$¢ gazu i cieczy, gp, gw — gestosci powietrza i wody
(25°C i 1 ata), ow, oL — napiecie powierzchniowe wody (25°C) i cieczy,
MW [iL — to lepkos$ci wody (25°C) i danej cieczy.

Charakterystycznym zjawiskiem jest tu poslizg AU, czyli r6znica pred-
kosci liniowych gazu i cieczy w rurze. Jezeli pozorna predkos$é gazu jest
Ug, a utamek objetosci w mieszaninie zajety przez gaz w rurze jest e, wow-
czas

c | —¢ [1-259]
Stwierdzono doswiadczalnie zaleznos¢ (16)
-li_—£ = 0,60 (EAU)OD [1-260]

Przy pomocy obu tych réwnan, mozna okres$la¢ utamek objetosci w ru-
rze gzajety przez gaz. Predkosci pozorne Ugi Uc sg stosunkami predkosci
objetosciowych gazu i cieczy do przekroju catej rury.

Opory dla przeptywu dwufazowego mozna okre$laé z uzgodnienia
Locchardta-Martinellego, przedstawionego na rys. 1-44 dla rozmaitych
kombinacji ruchu laminarnego (I) burzliwego (b) w kazdej z faz. Podaje
ono zalezno$¢ w postaci

[1-261]

oL= f(X) Oa= (X [1-262]
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gdzie wymienione parametry oznaczaja

AP r AP, [[i%gﬂ
AP, apg  [1-265]

przy czym APq — straty cisnienia przy przeptywie fazy gazowej, APL —
straty ci$nienia przy przeptywie fazy ciektej przy zmiennych predkosciach

70c

R1

Rys. 1-44. Opory przeptywu dwufazowego: bb — burzliwy w gazie i w cieczy, bl —
burzliwy w gazie, laminarny w cieczy, Ib — laminarny w gazie, burzliwy w cieczy,
11— laminarny w obu fazach

masowych G, L (okre$lane z réwnania Darcy-Weisbacha dla przeptywu
jednofazowego w danej rurze poziomej), APai — szukany spadek ci$nie-
nia mieszaniny dwusktadnikowej.

1.4. Filtracja

1.4.1. Opér filtracyjny

Podczas filtracji przeptyw przesgczu przez warstwe osadu ma z regu-
ty charakter laminarny. Jest wiec aktualne rownanie przepuszczalnosci
[1-141]

AP

K .. 1-266

fiL [ ]

gdzie K — przepuszczalno$é, L — grubos$¢ warstwy filtrujacej, a /t — lep-

ko$¢ przesaczu. Mnozac te wartosé przez powierzchnie warstwy filtrujg-
cej F otrzymamy szybkosci filtracji

dav KF

y o AP [1-267]
r
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gdzie V oznacza objeto$¢ przesaczu. Dany stosunek (///K) okreslamy mia-
nem oporu wiasciwego r.

Stad analogicznie do poje¢ elektrotechnicznych opér filtracyjny mozna
przedstawic¢ nastepujaco:

R=ry [1-268]

Na tej zasadzie otrzymamy réwnanie szybkos$ci filtracji analogicznej pod
wzgledem postaci do prawa Ohma

ir - [1-2691

Szybkosc¢ filtracji jest wiec proporcjonalna do spadku ci$nienia w war-
stwie filtrujgcej. Wedtug definicji opor wiasciwy, a wiec i catkowity [1-268]
jest odwrotnie proporcjonalny do lepkosci przesgczu. Stad podwyzszenie
temperatury procesu (redukcja lepkosci) bedzie powodowaé spadek tego
oporu, a wiec wedtug zaleznos$ci [1-269] przyspieszy przebieg filtracji.

Opor filtracyjny moze by¢ spowodowany warstwg materiatu ziarni-
stego, a rowniez tkaning filtracyjng (podkladem) utrzymujgcg te war-
stwe. Dla tkaniny tej grubos¢ L jest stata, wiec stosownie do réwnania
[1-268] jej opor R da sie przedstawi¢ nastepujgco:

Rt=t-y [i-2\0]

gdzie t — stata charakterystyczna dla danej tkaniny, okre$lana doswiad-
czalnie przez pamiar szybkoSci filtracji. Zwykle wystepujg szeregowo
2 opory tkaniny Rf oraz warstwy ziarnistej (osadu) RQ Stosownie do réw-
nania [1-269] jest wowczas

dvV _ APt = APO .
&  Rf [1-271]

gdzie APf i APt — spadki cisnienia w tkaninie i w osadzie. Oznaczajgc
przez AP catkowity spadek ci$nienia

AP = APf-I-APO [1-272]
otrzymamy z poprzedniego réwnania

dv AP AP
dr  Rgq+tRt R [1-273]

gdzie R — catkowity opor filtracyjny uktadu, rowny sumie (R"N+Rf)
analogicznie jak dla elektrycznych oporéw szeregowych.



1.4.2. Filtracja przy statej grubosci warstwy

Rozcienczone zawiesiny filtruje sie przez warstwy piasku lub poro-
wate masy ceramiczne. Grubos$¢ warstwy filtrujgcej jest stad stata. W po-
czatkowym etapie procesu, gdy porowatos¢ warstwy jest jeszcze znaczna,
opor filtracyjny R mozna przyja¢ jako staly. Stad przy zastosowaniu sta-

tego cisnienia P, z rownania [1-268] wynika czas r potrzebny do uzyskania
objetosci V przesaczu

= Th- [1-274]

Jezeli warstwa filtrujgca L jest wysoka jak to wskazuje rys. 1-45
wowczas stosownie do rownania [1-269) szybkos$¢ przeptywu przesaczu be-
dzie rowna

- - N -
4F - (APEL [1-275]

Spadek ci$nienia AP zachodzi wr warstwie filtrujacej, a jest rowny cisnie-
niu statycznemu stupa cieczy (Hy).

W przypadku filtru okresowego w czasie rozniczkowym dr poziom
cieczy w filtrze obniza sie o dH. Jezeli powierzchnia zwierciadta cieczy lub

Rys. 1-45. Filtracja okre- AP
sowa /

W SEM

L "V?

warstwy filtrujacej jest F, wtedy ubytek cieczy w filtrze, czyli objetosé
przesgczu dV, jest (-F dH). Daje to réwnanie rézniczkowe

FR dH dr
—y "(H+ Ly
Po scatkowaniu tego rownania otrzymamy

[1-276]

[1-277]

Zalezno$¢ ta podaje czas opadania powierzchni cieczy od wartosci H do
poziomu warstwy filtrujacej.

89



1.4.3. Wiasnosci osadu

Najczesciej mamy do czynienia z innym rodzajem procesu filtracji,
gdy warstwg filtrujgcg jest wiasny osad, a tkanina filtracyjna odgrywa
tylko role mechanicznego podktadu. W miare postepu procesu grubosc
warstwy osadu, a wiec i op6r filtracyjny R rosna. Cisnienie cieczy w miare
przeptywu przez osad spada od wartosci Pt do P2 (rys. 1-4(5). Jednakze

Rys. 1-46. Cisnienie
w osadzie

ostatecznie na tkanine (lub rame, na ktorej jest natlozona tkanina) musi
dziata¢ parcie odpowiadajace cisnieniu Px wystepujagcemu w cieczy nad
powierzchnig osadu. Stad wniosek, ze w miare spadku cisnienia cieczy uby-
tek ten jest przyjety przez strukture zbudowang z ziarn osadu. W prze-

kroju, gdzie cisnienie cieczy spada do P, na ziarna osadu dziata ci$nienie
lub ,,zgniot”

p=Pi-P [1-278]

Najwiekszy zgniot osadu ma miejsce tuz na powierzchni tkaniny fil-
trujacej, a na powierzchni osadu od strony cieczy surowej spada on do
zera, gdyz tam ma miejsce wasciwie sedymentacja.

Pod wptywem ,,zgniotu” p osad przybiera okre$long porowatos$¢. Przy
tkaninie bedzie bardziej zbity, a na powierzchni bardziej luzny (wiecej
porowaty). Przepuszczalno$¢ osadu moze by¢ przedstawiona jako funkcja
»Zgniotu”

K=-£- [1-279]

gdzie bis — state dla danego materiatu.

Wyktadnik s~ 0 jest wspditczynnikiem S$cisliwosci osadu. W przypad-
ku granicznym s — 0, mamy osad niescisliwy, ktéry ma jednakowa poro-
wato$¢ na catej swej grubosci.
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1.4.4. Op6r osadu scisliwego

Stosownie do definicji oporu wtasciwego (I/K) oraz wyrazenia [1-279]
op6r wiasciwy osadu SciSliwego mozna przedstawi¢ nastepujaco:

r=~-ps [1-280]

Stad dla rézniczkowej warstwy osadu o grubosci dL i powierzchni F
opor filtracyjny

= = L [1-281]

Szybkos¢ filtracji przez te warstwe rézniczkowa jest taka sama jak i przez
catg grubos¢ osadu

gdzie APO— spadek ci$nienia w osadzie, RQ— op6r catej warstwy osadu.
Z zaleznosci [1-278] wynika, ze spadek ci$nienia cieczy w osadzie dP jest
rowny wartosci zgniotu w osadzie — dp. Po uwzglednieniu tego w ostat-
nim réwnaniu i wyzyskaniu zaleznosci [1-281] otrzymamy réwnanie roz-
niczkowe

—Fb dp APO

dL [1-283]
/'P Ro

Po scatkowaniu tego réwnania w granicach (L = 0, p = AP0 na po-
wierzchni osadu od strony tkaniny oraz w granicach (L, p = 0) na powierz-
chni osadu od strony cieczy znajdziemy catkowity opdr osadu

[1-284]
Opér R( wzrasta zatem ze zwiekszeniem sie grubosci warstwy osadu.

1.4.5. Rownanie szybkosci filtracji przy zmiennej grubosci osadu

Jezeli powierzchnia filtrujaca jest F, objetos¢ osadu wynosi (FL),
a przy jego $redniej porowatosci e masa ciata statlego w osadzie

W=LF(l-¢c [1-285]
gdzie gs— gestosé ciata statego.
Masa tego ciata jest zwigzana z objetoScig przesgczu V
W =wV [1-286]

W przypadku niezbyt stezonej zawiesiny surowej w jest réwne jej
stezeniu. Dla bardziej stezonych zawiesin zalezno$¢ ta bytaby bardziej



skomplikowana, gdyz wdwczas ilos¢ cieczy, jaka zostaje w mokrym osa-
dzie, bytaby stosunkowo pokazna. Jednakze takich stezonych zawiesin
zwykle sie nie filtruje, lecz odwirowuje.

Uwzgledniajagc wyrazenia [1-285] i [1-286 w réwnaniu [1-284], otrzy-
mamy

(1-s)

uAPsw - ~ [1-287]
b {1—)<?,

Dla osadu o grubos$ci znacznie wiekszej od grubosci tkaniny filtracyj-
nej, co (pomijajac krotki moment poczatkowy) ma z reguty miejsce,
w przyblizeniu mozna zastapi¢ APOprzez petny spadek cisnienia AP (w osa-
dzie i tkaninie). Oznaczajgc state wyrazenie w nawiasie przez a, otrzyma-
my opor osadu jako funkcje objetoSci uzyskanego przesaczu

RO- a,uAPhv 2 [1-288]

Opor tkaniny filtracyjnej Rt dawato wyrazenie [1-270]. Uwzglednia-
jac tak przedstawione wartosci PO i Rt w réwnaniu szybkosci filtracji
[1-273], otrzymamy

dv AP
T Ir:_[.I[a\TvA7P¥—E-T-1I [1-2891

Jest to og6lne rdwnanie rézniczkowe szybkosci filtracji z jednostki po-
wierzchni filtracyjnej w zalezno$ci od stosowanego cisnienia filtracyjnego
AP i od objetoSci przesaczu uzyskanej do danego momentu.

1.4.6. Filtracja pod statym ci$nieniem

State cisnienie moze by¢ otrzymane za pomocg pompy o odpowiedniej
charakterystyce lub przez zastosowanie zbiornika cisnieniowego dla zawie-
siny surowej (ustawionego na odpowiedniej wysokosci). Dla tego przypad-
ku wobec AP = const mozna tatwo zcatkowaé ostatnie rownanie, otrzy-
mujac

+J+
VijF 2AP1s\F ) AP [111298%]I
Oznaczamy mianem ,statych filtracyjnych” nastepujace wyrazenia:
2AP1-sF2
K “ [i-29ii
tF
C*“ “SAP/r [1-292]
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Uwzgledniajac je w wyrazeniu [1-290], otrzymamy ogdlne réwnanie fil-
tracji pod statym cisnieniem

V2-f2VC —Kr [1-293]

Réwnanie to podaje zalezno$¢ objetosci uzyskanego przesaczu V od
czasu r podczas filtracji pod statym cisnieniem. Odpowiada mu na wykre-
sie (V, t) parabola (rys. 1-47). Jej wierzchotek o wspotrzednych (—C~/K, C)

Rys. 1-47. Filtracja pod
statym ci$nieniem

lezy poza poczatkami ukladu. Nachylenie stycznej do tej krzywej daje
szybkos$¢ chwilowa filtracji (dwd-r). Mozna ja tatwo obliczy¢ przez réznicz-
kowanie réwnania [1-293] lub przez uwzglednienie statych [1-291] i [1-292]
w ogblnym réwnaniu szybkosci filtracji [1-289]

Réwnanie to wskazuje, ze w miare wzrostu objetosci przesaczu V'
maleje predkos$¢ filtracji. W momencie poczgtkowym (V, = 0) predkos$¢ fil-
tracji ma warto$¢ maksymalng (K/2C) uwarunkowana tylko oporem tka-
niny filtracyjnej.

Wartosci statych K i C okres$la sie na filtrze o okre$lonej powierzchni
filtracyjnej F. Przy zmianie powierzchni filtracyjnej na wielko$¢ Fx (i za-
chowaniu innych parametrdw), wynikng inne wartosci statych stosownie
do definicji [1-291] i [1-292]

[1-295]

[1-296]
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Jezeli zmianie ulegnie ci$nienie do warto$ci APj, wéwczas nowe state
filtracyjne wynoszg

AP,
Ki=Kup) [1"2971
/ AP \s
Ct-C”p-) [1-298]

Stad tez pomiar filtracji pod kilku cisnieniami pozwala okres$li¢ wspét-
czynniki Scisliwosci s.

Wreszcie, jezeli zmienia sie temperatura procesu, wtedy lepkos¢ prze-
sgczu wyniesie /<I( a stagd nowa stata filtracyjna

KA K1 M [1-299]

Druga ,stata” filtracyjna jako niezalezna od lepkosci pozostanie stata
mimo zmiany temperatury procesu.

1.4.7. Filtracja ze stalg szybkoscig

Stosujagc pompe o odpowiedniej charakterystyce, mozna utrzymacé sta-
tg szybkosc¢ filtracji (V7t). W miare narastania osadu, a wiec wzrostu oporu
filtracyjnego, stosownie do réwnania [1-269] cisnienie AP musi rosnac.

Zalezno$¢ cisnienia AP od czasu mozna otrzymac z réwnania szybko-
§ci [1-289], przy zatozeniu, ze dV/dr jest rowne (V/r)

W réwnaniu tym stosownie do zatozenia stosunek (V/r) wyraza wiel-
kos¢ statg. Réwnanie to wskazuje, jak zmieniaé sie musi ciSnienie w miare
uptywu czasu, aby zachowac statg szybkos¢ filtracji.

W szczeg6lnym przypadku osadu niescisliwego (s = 0), uzyskuje sie
wzrost Ap proporcjonalny do czasu.

1.4.8. Filtracja dwustopniowa

Podczas filtracji pod statym ci$nieniem szybko$¢ jej na poczatku jest
bardzo duza wskutek braku osadu na tkaninie. Moze to spowodowac¢ utrud-
nienia tworzenia sie osadu (metny przesgcz). W przypadku za$ osadu nie-
jednorodnego mate ziarna moga zatka¢ pory miedzy ziarnami duzymi,
tworzac osad bardzo nieprzepuszczalny, co szybko hamuje proces.

Aby unikna¢ tych ujemnych skutkéw, stosuje sie proces dwustopnio-
wy, poczatkowo prowadzi sie filtracje ze stalg umiarkowang szybkoscia,
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ktdrej, jak wiemy, towarzyszy wzrost ciSnienia. Gdy ci$nienie to osiggnie
warto$¢ pozadana, proces jest prowadzony pod statym cisnieniem.

Przebieg takiego procesu przedstawiono na rys. 1-48. W ostatnim mo-
mencie pierwszego okresu szybko$é (V/r) jest réwna szybkosci poczatko-
wego momentu okresu drugiego. Stosownie do réwnania [1-294] otrzy-
mamy

(Vv K
(r), 2T.-rC) [1'3011

Znajgc state KC dla wybranego ci$nienia procesowego AP oraz pred-
kosci 1 okresu (V7r)j, mozemy znalez¢ objeto$¢ przesaczu VX otrzymanego
w pierwszym okresie. Na zasadzie za$ zaleznosci

V' \V
; /J- r,ll [1-302]
znajdziemy czas trwania | okresu Tj.

Roéwnanie [1-293] nie moze by¢ stosowane dla Il okresu, gdyz byto
ono wyprowadzone przez scatkowanie réwnania [1-299] od stanu poczat-

Rys. 1-49. Wykorzystanie charakterys-
tyki pompy dla procesu filtracji dwu-
stopniowej

kowego (t = 0, V = 0). Obecnie jednak stan poczatkowy jest charaktery-
zowany parametrami (rlVi). Catkujac od tej granicy réwnanie predkosci,
otrzymamy

v r
j (v+QdV =y \] dr [1-303]
Vi n
Stad otrzymamy rownanie dla Il okresu
(V2_y2j2c(v-Vj = K(t-rt) [1-304]

Zwykle dwustopniowosé filtracji osigga sie przez zastosowanie pompy
0 odpowiedniej charakterystyce (rys. 1-49). W przyblizeniu krzywg eha-
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rakterystyki mozna zastgpi¢ dwiema prostymi AP const i dV/dr  const.
Poczatkowo pompa pracuje, dajac niewielkie cisnienie, ale statg wydajnos¢,
a nastepnie ci$nienie wzrasta, ustala sie, mimo spadku predkosci filtracji.
Wykorzystujgc warto$ci numeryczne takiej charakterystyki w réwnaniu

rézniczkowym szybkosci filtracji mozna uzyska¢ doktadne rozwigzanie tak
»programowanego” procesu.

1.4.9. Przemywanie osadu

Po filtracji osad jest przemywany dla usuniecia z osadu resztek prze-
sgczu. Poniewaz grubo$é warstwy osadu jest tam stata, wiec réwniez stata
jest szybko$¢ przemywania. Gdyby ciecz myjaca miata taka sama lepkos$é
jak przesacz, szybkos¢ mycia bytaby réwna szybkos$ci ostatniego momentu
filtracji, co okresla rownanie [1-294].

Wobec innej na ogot lepkosci cieczy myjacej niz przesaczu fi nalezy
zmodyfikowac statg K. Stosownie do réwnania [1-299] i w oparciu o réw-
nanie [1-294] szybko$¢ mycia wyniesie

[1-305]
gdzie (dV/dr)f — predkos$¢ ostatniego momentu filtracji.

Ostatnie wyrazenie oparte jest na zatozeniu, ze bieg cieczy myjacej
jest ten sam jak przesaczu (krzywa I rys. 1-50).

Rys. 1-50. Rdzne sposoby mycia

W przypadku prasy ramowej ciecz wchodzi do danej ,ramy pustej”,
rozdziela sie na 2 strumienie, tworzac osad na obu tkaninach filtracyj-
nych pokrywajacych te rame. Ten sam bieg nadaje sie tez cieczy myjacej.
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Mozna jednak my¢ osad inaczej (krzywa Il rys. 1-50) skierowujgc ciecz
myjgcag w poprzek obu warstw osadu w ramie (dopltyw cieczy myjacej
przez co drugg rame ,petng”). Wowczas grubos¢ osadu przy myciu jest
dwa razy wieksza niz przy filtracji, a powierzchnia filtracji jest przy my-
ciu dwa razy mniejsza. Stad stosownie do wyrazenia [1-268] opor filtra-
cyjny przy myciu bedzie 4 razy wiekszy niz w ostatnim momencie filtra-
cji, a wiec szybkos$¢ mycia bedzie tu 4 razy mniejsza niz przy poprzednim
sposobie

[1-306]

Podczas mycia sposobem pierwszym ciecz myjgca wyttacza z kanatu
resztki przesgczu (bo ptynie tg samg drogg). Dzieki temu poczagtkowe ste-
Zenie przesaczu w poptuczynach jest wysokie, co pozwala dotgczy¢ czesé
poptuczyn do przesgczu otrzymanego podczas filtracji. Sposéb ten bedzie
aktualny wéweczas, gdy cennym produktem jest przesacz, a nie osad. Nato-
miast w drugim sposobie mycia (ll) ciecz myjgca niszczy strukture osadu.
Osad zostaje przez to lepiej wymyty, ale stezenie w poptuczynach od razu
maleje. Sposéb ten bedzie aktualny wdwczas, gdy cennym produktem jest
osad, ktory nalezy dobrze wymyc.

1.4.10. Wydajnos¢ cyklu filtracyjnego

Aparaty filtracyjne pracujg najczesciej okresowo. Po pewnym czasie
filtracji ma miejsce okres przestoju r0, niezbedny dla przemycia osadu,
usuniecia go i przygotowania aparatu do nowego cyklu. W ciggu cyklu
otrzymuje sie objeto$¢ V przesgczu. Stad wydajnosé na przecietng jednost-
ke czasu pracy aparatu wynosi

Czas przestoju jest zwykle staly, a wiec wydajnos¢ aparatu na jed-
nostke czasu zalezy od okresu czynnej pracy x. Powstaje pytanie, jak do-
bra¢ optymalny czas czynny, aby otrzyma¢ maksimum wydajnosci. Jest
to problem ogo6lny dotyczacy wszelkich aparatow pracujacych okresowo,
posiadajacych w cyklu okres pracy efektywnej i okres przestoju.

Problem taki najtatwiej mozna rozwigzacC graficznie (rys. 1-51). Mu-
simy dysponowa¢ krzywga zaleznos$ci objeto$ci przesaczu V, od czasu x (pro-
ces jedno- lub dwustopniowy). Odkiadamy punkt S na osi r w odlegtosci rO.
Jezeli punkt A oznacza stan korncowy procesu, wowczas nachylenie pro-
mienia SA oznacza $rednig wydajnosé procesu. Rzut bowiem tego promie-
nia na o$ x jest réwny sumie (t+1t0), a na drugg 0$ — objetoSci przesaczu V.
Stad stosownie do definicji [1-307] nachylenie promienia SA jest rowne 1.
Dla innych stanéw koncowych otrzymamy inne wydajnosci. Im wigksze
nachylenie promienia, tym wieksza jest ta wydajnos$¢. Najwieksza wydaj-
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no$¢ odpowiada stycznej z punktu S do krzywej, czyli promieniowi SB.
Punkt stycznosci daje optymalny czas trwania procesu. Dla czasu krotsze-
go otrzymamy mniejszag wydajno$¢ wskutek wpltywu wzglednie dlugiego
wtedy przestoju r0. Przy zbyt dtugim za$ czasie procesu wydajnos¢ ta be-

dzie niska wskutek matej szybkosci (dwWdr) filtracji w konhcu tego dtugo
trwajacego procesu.

tawo tez stwierdzi¢, ze maksymalna wydajnos$¢ * jest rdwna szybko-
§ci ostatniego momentu filtracji prowadzonej przez okres optymalny,
a wiec

LAt (6 f1-3°8J

Rozwiazujac to rownanie z rownaniem filtracyjnym [1-304], mozna tez ana-
litycznie okreslic optymalny czas filtracji. W ten sposéb mozna np. wy-
kazac, ze przy C = 0 (znikomy opor tkaniny filtracyjnej) optymalny czas
trwania filtracji dwustopniowej jest rowny sumie (toHw), czyli ze czas
trwania drugiego okresu r2 powinien by¢ rowny czasowi przestoju rQ.

1.4.11. Srodki pomocnicze przy filtracji

W przypadku bardzo S$cisliwych osaddéw nastepuje szybkie tworzenie
sie osadu o matej porowatosci, a wiec o niskiej przepuszczalnos$ci. Stad
predkos¢ filtracji w tym przypadku gwattownie maleje, co redukuje wy-
dajnos¢ cyklu. Aby temu przeciwdziata¢, do zawiesiny surowej dodaje sie
tzw. ,,pomocy filtracyjnej”, np. ziemi okrzemkowej. Tworzy sie wowczas
w osadzie rodzaj twardego niescisliwego szkieletu, co zapobiega zgniataniu
osadu, przez co powoduje wzrost wydajnosci filtracji.

Podczas filtracji zawiesiny o wysokiej lepkosci, np. oleju, mozna pod-
wyzszy¢ wydajnos¢ filtracji przez dodanie do tej zawiesiny pewnej ilosci
rozpuszczalnika obnizajagcego lepkos¢. Zaktada sie, ze obecnos$¢ tego roz-
puszczalnika w przesaczu jest dopuszczalna. Objeto$¢ przesgczu (roztworu)
bedzie wieksza od objetosci cieczy surowej. Wystepuje optimum stezenia
rozpuszczalnika gwarantujace najwiekszg wydajnos$¢ filtracji liczong na
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wiasciwy pizesacz, co jest wynikiem przeciwdziatania zmian lepkosci
i objetosci roztworu.

Réwnanie [3-290] mozna przeksztatci¢ do postaci

V [ 2APF
[1-309]

Réwnanie to podaje wydajno$¢ Srednig filtracji dla cyklu, w ktérym
wr czasie r otrzymano objeto$¢ V przesaczu. Ale jezeli przesacz jest roztwo-
rem olejowym przesgczu wiasciwego, w ktérym zawarto$¢ oleju wyraza
utamek objetosciowy X, wowczas objeto$¢ przesgczu wiasciwego uzyska-
nego w tym cyklu wynosi

Ve= V(1~X) [1-310]

Lepkos$¢ roztworu olejowego jest tez zalezna od zawartosci X, przy
czym zalezno$¢ te mozna przedstawi¢ réGwnaniem

fi = /3Xn [1-311]

Wprowadzajgc dwie ostatnie zaleznosci od wyrazenia wydajnosci cy-
klu, otrzymamy wydajnosé przesgczu witasciwego

I N

LR ET ) VITIARS I

Rézniczkujac to wyrazenie wzgledem X i przyréwnujac znaleziong po-
chodng d(Vre/r)/dX do zera, po rozwigzaniu znajdziemy optymalny skiad
roztworu olejowego X( gwarantujacy maksymalng wydajnos¢ przesaczu
wiasciwego

X,=mT [1-313]

1.4.12. Filtracja ciggta

Ciagtos¢ procesu mozna uzyskac¢ przez polaczenie szeregu elementdw
pracujacych okresowo w baterie. Typowym przyktadem jest filtr obroto-
wy ztozony z elementow w postaci wycinkéw kotowych walca. Tkanina
filtracyjna stanowi powierzchnie tworzacg tego walca. Dzieki obrotowi wal-
ca zanurzonego czesciowo w zhiorniku z sur6wka kazdy segment jest przez
pewien czas zanurzony w cieczy. Przez zastosowanie ssania nastepuje fil-
tracja, potem ma miejsce przemywanie osadu przez natrysk wodny, odessa-
nie poptuczyn, a nastepnie suszenie osadu i jego spulchnienie przez dziata-
nie powietrza sprezonego od wewnatrz, a wreszcie mechaniczne zdrapa-
nie osadu.

™ 99



Znajac kat zanurzenia bebna w cieczy oraz liczbe obrotéw w jednostce
czasu, mozna okresli¢ czas xt przebywania kazdego segmentu w cieczy.
Taki sam skutek jak jednego obrotu filtru bytby osiggniety wdwczas, gdy-
by wszystkie segmenty o tgcznej powierzchni F jednoczesnie filtrowaty
pod statym cisnieniem przez czas rv Opor tkaniny filtracyjnej mozna zwy-
kle poming¢. Natomiast trzeba uwzglednia¢ fakt, ze osad nie zostaje cat-
kowicie zdrapany, ale pozostajgcej na filtrze cienkiej warstwie tego osadu
odpowiadataby objetos¢ przesgczu V0. Stad réwnanie tej filtracji pod sta-
tym ci$nieniem bedzie miato nastepujacg postac:

Yi—V8" Kt [1-314]

gdzie  — objetos¢ fikcyjna, a —V 0 — rzeczywista objetos¢ przesaczu
na jeden obrot bebna.

Wartosci statych (Vni K) moga by¢ okreslone doswiadczalnie przez
pomiar objetosci (VA—V,) przesaczu otrzymanego na jeden obrot bebna
przy roznych predkos$ciach obrotow.

Czas ti jest zwigzany liczbg obrotéw bebna na jednostke czasu n oraz
katem zanurzenia bebna w cieczy a

[1-315]

Stosownie do definicji statej filtracyjnej K (rownanie [1-291]) mozna
ja przedstawi¢ nastepujaco:

K —A APl~s [1-316]

State A is moga by¢ okresSlone doswiadczalnie przez pomiar objetosci prze-
saczu z jednego obrotu bebna przy stosowaniu rdznych cisnien AP.

Poniewaz réznica (Vi~Vo0) oznacza objeto$¢ przesagczu na jeden obrét
bebna, wiec iloczyn (V1~~V{)n bedzie réwny wydajnosci g przesaczu na
jednostke czasu. Uwzgledniajgc trzy ostatnie réwnania, mozemy jg wyra-
zi¢ nastepujaco:

Stad okresla sie zalezno$¢ wydajnosci filtra obrotowego od liczby
obrotéw n, cisnienia AP i kata zanurzenia x

1.4.13. Filtracja gazowa

Filtracja gazowa ma na celu odpylenie gazu metodg przeptywu przez
tkanine (warstwa widknista). Pylinki osiadajg na witdknach tkaniny pod
dziataniem sit bezwitadnosci oraz sit dyfuzji spowodowanej ruchami Brow-
na.
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Jezeli strumien gazu napotyka widkno (z tkaniny) o $rednicy d, usta-

wione prostopadle, zostaja wytapane pylinki na szerokosci strumienia
b <Cd, przy czym

h= vd [1-318]

gdzie y — sprawno$¢ wytapywania przez jedno widkno. Okreslenie tej
wielko$ci stanowi osobny problem z zakresu mechaniki aerozoli.

W warstwie materiatu o grubos$ci r6zniczkowej dh, ksztattu kwadratu
0 krawedziach jednostkowych i porowatosci e, objeto$é zajeta przez widk-
no wynosi (1 —f) dh — objeto$¢ jednego widkna réwnolegtego do krawedzi

wynosi jrd-74, skad wynika liczba witokien w rozpatrywanej warstwie réz-
niczkowej

. T 4(1—s)dh
[1-319]

Oznaczajagc przez W natezenie przeptywu pytu, mozna przyjaé, ze
ubytek wzgledny pytu (—dW/W) bedzie réwny iloczynowi liczby witokien

lich sprawnosci (dNy)
aw q(lﬁ)d,ﬂ, [1-320]

Catkujgc to wyrazenie w granicach natezenia pytu na wlocie Wxi na
wylocie W2, otrzymamy

4«(1—s)
Inw ) - t1-321°

Stad mozna obliczy¢ sprawnos$¢ filtru, czyli utamek pytu w nim za-
trzymany

Ay{l—e)h

iod2 [1-322]

Rdéwnanie to jest aktualne tylko dla ruchu laminarnego, gdy kazde
widkno ma ten sam profil aerodynamiczny. Przedstawia ono zalezno$é
sprawnosci od wazniejszych parametréw (h, t, d, y). Ma jednak charakter
przyblizony, poniewaz sprawnos$¢ witokna y zalezy tez od porowatosci tka-
niny, a wiec zmienia sie w miare zapetniania tych poréw.

1.4.14. Filtracja w wiréwce

Duza sita bezwtadnosci wytworzona w wiréwce moze by¢ przydatna
do odfiltrowania cieczy ze stezonych zawiesin. W tych bowiem przypad-
kach zwykta filtracja jest na ogdt nieoptacalna, bowiem wskutek zbyt
szybkiego zapetniania aparatu osadem zbyt czeste bytyby przestoje i za
wielka cze$¢ cieczy pozostataby w osadzie.
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Cisnienie wytworzone w ptynie dziataniem sity bezwtadnos$ci mozna
obliczy¢, rozpatrujac rozniczkowag mase cieczy dm w postaci pierScienia
0 grubosci dr, promieniu r i predkosci obwodowej u (rys. 1-52). Na te
rézniczkowg mase dziata sita bezwtadnosci d-S

ds = -~=1 [1-323]

dr

Rys. 1-52. Filtracja w wiréwce

Masa tego pierScienia rézniczkowego wynosi
dm = oF dr [1-324]

gdzie F — powierzchnia tworzgca tego walca pierScieniowego.

Uwzgledniajgc warto$¢ (2«) dla predkosSci obwodowej, mozemy
obliczy¢ stosunek (dS/F), czyli rézniczke cisnienia cieczy

= dP = e(2jtn)2rdr [1-325]

Catkujac to wyrazenie w granicach zasiegu cieczy w wirowce od rL
do R (rys. 1-52), otrzymamy stad catkowite cisnienie AP, pod ktérym prze-
biega proces filtracji

AP = 2{ku)2+Q{R2~ri) [1-326]
Przesgcz przeptywa przez rozniczkowy pierscien osadu o grubosci dr

(rys. 1-52) z predkosScig pozorng Ur (w kierunku promienia). Stosownie do
wyrazenia znanego poprzednio dla przepuszczalnosci

Powierzchnie tworzacg F rozpatrywanej warstwy osadu wyraza sie
iloczynem

F = 2nrh [1-323]

gdzie h — wysoko$¢ wewnetrzna bebna wiréwki.
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Stad natezenie objetoSciowe przeptywu V przesaczu przez osad
V = urF ~ ur2xrh [1-329]

Uwzgledniajgc wyrazenie [1-327], otrzymamy stad rownanie réznicz-
kowe
, Vu dr
= ~2nhK ~r~ Sl' 330!

Catkujac je w granicach grubosci osadu od rs do R, znajdziemy spa-
dek ci$nienia cieczy w tym osadzie

t1-331!

Ale warto$¢ ci$nienia filtracyjnego AP wyrazato réwnanie [1-326], po
uwzglednieniu czego otrzymamy natezenie objetosciowe V filtracji

vV = J AN =i [1.-332]
> ) In (K/rs)

Natezenie to jest zatem zalezne od stopnia zapeinienia wiréwki mie-
rzonej stosunkiem (rJR). Réwnanie to jest aktualne, gdy rL<Crs, czyli gdy
osad jest pokryty cieczg. Jezeli natomiast jest rL” rs, wtedy w réwnaniu
[1-332] zamiast rs — nalezy da¢ rL, bo tylko zalana przez ciecz warstwa
osadu bierze udziat w tym procesie. Nalezy tez mie¢ na uwadze, ze szyb-
kos¢ filtracji V nie jest Scisle proporcjonalna do n2, jakby mogto sie wy-
dawac na podstawie ostatniego réwnania, gdyz wskutek $cisliwosci osadu
jego przepuszczalnos$¢ K tez zalezy od liczby obrotéw.

1.5. Proces mieszania

1.5.1. Mieszanie cieczy

Celem mieszania cieczy jest wyrownanie temperatury lub stezenia.
W przypadku cieczy niejednorodnych (zawiesin, emulsji), majacych ten-
dencje do grawitacyjnego rozwarstwienia, mieszanie stwarza stan réwno-
wagi dynamicznej. Stezenie jest wiec wyréwnane, ale tylko tak dtugo,
jak ciecz jest mieszana.

Wazna dla techniki mieszania cieczy jest ich lepko$é. Maleje ona ze
wzrostem temperatury, skad wynika, ze w wyzszych temperaturach mie-
szanie cieczy bedzie bardziej sprawne.

Dla wiekszosci cieczy aktualne jest znane rownanie lepkosci (ciecze
niutonowskie)

0 = —ju(duldx) [1-333]
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gdzie o — naprezenie styczne, dii/dx — gradient predkosci u — z odlegto-
$cig x, a p — lepkos¢. Wynika stad, ze lepkos$¢ nie bedzie zalezata od szyb-
kosci mieszania.

W przypadku natomiast cieczy plastycznych aktualne jest r6wnanie
[1-171]

0—o00 = —f](du/dcc) [1-334]

gdzie a0— graniczne naprezenie styczne, ktdrego przekroczenie jest warun-
kiem pitynnosci, ay — wspotczynnik plastycznosci. Obydwie te ciecze cha-
rakteryzujg linie 1, 2 na rys. 1-53. Stosownie do definicji lepkosci [1-333]
lepko$¢ oznacza nachylenie odpowiedniego promienia z poczatku ukitadu

Rys. 1-53. Charakterys-
tyki reologiczne cieczy

przechodzacego przez wiasciwy punkt na linii charakterystycznej danej
cieczy. Stad wynika, ze lepko$¢ cieczy plastycznej bedzie zalezna od gra-
dientu predkosci, a wiec i od szybkosci mieszania. Jak wynika z przebie-
gu linii 2, lepkos¢ ta bedzie wysoka przy wolnym mieszaniu takiej cieczy,
a przy wyzszych szybko$ciach mieszania bedzie male¢. Wskazuje to na ko-
niecznos¢ wyboru pewnego optimum szybkosci mieszania, dla unikniecia
zbyt duzego zuzycia mocy. W przypadku tzw. cieczy pseudoplastycznej
(linia 3) przy matych szybkosciach mieszania lepko$¢ bedzie wysoka, ale
stata. Wreszcie w przypadku tzw. cieczy inwertowanych (linia 4) lepko$¢
jest niska przy matych gradientach predkos$ci, natomiast przy ich zwiek-
szeniu gwaltownie wzrasta. W tym wiec przypadku tempo mieszania nie
moze by¢ zbyt wielkie.

Ruch cieczy wzgledem elementu ruchomego (tapy wirnika) moze miec
charakter laminarny, z tagodnym optywem wzgledem tego elementu lub
tez z tworzeniem sie wirow za tym elementem (ruch burzliwy).

Miarg rodzaju ruchu moze by¢ liczba Reynoldsa definiowana naste-
pujaco:

[1-335]
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gdzie q, fi gestos¢ i lepko$¢ cieczy mieszanej, a L — wymiar liniowy
(dtugos$é tapy mieszadita, Srednica wirnika).

Predko$¢ obwodowa u jest zwigzana z liczbg obrotdw mieszadta na
jednostke czasu (n)

u=kLh [1-336]
Uwzgledniajgc to w porzednim wyrazeniu i opuszczajac jako wielkos¢
statg, otrzymamy zmodyfikowang liczbe Reynoldsa

Rez= [1-337]

Stwierdzono, ze przy Rez < 50 ruch ma charakter laminarny.

1.5.2. Zuzycie mocy na mieszanie

WeZzmy pod uwage zwykle mieszadto tapowe. Element mieszajacy
ma ksztatt ptaskownika o dtugosci L i wysokosci h. Dla r6zniczkowego od-
cinka tej tapy o dtugosci dx (i wysokosci h) sita oporu stwarzanego przez
ciecz moze by¢ wyrazona rownaniem [1-81]

dR = 2iuz-ng [1-338]

Powierzchnie elementu dF wyraza sie iloczynem (h dx). Predko$¢ obwo-
dowa analogicznie do wyrazenia [1-336] wyrazi sie nastepujgco:

u = 2rxn [1-339]

gdzie x — odlegto$é rozpatrywanego elementu od osi obrotéw.
lloczyn sity dR i drogi wykonanej przez element w jednostce czasu
(czyli predkosci obwodowej u), to zuzycie mocy

dN = udR [1-340]
Uwzgledniajgc wyrazenia [1-339] i [1-338] w réwnaniu [1-340], otrzy-
mamy nastepujgce wyrazenie dla ré6zniczkowej mocy mieszania:

dN = H ~fn 3hQXsdx [1-341]

Zalezno$¢ te mozna scatkowaé w granicach x od L/2 do +L/2. Ze
wzgledu na symetrie ten sam wynik da podwdjna warto$¢ catki w grani-
cach od 0 do L/2. Oznaczajgc stosunek (h/L), charakteryzujgcy ksztatt
tapy, przez a, otrzymamy

L2
N = A2Kh3alLgJ x3dx = CAnd5 [1-342]
0
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gdzie C — obejmuje wszystkie state. Zalezno$¢ te mozna przedstawié
w postaci
N

1-343
L5nse CX [ ]

Wspotczynnik oporéw /. jest funkcjg liczby Reynoldsa i moze by¢ przed-
stawiony rownaniem

X= [1-344]
Rer
Wartos$¢ statych b i m zalezy od typu mieszadta. W przypadku ruchu
laminarnego m — 1, natomiast przy silnej burzliwosci m 0, a wiec Xdazy
do whrtosci statej.
Najdogodniej postugiwaé sie wykresami typu przedstawionego orien-
tacyjnie na rys. 1-54, podanymi w literaturze. Dla kazdego typu mieszadia

Rys. 1-54. Wspoétczynni-
ki oporu dla mieszadet

o okre$lonych wymiarach linia krzywa dotyczy ,liczby mocy” (CA) jako
funkcja Re, co pozwala na tatwe obliczenie mocy wedtug rownania [1-343].

Uwzgledniajgc wyrazenia [1-344] wartos¢ m — O, dla ruchu laminar-
nego oraz znaczenie Rez [1-347] w wyrazeniu [1-343], otrzymamy moc mie-
szania laminarnego

N = KLV [1-345]
gdzie K — warto$¢ stata dla danego mieszadta.
Natomiast przy ruchu burzliwym (A= const) mamy analogicznie

N = KL [1-346]

Przy ruchu laminarnym odgrywa zatem role lepkos¢, a przy burzli-

wym — gesto$¢ cieczy. Inny tez jest wptyw diugosci mieszadta L i obro-
tow 71

Wspotczynnik C wystepujacy w og6lnym réwnaniu [1-343], jest funk-

cja proporcji geometrycznych i moze byé przedstawiony w postaci funkcji

gdzie H gtebokos$¢ zanurzenia mieszadta w zbiorniku o $rednicy D, A —
stata.
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Wyktadniki p, r, g moga byé oznaczone doswiadczalnie; np. dla mie-
szadta tapowego (p= 0,3, r = 0,6, q = 1,1), a dla propelerowego (p - 0,
r —0, g = 0,93). Szereg danych dla réznych typéw mieszadet podaje lite-
ratura (12).

1.5.3. Efektywno$¢ mieszania

W przypadku mieszania ukiadu niejednorodnego (emulsja, zawiesina,
mieszanina ciat sypkich bez cieczy itp.) mozna okresli¢ efektywnos$¢ wy-
mieszania. Pobiera sie szereg probek z r6znych miejsc wymieszanego osrod-
ka i oznacza w nich skiad x m(np. zawarto$¢ fazy statej w zawiesinie). Sto-
sownie do zasad statystyki ,Srednia z probek” jest rbwna Sredniej aryt-
metycznej

5 = [1-348]

gdzie n — liczba pobranych prébek.

Srednie za$ ,,odchylenie standardowe” jest okre$lone za pomocg od-
chylen kolejnych warto$ci x-t od tej sredniej (x;—x) w sposéb nastepujacy:

L1-349]J

Stosowanie kwadratu (Xj—x)2 wprowadza bezwzgledne wartosci odchylen.
Dzielenie za$ przez (w—1), a nie przez n — wedtug zasad statystyki —
daje lepszy obraz w stosunku do wyniku uzyskanego przy bardzo duzej
liczbie préb (n -> 00).

To $rednie odchylenie 02 jest sumg dwoch udziatéowT

cr = cr+ on [1-350]

gdzie or — odchylenie spowrodowrane matym wymiarem prébki pobieranej
do oznaczeh xt (prawdopodobienstwa przypadkowych anomalii), a om —
odchylenie spowodowane niedoskonato$cig mieszania.

W przypadku gdy mieszanie jest bardzo dobre, np. trwato bardzo dtu-
go, om= 0, a wiec o- = 02. Jezeli natomiast mieszanie nie miato jeszcze
miejsca, wowczas warto$¢ o- — ajj jest zalezna cd sposobu utozenia skiad-
nikdw na poczatku procesu.

Miarg stopnia mieszania moze by¢ indeks M definiowany nastepu-

jaco:
m=i1— = -4— * t1-3517

Indeks ten zmienia sie od M = 0, gdy nie ma mieszania (a2 = 0"), do
M = 1 przy idealnym wymieszaniu (02 —cr"). W miare postepu mieszania
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(uptywu czasu t) indeks mieszania zmienia sie od Odo 1 w sposéb wy-
ktadniczy
M=1l-e~k* [1-351a]

Tak wiec warto$¢ indeksu M jest miarg stopnia wymieszania.

Jezeli wystepujg wyrazne roznice gestosci miedzy mieszanymi faza-
mi, wtedy skutkiem grawitacji nastepczej bedzie segregacja, w wyniku
ktorej nastgpi odchylenie od ostatniego réwnania, a mianowicie indeks
nie bedzie dazyt do jednosci, lecz do warto$ci nizszej (réwnowaga mie-
szania i segregacji).

Okazuje sie, ze miedzy tym granicznym indeksem a zuzyciem mocy
przez mieszadto wystepuje charakterystyczna zalezno$é (rys. 1-55). Indeks
jest maty (a wiec wymieszanie stabe) przy zbyt matym zuzyciu mocy. Na-

"M

Rys. 1-55. Indeks mie-
sizania

stepnie wykazuje szybki wzrost, aby przy dalszym duzym zwiekszeniu
mocy wzrasta¢ juz nieznacznie. Dysponujac tego typu wykresem dla okre-
Slonego uktadu mozna wyznaczyé optymalne zuzycie mocy. Jego przekro-
czenie jest nieoptacalne ze wzgledu na nieznaczne juz tylko zwiekszenie
indeksu mieszania.

1.5.4. Mieszanie podczas przeptywu w rurze

Ptyn rzeczywisty nie ptynie ruchem ,tlokowym?”, ale wykazuje gra-
dient predkos$ci w przekroju poprzecznym. Stad jezeli nagle odetniemy
doptyw ptynu A do rurociggdw, a dopuscimy inny ptyn B, wowczas w mia-
re postepu czasu wytworzg sie warunki takie, jak przedstawiono na
rys. 1-56. Z chwilg pojawienia sie cieczy B u wylotu z rurociggu bedzie
ona znacznie zanieczyszczona cieczg A. Zawarto$¢ cieczy A bedzie nastep-
nie stale malata w miare postepu czasu.

W przypadku przeptywu laminarnego mozliwE jest rozwigzanie ma-
tematyczne.

W pewnym momencie zasieg strumienia ze wskaznikiem B wyraza
sie promieniem r. Stad przekréj r6zniczkowego pierscienia ptynu B wynosi
2jtr dr). Jezeli predkosé liniowa ptynu w odlegtosci r od osi jest u, wtedy
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rézniczka natezenia objetoSciowego ptynu B przypadajgca na rozwazony
pierscien jest

dV = u 2jirdr [1-352]

Uwzgledniajac charakterystyczny dla ruchu laminarnego rozktad pred-
kosci wyprowadzany w mechanice ptynéw

1 (i)’ [1-353]

gdzie u®, — predkos¢ maksymalna, dwukrotnie wieksza od $redniej u,

otrzymamy natezenie objetosciowe ptynu B (ze wskaznikiem) w danej
chwili

VB= TUT g Gy 2irdr= (t_ J&) >1-354]

A-

Rys. 1-56.  Mieszanie
cieczy w rurze

Pelne natezenie objetoSciowe przeptywu mieszaniny obu ptynéw wy-
nosi

[I-354a]

Stad zawarto$¢ skiadnika A w strumieniu mierzona stosunkiem obje-
tosciowym {VA/V) po uwzglednieniu [1-352] wyraza sie nastepujaco:

Va V-Vig
\Y \Y

gdzie u — predkos¢ w miejscu styku ptynéw AiBu wylotu w danej chwili.
Od momentu wprowadzenia cieczy B do rurociggu do momentu gdy stan
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u wylotu okresla zawarto$¢ x (lub predko$¢ u — w miejscu styku cieczy)
musi uptywaé stosownie do [1-355] czas

z= U i x [1-356]
gdzie L — dtugos¢ rurociagu.

Stad przyjmujac x — 1, znajdziemy czas r0, jaki musi uptyng¢ od mo-
mentu wprowadzenia cieczy B do chwili jej pojawienia sie na wylocie:
(L/2u). Natomiast okres czasu, jaki musi uptyng¢ od tego momentu (po-
jawienia sie B na wylocie) do chwili, gdy zawarto$¢ sktadnika A spadnie
do normowanej wartosci x (odptyw porcji mieszanej cieczy), wyniesie
stad

AI’"Yi["7~1) [1-357]
Objeto$¢ porcji mieszanej (zanieczyszczonej) wynosi zatem

V'= IRAUA= SRAL- (ST 1), [1-358]

Objetos$¢ catego rurociggu V'L wyraza sie iloczynem (xR2L). Stad osta-
tecznie objetos¢ porcji mieszanej wyrazimy nastepujgco:

vi=ZA (W _1) [1~359]
Stad wlnika tez, ze objetos¢ porcji mieszanej odpowiadajgca granicom
(x6, x) zawartosci sktadnika A wyniesie

V_ = (—4=--——- [1-360]
A \Vyx ] xQ!

Mozemy tez okresli¢ srednig zawarto$¢ x sktadnika A w tej porcji mie-
szanej. Natezenie objetosciowe catego strumienia przedstawiono wyraze-
niem [1-354], analogiczne za$ natezenia objetoSciowe skladnika A w danej
chwili okres$la wyrazenie (nR2ux), stad wynika rézniczka objetosci prze-
ptywu A JtR2iccdr. Stad Srednia zawarto$¢ skladnika A wlraza sie na-
stepujaco

v 'a tcr2u

F=—y—J xdr [1-361]
ro
Uwzgledniajac wyrazenie [1-356], mozna to rownanie scatkowaé w gra-
nicach od rO (pojawienia sie sktadnika B u wylotu rury) m do r odpowiada-
jacego zawartosci x skladnika A. Uwzgledniajac przy tym [1-358], gdzie
Ar oznacza réznice (t—r0), otrzymamy

X =

U 1 f dr L2 1
X u2 ~ r—Titj T2 -~ (2U)2 TnT [1_362]
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Uwzgledniajac stad wyrazenie [1-356] oraz wyjasniong poprzednio
warto$¢ tOréwng (L/2u), otrzymamy
x = \/x [1-363]
Analogiczne wyrazenie dla granic (xQ), tatwo wyprowadzono jako \ x$x
Jest to Srednia zawarto$¢ sktadnika A w porcji mieszanej odbieranej
od momentu rOpojawienia sie sktadnika B u wylotu z rury do momentu,
gdy chwilowa zawarto$¢ sktadnika A u wylotu wynosi¢ bedzie o«
W przypadku przeptywu burzliwego aktualne jest tylko rownanie em-
piryczne (17)
my/ »
lg ™ =C-0,4 Ig(—j [1-364]

gdzie D — $rednica rury, a C — wspotczynnik zaleznej od liczby Reynoldsa
dla przeptywu oraz od granic (x0 x) zawartosci sktadnika A we frakcji
mieszanej (poprzednio przyjmowaliSmy x0= 1). Wartosci C przedstawiono

Tablica 1-5
Warto$ci wspotczynnika C dla mieszania w rurze

0,80 0,90 0,95 0,98

Re \ 0,20 0,10 0,05 0,02
2300 0,55 0,77 0.94 1,07
2500 0,44 0,66 0,83 0,96
3000 0,32 0,54 0,71 0,84
5000 0,13 0,35 0,52 0,65
104 -0,04 oB 0,35 0,48
2-101 -0,17 0,05 0,22 0,35
5-104 -0,30 -0,08 0,09 0,22
105 -0,36 -0,14 0,03 0,16
5-105 -0,44 -0,22 -0,05 0,08
10° -0,45 -0,23 -0,06 0,07

w tabl. 1-5. Jezli lepkoSci kinetyczne VA i VB cieczy rdznig sie, liczbe
Reynoldsa nalezy oblicza¢ przy pomocy S$redniej arytmetycznej z tych
wartosci.

1.5.5. Rozkifad czasu przebywania w zbiorniku

Jezeli przez zbiornik (z mieszadtem) o objetosci V przeptywa strumien
z predkoscig objetosciowa g, wéwczas Sredni czas przebywania mozna zde-
finiowac¢ nastepujaco:

t=y~ [1-365]
<

Zaleznie od warunkéw mieszania ptynu w zbiorniku rézne elementy
strumienia mogg przebywa¢ w tym zbiorniku krécej lub dtuzej od f. Tylko
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bowiem przy tzw. przeptywie ,ttokowym” (np. przez rure), a wiec bez po-
przecznych gradientow predkosci, czas przebywania kazdego elementu be-
dzie rowny t.

W rozwazaniach tych dogodnie jest operowac pojeciem czasu wzgled-
nego

6 = tit [1-366]

W wielu problemach (np. reaktoréw chemicznych) interesuje nas roz-
ktad czasu przebywania w zbiorniku. Mozna tak zdefiniowac¢ tzw. funkcje
~wewnetrzng — 17, by iloczyn 1d© podawat utamek pitynu zawartego
w zbiorniku, ktéry przebywat w nim okres czasu od 0 do ©+d@. Stad

&
catka f 1 d© podaje utamek ptynu zawartego w danej chwili w zbiorniku,
b

ktory przebywat w nim okres czasu od 0 do 0+ Calce tej odpowiada pole
zakreskowane na rys. 1-57.

Analogicznie mozna tak zdefiniowa¢ funkcje ,zewnetrzng — E”, Ze
iloczyn E d© podaje utamek ptynu w strumieniu wylotowym ze zbiornika,
ktory przebywat poprzednio w tym zbiorniku okres czasu od 0 do O + d©.

Rys. 1-57. Funkcja ,wewnetrzna” roz- Rys. 1-58. Funkcja ,zewnetrzna” roz-
dziatu czasu dziatu czasu

©
Stad catka f E d© podaje utamek ptynu w strumieniu wylotowym, ktory
0

poprzednio przebywat w zbiorniku okres czasu od 0 do 0+ Ten sam uta-
mek oznacza pole zakreskowane na rys. 1-58.

Petne pole pod kazdg z tych krzywych | i E w zakresie & od 0 do oo
jest wedtug definicji rowne jednosci.

W czasie od 0 do © (lub r) doptywa do zbiornika objetos¢ ptynu: qr.
Z porcji tej posiadajgcej ,,wiek” od 0 do 0 w zbiorniku wedtug definicji

9
powstaje: V fl d@. W strumieniu wylotowym, w danej chwili, utamek
0 G '
strumienia w tym ,wieku” wynosi: fE d©..W czasie rozniczkowym dr dla

0
objetosci strumienia wylotowego q dr© , udziat objetosciowy ptynu o oma-
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&
wianym wieku bedzie réwny q( fE d0) dr, petny za$ rozchod objetoSciowy
b
w strumieniu wylotowym dla interesujgcego nas czasu od O do r wyniesie:

fqJ EAO dr. Stad otrzymujemy réwnanie bilansu materiatowego

-0
gr=vj ld6+qf f Ed&dz [1-367]
00
Rézniczkujgc obie strony wzgledem r, przy uwzglednieniu definicji
czasu wzglednego O i czasu $redniego r, otrzymamy

1-1 = EdS [1-368]
lub po dalszym zr6zniczkowaniu

—dl )
o =E [1-369]

A wiec istnieje zwigzek miedzy obu funkcjami rozdziatu czasu (analo-
gicznie jak miedzy krzywga rozniczkowg i catkowg analizy sitowej).

1.5.6. Modelowanie funkcji rozdziatu czasu

Funkcje rozdziatu czasu mozna okresli¢ na zasadzie badan dynamiki
procesu. Badania te polegajg na zastosowaniu impulsu skokowego w stru-
mieniu wlotowym (np. dodatek indykatora o stezeniu C0). Na wylocie ze
zbiornika stezenie tego indykatora ¢ bedzie wtedy wzrasta¢ nie skokowo,

Rys. 1-59. Charakterys-
tyka dynamiczna ,F”
z impulsu skokowego

ale stopniowo (rys. 1-59). W czasie rézniczkowym dr doptywa indykatora
gcOdr, a odptywa qcdr. W zbiorniku za$ z ogo6lnej ilosci VcOutamek (1d0)
odpowiada tej porcji doprowadzonej w czasie dr. Stad otrzymujemy réw-
nanie rézniczkowe

cOg dr =cqdr+Vc0l dO . [1-370]

8 Inzynieria procesowa
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Uwzgledniajgc definicje 0, czasu S$redniego %oraz oznaczajgc defi
nicje wartosci krzywej dynamicznej wylotowej c/cO przez F, otrzymamy
stad réwnanie

I=1—F [1-371]

A wiec mierzac krzywe dynamiczne F tatwo okreslimy funkcje roz-
dziatu czasu, stad duze znaczenie badan dynamiki procesowej (niezaleznie
od zastosowan w automatyce).

Istnieje tez druga metoda impulsu krotkotrwatego na wlocie (rys. 1-60),
czyli tzw. impuls ,delta” trwajagcy A0 i majacy natezenie 1/A@. Odpowiedz

Rys. 1-60. Charakterys-
tyka dynamiczna z im-
pulsu ,delta”

uktadu na wylocie, czyli krzywa dynamiczna ,,C”, jak wykazuje analogicz-
ny bilans, jest identyczna z funkcjg rozdziatu czasu E
C—E [1-372]

Stad szczego6lna dogodnos$é stosowania metody impulsu "delta”. Z po-
danych poprzednio zwigzkéw miedzy funkcjami | oraz E wynika tez zwig-
zek miedzy funkcjami dynamicznymi

dF
C= d0 [1-373]

lub tez

F= f Cd& [1-374]

1.5.7. Obliczanie charakterystyk dynamicznych

W kilku przypadkach granicznych mozna okresli¢ charakterystyki dy-
namiczne bez doswiadczeh. Takim jednym skrajnym przypadkiem jest
przeptyw tlokowy, gdzie wskutek braku mieszania impuls zadany na' wlo-
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cie ukaze sie w niezmienionej postaci na wylocie po czasie wzglednym

(9= 1, czyli odpowiadajgcym Sredniemu czasowi przebywania w ukia-
dzie (rys. 1-61). .

Drugim skrajnym przypadkiem jest zbiornik z mieszaniem doskona-
tym, gdzie stezenie jest jednakowe w kazdym miejscu i stad stezenie
b strumieniu wylotowym jest takie same jak w zbiorniku. W czasie réz-

c/c0

Wlot

Rys. 1-)61. Charakterystyki przeptywu ttokowego

niczkowym dr przy trwajacym impulsie wlotowym o stezeniu cO dopro-
wadzona ilo$¢ indykatora wynosi (qcOdr), odprowadzona za$ (gcdr), gdzie
c — zmienna w czasie stezenia w strumieniu wylotowym. W tym samym
czasie stezenie indykatora w zbiorniku wzrasta o dc, a wiec przyrost jego
zawartosci w zbiorniku jest: V dc. Stad wynika réwnanie bilansowe
gcOdr = Vdc + qcedr, [1-375]
Uwzgledniajac definicje czasu Sredniego r [1-365] czasu wzglednego 0
[1-366] oraz wartosci F jako stosunku c/c,,, otrzymamy stad
d0 = dF+FdO [1-376]

Stad po zcatkowaniu i przeksztatceniu wynika charakterystyka dy-
namiczna

F=1—e-0. [1-377]
Na zasadzie za$ wyrazenia [1-371] wynika funkcja rozdziatu czasu
J= e® [1-378]
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Dzieki przeksztatceniu [1-373] otrzymamy stad charakterystyke dyna-
miczng C i funkcje rozdziatu czasu E

C=E—e0 [1-379]

Ten szczeg6lny przypadek, gdzie dzieki witasnosci funkcji wyktadni-
czej funkcje rozdziatu czasu | i E sg jednakowe, przedstawiono na rys. 1-62.

Mozliwe jest rowniez obliczenie charakterystyki dynamicznej dla ba-
terii mieszadet. Dla n-tego mieszadta aktualne jest rownanie bilansowe,
analogiczne do [1-375]

gen_jdt = Vdcen-l-gendT [1-380]

c/c0

AB

Rys. 1-62. Charakterystyki przeptywu z idealnym mieszaniem

Na zasadzie definicji czasu $redniego x przebywania w catej baterii
ztozonej z N zbiornik6éw

VN
X = [1-381]

oraz definicji czasu wzglednego O, otrzymamy réwnanie

dCE— + Necn=N¢c¢c? [1-382]
~ae

Jest to tzw. réwnanie rézniczkowo-réznicowe, ktére mozna scatkowad
przy pomocy specjalnej metody matematycznej.
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Rownanie to mozna przeksztatci¢ do réwnania réznicowego. Oznacza-
jac przez xn transformate Laplace’a funkcji cn — stosownie do zasad tej
transformacji dla pochodnej dc,,/d0O, mozna dac: sxn.

Otrzymamy stad rownanie réznicowe (bez pochodnej)

sxn+ N=n = [1-383]

Rdéwnanie to mozemy przeksztatci¢ do postaci

=0 [1' 384]

gdzie s — zmienna funkcji Laplace’a.
Oznaczmy przez E operator wigzacy wartosci x, tak ze xn jest rowne
ExnleStagd mozemy napisa¢ pierwsze rbwnanie w postaci operatorowej

(e -1vT7)5- =° [1'385]

Stosownie do zasad réwnan roznicowych dla tego typu zaleznosci roz-
wigzanie ma postaé nastepujaca:

@:A{'mri [1-386]

Dajac n = 0 (wlot do baterii) mamy xn= A (stata rGwnania). Wedtug tablic
funkcji Laplace’a funkcji statej COodpowiada transformata x Qréwna CQs.
Stad otrzymamy

— CO( N \n
No= [1-387]
Ale wedtug tablic transformat mozna stwierdzié, ze odwrdécenie
1 f©@1.-1 -80
ss-fan _~ | w de [1-3881
gdzie 0 odpowiada funkcji c = f(0), a — symbol znajdywania funk-

cji odpowiadajacej transformacie w nawiasie kwadratowym. Stad dla na-
szego’przypadku mamy

© n1 N9
c»= c°N"0J jN i) rdo [1-3891
Catkujac kolejno przez czesci (N—1) rury, dojdziemy stad w koncu do
wartosci ctN — na koncu baterii lub tez stosunku cN/cQ czyli funkcji F
F- 1—e-Ne | +NO+~(N&y-+ ..+ 1 [1-3901
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lub tez w postaci skréconej

(- o No' [1-391]

Uwzgledniamy przy tym, ze 0! = 1. Doktadniejszy wywdd mozna znalezé
w literaturze (6). Stosujac to réwnanie uwzglednia sie liczbe poczatko-

wych wyrazéw w nawiasie kwadratowym rowng liczbie zbiornikow N.
Funkcjom tym dla réznych wartosci (N, 0) odpowiada pek krzywych na
rys. 1-63. Widoczne jest tam, ze gdy N -> 00, to dynamika baterii staje sie
taka jak dla przeptywu tlokowego.

Rys. 1-64. Charakterys-

tyki  dynamiczne ,C”

i funkcji rozdziatu cza-

su ,E” dla baterii mie-
szadet

Dzieki zaleznosci [1-373] przez rdzniczkowanie ostatniego wyrazenia

mozna znalezé funkcje dynamiczng C i rozdziatlu mas w strumieniu wy-
lotowym E

N9 (n &y [1-392]
(V—1)!

Charakter tej funkcji dla kilku warto$ci N przedstawiono na rys. 1-64.

C=E= Ne
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W uktadach rzeczywistych, np. typu aparatéw z wypetnieniem nieru-
chomym, z tadunkiem fluidyzacyjnym zachodzi mieszanie posrednie: mie-
dzy mieszaniem tlokowym i doskonatym. Charakterystyka dynamiczna F
moze by¢ tu przedstawiona réwnaniem (8)

F=l—exp g .01 [1-393]

gdzie S — stata dla danego uktadu. Przy S = 1 zachodzi mieszanie dosko-
nate i rbwnanie sprowadza sie do postaci [1-377], przy .S-> 00 ma miejsce
przeptyw ttokowy. Dla tadunku sypkiego nieruchomego wedtug dos$wiad-
czen S jest na og6t wysokie (ok. 8—10), co wskazuje na dos$¢ bliskie wa-
runki z przeptywem tlokowym. Natomiast dla tadunku fluidalnego S jest
niskie (ok. 1—2), co oznacza mieszanie zblizone do doskonatego. Jest to
niekorzystne w przypadku reakcji chemicznej przebiegajacej w tym ta-
dunku, gdyz przez to mieszanie obniza sie stezenie substratéw7w reaktorze,
co powoduje obnizenie szybkosci reakcji.

1.5.8. Wykrywanie i oznaczanie przestrzeni martwej

Cze$¢ zbiornika o objetoSci V moze zawieraC przestrzen martwg Vm
gdzie ptyn jest nieruchomy, i cze$¢ czynng Va z przeptywem. Znajomos¢
tej martwej przestrzeni jest szczegdlnie wazna w przypadku suszarni, pie-
cow i reaktordw. Jej wystepowanie moze byé wykryte z analizy charak-
terystyki dynamicznej. Charakterystyka ta odnosi sie tylko do czesci czyn-
nej. Jezeli utamek strumienia wylotowego dcc przebywat czas od 0 do
&+ d@, wowczas Srednia catkowa z czesci czynnej:

i
& =j0dx [1-394]
0
Ale dx — moze by¢ okreSlone jako iloczyn Ed& w mysl definicji funk-
cji E. Stad bedzie
()]

&a= JOEdO [1-395]
‘0

Ale Srednia &aw mysl definicji czasu wzglednego to ra/f, przy czym ra jest
okre$lone za pomocg objetosci czynnej Va
ra=VvVJq [1-396]

Jezeli wystepuje przestrzen martwa, Va<CV, a stad na zasadzie de-
finicji f bedzie: ra<Cr. Stad wynika, ze wtedy bedzie: &a<C1l. A wiec
znajac charakterystyke dynamiczng E, mozna okres$li¢ funkcje EQ i scat-
kowaé jg od 0 do oo. Jezeli wynik tego catkowania ©ada whrtos¢ mniej-
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szg od jednosci, wOwczas wystepuje przestrzen martwa. Jej wielkos¢ moz-
na okresli¢ biorgc pod uwage, ze wedtug okreslen poprzednich bedzie

— X V la \Y
N

= =W = 11-397]
Ogoblnie za$ objetos¢ zbiornika
V=V,+Vm [1-398]
Stad utamek przestrzeni martwej
N=-="1-0, [1-399]

A wiec odchylenie wartoSci 0Oa od jednoSci jest miarg przestrzeni
martwej.

W szczegélnym przypadku zbiornika z przeptywem ttokowym i przy
wystepowaniu przestrzeni martwej charakterystyki I i E (lub F i C) beda

Rys. 1-65. Charakterystyka dla zbiorni- Rys. 1-66. Charakterystyka dla zbior-
ka przeptywowego z martwg przestrze- nika z mieszaniem doskonatym i prze-
nig strzenig martwa

miaty szczeg6lne punkty przy wartosci & rownej (Va/V), jak wskazuje
rys. 1-65, gdyz tylko objeto$¢ Vawptywa na charakterystyke.

Analogicznie tatwo wykazac, ze dla zbiornika z mieszaniem doskona-
tym i dotgczong przestrzenig martwga, funkcja | bedzie miata postac:

| = exp ™ 6] [1-400]
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Pole pod krzywg tej charakterystyki wyniesie [VJV). Rownanie cha-
rakterystyki E dla tego przypadku otrzymamy przez rézniczkowanie wy-
razenia poprzedniego

E=":exp{--v;0) [i-40i]

Przy 0 = 0 wspétrzedna krzywej E wynosi (V~Va), a wiec daje moz-
nos¢ obliczenia utamka objetosci martwej. Przebieg obu charakterystyk
dla tego przypadku przedstawiono na rys. 1-66.

1.5.9. Wykrywanie i okreslanie bocznikowania

W przypadku niewtasciwej konstrukcji zbiornika cze$¢ ptynu, pomi-
jajac sfere mieszania, moze bezposrednio od wlotu dosta¢ sie do wylotu
(bocznikowanie). Analiza charakterystyk dynamicznych lub charakterysty-

Rys. 1-67. Charakterys-
tyka zbiornika z bocz-
nikowaniem

ki rozktadu czasu pozwala wykryé wystepowanie bocznikowania i okres$lié
jego intensywnosg¢.

Z ogblnego strumienia i natezenia objetoSciowego przeptywu q czesé
qtprzeptywa przez sfere mieszania, a cze$¢ g2 bocznikuje (rys. 1-67)

q= <+ 2 [1-402]

Stad impuls wylotowy | zostaje ,rozcieficzony” do wartosci (qi/q),
przy 0 = 0 (zamiast jednosci), czes¢ zas impulsu wylotowego E ukazuje
sie od razu na wylocie (dzieki bocznikowaniu) w postaci niezmienionej
»delta” — tylko o zmniejszonym polu: (g.Jq) — zamiast jednos$ci. Nato-
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miast potem pojawia sie drugi impuls odpowiadajacy czesci strumienia
mieszanej uprzednio, okreslony odpowiednig krzywa, ktorej odpowiada
pole (gjq) Widzimy wiec, ze analizujgc otrzymang charakterystyke oma-
wianego typu nie tylko mozna stwierdzi¢ fakt bocznikowania, ale rowniez
jego udziat ilosciowy.

W przypadku przeptywu ttokowego z bocznikowaniem tatwo wypro-
wadzi¢ charakterystyke przedstawiong na rys. 1-68. Charakterystyczne jest
wystepowanie dwoéch kolejnych impulséw ,delta” — na wylocie.

g

Q
Q

Rys. 1-68. Charakterystyki dla przepty- Rys. 1-69. Charakterystyka dla mieszania
wu ttokowego z bocznikowaniem doskonatego z bocznikowaniem

W przypadku przeptywu przez mieszadto wraz z bocznikowaniem,
uwzgledniajgc rozdziat strumieni, mozna tatwo wyprowadzi¢ charakte-

rystyke |
I=-]-eXp (-|L ej [1-403]

Stad za$ przez rézniczkowanie otrzymamy charakterystyke E dla cze-
§ci strumienia mieszanego

E=(-tjexp(-.L©) [1-404]

Funkcje te ilustruje rys. 1-69.
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W bardziej ogdélnym przypadku w zbiorniku moze mie¢ miejsce za-
rowno i bocznikowanie, jak i przestrzen martwa obok idealnego mieszania
w czesci pozostatej. W tym przypadku mozna wyprowadzi¢ znaczenie funk-
cji charakterystycznych:

Lexp/( fl/i’ an e) [1-405]

EH A B X op(=Rr X0y [1-406]
£ Va
Wykres bedzie miat charakter podobny jak w przypadku poprzednim
(rys. 1-69) ztym, ze pole pod krzywga | bedzie réwne VJV.
Wreszcie moze tez mie¢ miejsce bocznikowanie zwrotne (rys. 1-70),
gdzie cze$¢ strumienia wylotowego przeciekami dostaje sie do wlotu (np.

Rys. 1-70. Charakterys-

tyki dla przeptywu tto-

kowego z bocznikowa-
niem zwrotnym

dziataniem inzektorujacym na wlocie, przy przeptywie tlokowym przez
zbiornik). Jezeli natezenie objetoSciowe strumienia na wlocie do uktadu
jest g, a bocznikujgcego kg — mozna oznaczy¢ przez a — wartosé

“=I1TT f1-407

Obserwuje sie wowczas charakterystyczne schodkowe charakterysty-
ki wskutek zawracania impulsu coraz bardziej ostabionego, ktére wedtug
odpowiedniego wykresu sg funkcjami stosunkow a/k.
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1.5.10. Uktady ztozone

W niektérych przypadkach dany uktad mozna rozpatrywaé jako kom-
binacje zbiornika o objetosci V+z przeptywem ttokowym Vx i zbiornika
0 objetosci V2z idealnym mieszaniem. taczna objetos¢ uktadu jest wtedy
suma:

V=V1rV2 [1-408]

Rys. 1-71. Charakterys-
tyki uktadu dwoch row-
nolegtych zbiornikéw

Moze to by¢ ustawienie typu réwnolegtego zilustrowane na rys. 1-71,
gdzie gli g2 oznaczajg natezenia objetosciowe przeptywu przez zbiornik
ttokowy i zbiornik z mieszaniem doskonatym

q=qx+ % [1-409]

Wystepuje tam charakterystyczny skok krzywej | przy wartosci

[1-410]

Réwnanie krzywej | dla krzywej (dolnej)

< / DV
=V xp(“T vT ) [1'4U1
Stad przez r6zniczkowanie mozna otrzymac réwnanie krzywej E. War-
tosci p6l pod odpowiednimi cze$ciami krzywych majag znaczenie podane
na rysunku. Analogiczne ustawienie rownolegte dwéch przeptywédw ttoko-
wych ma znacznie prostszg charakterystyke, przedstawiong na rys. 1-72,

wraz ze znaczeniem punktow charakterystycznych.

Przy szeregowym ukiadzie przeptywu ttokowego i z idealnym mie-
szaniem, jak wskazuje rys. 1-73, kolejno$¢ ustawienia tych przeptywéw
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Rys. 1-72. Charakterys-
tyki uktadu dwoch prze
ptywoéw ttokowych

t><r

Rys. 1-73. Charakterystyki dla uktadu szeregowego: przeptywu ttokowego i mieszania
doskonatego

125



nie odgrywa roli. Réwnanie krzywoliniowej czesci

przedstawia sie nastepujaco:

V .
=y @ 4

charakterystyki |

[1-412]

Stad mozna przez r6zniczkowanie znalez¢ rownanie krzywej E. | tu na

wymienionym rysunku podane sg punkty charakterystyczne.

Wreszcie mozna rozpatrzy¢ ukiad bardziej ztozony, a mianowicie sze-
regowy poprzedniego typu z przestrzenig martwg Vm i bocznikowaniem

o natezeniu objetosciowym 2 (ql— przez uktad zbiornikow). W tym przy-

padku (rys. 1-74) objeto$¢ og6lng oznacza sie suma
=v!i+v2tvm

Réwnanie funkcji | dla czesci prostoliniowej jest

r-t
a dla czesci krzywoliniowej
r= 4 exp
q g v

Pole pod ta linig jest rGwne {V—Vm)/V.

[1-413]

[1-414]

[1-415]

Rownanie dla krzywej E mozna otrzymac przez rézniczkowanie.
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Wreszcie mozna tez okre$li¢ charakterystyki dynamiczne i funkcje
rozdziatu czasu dla przeptywu laminarnego w rurze o znanej diugosci.
Wracajgc do omowionego w rozdz. 1.5.4 mieszania cieczy, ciecz B mozna
traktowaé jako indykator. Stad stosunek VBV bedzie rownoznaczny z war-
toscig F i wedtug réwnania [1-355] otrzymamy

_ u'y
F=1— 20) [1-416]
Ale stosunek predkosci lokalnych jest rowny odwrotnosci czaséw prze-
ptywu (przebywania) odpowiednich warstw w rurze o okreS$lonej dtugosci

[1-417]

Uwzgledniajgc definicje G, otrzymamy stad charakterystyke dyna-
miczng dla przeptywu laminarnego

F=1~~4n

Rys. 1-75. Dynamika
mieszania w  réznych
uktadach

Przebieg odpowiedniej krzywej na wykresie na tle innych charakte-
rystyk przedstawiono na rys. 1-75. Przy pomocy za$ zaleznos$ci [1-371]
i [1-373] mozna z ostatnio podanego réwnania okresli¢ funkcje rozdziatu

czasu | oraz E.
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9

wspoétczynnik (ogélny), powierzchnia wtasciwa wypetnienia
wspotczynnik (ogélny), stata

ciepto wtasciwe, predkos¢ gtosu, stata

$rednica

przyspieszenie grawitacyjne

wysokos$¢

entalpia

wspoétczynnik przenikania ciepta, stosunek ciepet wiasciwych (cp/cv)
liczba, wielokrotno$¢

ci$nienie

natezenie strumienia cieplnego

ciepto parowania, promien

ciepto krzepniecia

temperatura

—apredkos$¢ liniowa

objetos¢
natezenie masowe przeptywu

odlegtos¢, utamek pary w jej mieszaninie cieczy, parametr dla czynnika geo-

metrycznego
parametr dla czynnika geometrycznego, szeroko$¢ przeswitu

poziom, gtebokos¢, parametr dla czynnika geometrycznego, stopien skraplania

skrot oznaczeniowy

skrét oznaczeniowy

ciepto wiasciwe, liczba kondensacji, cena

ilos¢ destylatu, skrot oznaczeniowy

natezenie energii promieniowania, energia przy przeptywie
powierzchnia grzejna (chtodzgca)

predko$¢ masowa

ilos¢ kondensatu, wspotczynnik ogélny koszt

dtugosé, praca techniczna

masa, masa czasteczkowa

ci$nienie

ciepto

op6r cieplny, promien, potowa grubos$ci ptyty, stata gazowa
sita, entropia, ilo$¢ surowki

temperatura (bezwzgledna, strumienia goracego)
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U —
VvV —
W —
X —
Y —

Z —

a —
2 —
y —
6 —
] —
e —

op —
]_1_
/| —
q —
0 —
it —
r_
A —

r —

Fo —
Nu —
Pr —
Re —
St —

energia wewnetrzna, napiecie

objetosé

praca zewnetrzna, natezenie masowe przeptywu

parametr dla wymiennikéw wielobiegowych

parametr dla wymiennikow wielobiegowych, liczba godzin pracy w roku, para-
metr dla wypetnien

op6r przeptywu, parametr dla wymiennikéw wielobiegowych, parametr dla
wypetnien

wspotczynnik wnikania ciepta, wspotczynnik absorpcji promieniowania
sprawnos$¢ chtodnicza

ciezar wiasciwy

grubos¢ warstwy przewodzacej ciepto

sprawnos$é

wspoétczynnik emisji promieniowania, wspétczynnik dla zeber, utamek prze-
strzeni szkodliwej

czynnik emisyjny

lepko$¢ dynamiczna

przewodnictwo cieplne wihasciwe, wspotczynnik zassania

gestoscé

wspotczynnik uniwersalny dla promieniowania, napiecie powierzchniowe
czynnik geometryczny

czas

réznica, iloraz roznicy temperatur

natezenie masowe sptywu cieczy na jednostke szerokosci $ciany

liczba Fouriera
liczba Nusselta
liczba Prandtla
liczha Reynoldsa
liczba Stantona



2. PROCESY CIEPLNE

2.1. Wybrane problemy techniki cieplnej

2.1.1. Szczegdlne przypadki przewodzenia ciepta

Stosownie do podstawowych wnioskéw z techniki cieplnej ciepto prze-
wodzone w ciggu jednostki czasu okre$la podstawowe réwnanie

g=\{tl-U)Fm [2-1]

gdzie tIf t2 — temperatury na obu powierzchniach przewodzacej Sciany,
Am — przewodnictwo S$rednie materiatu Sciany (Srednia arytmetyczna
z przewodnictw w tych temperaturach: 2 i a2, 6 — grubos$¢ tej Sciany,
a Fm— jej powierzchnia zastepcza. W przypadku duzej Sciany ptaskiej Fm
jest wielkoscig stata. Dla $ciany cylindrycznej (rura grubo$cienna) war-
tos¢ Fm jest Srednig geometryczna powierzchni Sciany wewnetrznej i ze-
wnetrznej

P F - 91
m In (F,iFt) 11
W przypadku $ciany sferycznej (czasza) warto$¢ Fm jest Srednig geome-
tryczng | FxF2 m

Jezeli ani przekrdj warstwy F, ani jego grubos$¢ $nie sg mozliwe osob-
no do okreslen, opieramy sie na zmodyfikowanym réwnaniu przewodnic-
twa

a=nr1l (23]

gdzie R — opo6r cieplny uktadu (6/ImFm).



Sytuacja taka ma miejsce w przypadku poziomej rury (preta) o Sredni-
cy d i dtugosci L (L :S>d) zakopanej na giebokosci z w ziemi (z L). Tem-
peratura Sciany tej rury jest tx, temperatura za$ ziemi w duzej odlegtosci
od rury — t2 Ciepto jest przewodzone od rury przez ziemie, ptynac (teo-
retycznie biorgc) nieskoinczenie daleko. Zaktadamy, ze z powierzchni grun-
tu strat nie ma. Uktad taki nosi tez nazwe potnieskonczonego. Dla takiego
uktadu matematycznie ustalono warto$¢ oporu cieplnego

1 1 2L it In(L/22) _
%RiLl n d In (L/2d) [2-4]

gdzie /. — przewodnictwo uktadu potnieskonczonego. Stad mozna okresli¢
np. straty ciepta od rur zakopanych w ziemi.

W przypadku rury pionowej zakopanej w ziemi na swej ditugosci L
(L >>d) teoretycznie obliczany opdr cieplny wynosi

R=2sk In? i2-5’

Wreszcie dla kuli o $rednicy d, zakopanej na gtebokosci 2 jest

" d
ondl (1+7) P-6]

Niekiedy zachodzi jednoczesnie wytwarzanie i przewodzenie ciepta
(jak np. w przewodach elektrycznych). W przewodzie o objetosci VO po-
wstaje na jednostke czasu ciepto q0. Stad w czesci tej bryty odgraniczonej
powierzchnig F od reszty tej bryty i majacej objeto$¢ V — powstaje cie-
pto (qV/V0- Ciepto to jest przewodzone przez powierzchnie F, stad wyni-
ka réwnanie

-i;jv=-*(SF t2-7i

gdzie prawa strona oznacza ciepto przewodzone wedtug znanego réwnania
Fouriera.

W przypadku preta o dtugosci L powierzchnia F ma ksztalt walcowy
o promieniu x i rowna sie (2jtxL). Objeto$¢ przez nig opisana v — wyno-
si (nx~L), a objetos¢ VOpreta (jtR2L). Podstawiajgc te wartosci do poprzed-
niego réwnania, po jego scatkowaniu w granicach (tIf x —0), (t2 x = R),
otrzymamy nastepujacy wynik

% = P-8]

Stad mozna znalez¢ réznice miedzy temperaturg na osi walca i na jego
powierzchni (tj—10k
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W przypadkach przewodzenia ciepta przez $ciange wielowarstwowa na-
tezenia strumienia cieplnego q przenikajagcego przez kazdg warstwe mozna
przedstawi¢ rownaniem typu [2-3]

Ati 4
Q= Tr==-jr =y - [2-9
gdzie AtlL At2, At3— spadki temperatur w kazdej z warstw, a R} R2 R3—
opory cieplne tych warstw.

Ogolny spadek temperatury At w Scianie wielowarstwowej jest suma
spadkéw w kolejnych warstwach

At = Atj FARHAL3 [2-20]

Eliminujgc w tym réwnaniu spadki temperatur, przy pomocy poprzed-
niego rdwnania otrzymamy

AL At o J
g~ Rt+R2+Rs~ R J

A wiec ogolny opor cieplny R jest sumg oporéw kolejnych warstw (opory
szeregowe).

W rdwnaniach tych przydatna jest koncepcja wspétczynnika wnika-
nia ciepta

a= -~ [2-1.2]

Stad z definicji oporu wynika zwigzek

R=-% [2-13]

m
Uwzgledniajac to wyrazenie oraz definicje wspdtczynnika wnikania, otrzy-
mamy stad dla Sciany wielowarstwowej

Al [2-14]
alFl ' o T adF;
gdzie FI} F2, F3 — S$rednie wielkoSci powierzchni kazdej z warstw\ Dla
Sciany ptaskiej jest {Ft= F2= F3= ... F), co prowadzi do wzoru
*
gz —AE -4
«t a2 a8

W nastepujacy spos6b okreSlamy wspdiczynnik ,sumaryczny” prze-
nikania ciepta



Prowadzi to do ogdlnej postaci rownania przewodzenia przez $ciane
wielowarstwowg

q = kAtF [2-17]

Z definicji wspotczynnika k wynika, ze jest on mniejszy od najmniej-
szego ze wspdiczynnikéw wnikania ciepta a. Ponadto, jezeli ktéry z tych
wspotczynnikéw jest niewsp6tmiernie duzy (np. a3*>alf a2), woéwczas moz-
na go opusci¢, gdyz odwrotnos$¢ jego jest znikomo mata. Oznacza to duze
utatwienie w obliczeniach.

W przypadku rur grubosciennych wielowarstwowych w rownaniu
[2-14] przez F§} F2 F3nalezy rozumieé¢ $rednie logarytmiczne wewnetrznej
i zewnetrznej powierzchni kazdej warstwy. Mnozac licznik i mianownik
tego rownania przez powierzchnie wewnetrzng Fw lub zewnetrzng Fz ca-
tego uktadu (skrajnych warstw), mozemy przedstawi¢ natezenie przetywu
dwoma wyrazeniami

g = kwAtFw—kzAtFz [2-18]
gdzie wspotczynniki przenikania ciepta kz i kw sg okre$lone nastepujaco
1 | 1
| F*) + Liv+=x (L1 )
« ol @ v [2-19]
i =] I'FW) 1 K [2_20]

kv @\ 1 ag\a; a3

Obydwa wspo6tczynniki kz i kn sg zwigzane z sobg stosownie do réwna-
nia [2-18]
kwFm= kzFz [2-21]

Znajac wspotczynnik k i wspotczynniki a, natezenie przeptywu moz-
na przedstawi¢ nastepujgco:

q — kAtF = al(tl~t)F1l— a2(t2—ti)F2— a3(t3—2Fs [2-22]

Réwnanie to daje tez moznos$¢ obliczenia temperatur na granicach
warstw (tI5t2, gdy znane sg temperatury skrajne (t0i t3.

2.1.2. Ogrzewanie i chtodzenie bryt

Na zasadzie rozwigzania réwnan rézniczkowych przewodzenia ciepta
dla szczegdlnego przypadku nieskofnczonej ptyty plaskiej, nieskorficzone-
go walca, uktadu pdinieskoficzonego (ograniczonego tylko ptaszczyzng)
i kuli, i to w przypadku utrzymywania powierzchni tego typu bryt w sta-
tej temperaturze (w czasie chtodzenia lub ogrzewania nieustalonego), mo-
zliwa jest uzyskanie zaleznosci matematycznych przedstawionych w na-
stepujacej postaci

A -i (Fo,n) [2-23]
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gdzie A oznacza iloraz r6znicowy temperatur

[2-24]

przy czym t0 — temperatura powierzchni, tx — jednolita temperatura
brylty na poczatku procesu, a t — zmienna temperatura w danym miej-
scu.

Liczba Fouriera Fo jest definiowana nastepujaco:

przy czym C — ciepto wiasciwe, a g — gestos¢ materiatu bryty, R — pro-
mien walca, kuli lub potowa grubosci ptyty ptaskiej lub odlegtosci od
ptaszczyzny ograniczajgcej dla ukiadu poinieskonczonego.

Wreszcie przez n oznaczono funkcje miejsca:

gdzie x — odlegtos¢ od osi, sSrodka lub ptaszczyzny symetrii.

Literatura podaje rdwnania omawianej funkcji (3, 4), najdogodniej
jednak postugiwac sie wykresami. Na tej zasadzie np. dla dowolnego cza-
su (a wiec wartosci Fo) mozna znajdywaé tez rozktad temperatur w da-
nej bryle, jak to przedstawiono pogladowo na rys. 2-1 dla ptaskiej ptyty
(pek linii dla m = 0). Catkowanie uzyskanych stad krzywych temperatu-
rowych daje mozno$¢ obliczenia zawarto$ci ciepta w bryle (rys. 2-2).

Zagadnienie moze by¢ rozszerzone, obejmujac udziat konwekcji
w ptycie czynnika chtodzacego lub ogrzewajgcego powierzchnie pilyty.
Opor cieplny konwekcji w ptycie jest okreslony odpowiednim wspotczyn-
nikiem wnikania ciepta a*. Mozna dobra¢ dodatkowg grubos¢ zastepczej
warstwy z tego samego materiatu co ptyta & wykazujaca taki sam wspot-
czynnik wnikania. Grubo$¢ 6z wynika stad z zaleznosci [2-12], a wiec

[2-27]

Rozktad temperatur w plycie o grubosci: 2(-Rf<3z) ma charakter zgodny
z funkcjg [2-23]. Obecnie jednak t0 oznacza temperature ptynu chtodza-
cego lub grzejagcego. Stad mozna tez ograniczy¢ przebieg takich krzywych
do grubosci ptyty rzeczywistej (rys. 2-3). Jak wida¢, temperatura po-
wierzchni ptyty ulega tu zmianom w czasie.

Zamiast operowa¢ grubosciami fikcyjnymi (R+ dz) dogodniej przed-
stawi¢ wprost stosunek temperaturowy w ptycie A jako funkcje

A = <I>(Fo,n,m) [2-28]
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gdzie m odpowiada okreslonym warunkom konwekcji i jest réwne

[2-29]

Wykresy takich funkcji zostaly sporzadzone (rys. 2-1). Kazdy z pe-
kéw linii odnosi si¢ do innej wartosci m (konwekcji). Dla konwekcji do-
skonatej m = 0, co daje stato$¢ temperatury na powierzchniach plyty.
W kazdym z pekoéw pojedyncze linie odnoszg sie do innej wartosci n —
wzglednego potozenia.

Stad juz dla dowolnego czasu (a wiec liczby Fo), danego miejsca
w ptycie (n) i okre$lonych warunkow konwekcji (m) tatwo odczytamy
z takiego wykresu wartosci A Znajagc temperature poczatkowa plyty tj

T

Rys. 2-2. Rozktad temperatur w pty- Rys. 2-3. Uwzglednienie konwekcji
cie

oraz temperature ptynu t0 okre$lamy stad temperature t panujgcg w? roz-
patrywanym miejscu w danym czasie od poczatku trwania procesu r.
Krzywe rozktadu temperatury w ptycie ptaskiej (rys. 2-2) wykazuja
maksima na ptaszczyznie symetrii. Oznacza to, ze gradient (3t/3x) jest tam
rowny zeru. Nie ma zatem przeptywu ciepta przez te ptaszczyzne. Gdyby
wiec odrzuci¢ potowe pilyty (po jednej stronie plaszczyzny symetrii),
a czes¢ odrzucong zastapi¢ doskonaly izolacjg, wtedy rozkiad krzywych
temperaturowych w pozostatej czesci ptyty nie ulegtby zmianie. Stad wy-
nika wniosek, ze wykres przedstawiony na rys. 2-1, aktualny dla piyty
obustronnie chtodzonej lub ogrzewranej, moze by¢ tez uzytkowany
w przypadku ptyty jednostronnie zaizolowanej, z warunkiem jednak, ze
obecnie R (wystepujgce wrliczbach Fo i d) oznacza catg grubos¢ piyty.
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Analogiczne obliczenia jak dla ptyty bytly przeprowadzone dla wal-
ca nieskonczonego, dajagc w wyniku wykres podobnego charakteru jak
dla ptyt. To samo dotyczy tez ogrzewania lub chiodzenia kul.

Réwniez opracowany zostat osrodek ,,pdéinieskoiczony”, czyli uktad
ograniczony tylko ptaszczyzng (nagrzewang lub chtodzong) i rozciggaja-
cy sie do nieskoriczonosci po drugiej stronie tej piaszczyzny. Dla tego

przypadku liczba Fo jest definiowana odlegtosciag R danego miejsca od
tej ptaszczyzny. Stad stosunek temperaturowy A jest funkcjg tylko dwdch
zmiennych Fo i m (tylko jeden pek krzywych na wykresie (rys. 2-4).

Dla bryt bedacych kombinacjami geometrycznymi (przenikanie) tych
ksztattow podstawowych (ptyty nieskonczonej P, walca nieskoficzonego W
i osrodka péinieskoficzonego C) mozna okre$la¢ zmienno$¢ temperatur
w czasie, ale tylko dla okreslonych miejsc lub osi symetrii. Dotyczy to
przypadku, gdy temperatura na powierzchni brytly jest stata (doskonata
konwekcja w ptynie otaczajagcym).

Uktad takich bryt utworzonych z ksztattdéw podstawowych (P, W, C)
jest przedstawiony na rys. 2-5. Tak wiec np. walec skonczony jest wyni-
kiem przenikania ptyty nieskofAczonej i walca nieskoniczonego (P, W),
prostopadtoscian za$ powstaje przez przenikanie sie 3 ptyt nieskoniczonych
(P, P, P). Na rys. 2-6 przedstawiono wartosci A w zalezno$ci od Fo (do-
skonata konwekcja m —O0) dla osi symetrii walca W, ptyty P i dla ciata
péinieskonczonego C. Okazuje sig, ze dla bryt ,pochodnych” wartosci A
w miejscach o wymienionych cechach symetrii mozna obliczy¢ jako ilo-
czyn wartosci A dla ksztattow podstawowych. Tak wiec np. dla walca
skonczonego (P, W) bedzie

A — Aiy"Ap [2-30]

przy czym A jest aktualne dla miejsca przeciecia sie ptaszczyzny symetrii
ptyty z osig walca, a wiec dla srcdka symetrii walca skoriczonego. Stad tez
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dla danego czasu %przy pomocy promienia walca Ru oblicza sie liczbe
Fouriera Fow i z przebiegu linii W na wykresie (rys. 2-6) znajduje sie

Nastepnie przy pomocy potowy wysokosci walca skofAczonego Rp okresla
sie Fop i z wykresu (linia P) odczytuje sie wartos¢ Jp. lloczyn tych war-
tosci stosownie do 2-30 daje A Znajac temperaturg poczatkowg catej bry-
ty t+, temperature czynnika grzejnego lub chtodzgcego to, stosownie do

04

0,2

n
C 0,01

0,001
0 02 04 06 08 10 12 14 16 18 20
Liczba Fouriera Fo

Rys. 2-6. Wykres dla uktadéw podstawowych
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znaczenia A znajdziemy temperature t w srodku symetrii walca skonczo-
nego po czasie r.

Analogicznie mozna okresla¢ zmiany temperatury w czasie dla dowol-
nych punktéw walca po6tnieskoficzonego (C, W) rys. 2-5a, w kazdym
punkcie osrodka ,,1/4 — nieskonczonego” (C, C) rys. 2-5¢, w kazdym
punkcie o$rodka ,,1/8 — nieskonczonego” (C, C, C) rys. 2-5d, w kazdym
punkcie ptaszczyzny symetrii ptyty péinieskoniczonej (P, C)  rys. 2-5e. Je-
zeli dana bryta powstata z trzech ksztattdw przedstawionych, wowczas A
jest iloczynem trzech wyrazéw np. dla prostopadtoscianu Ap, Ap)
rys. 2-5i.

2.1.3. Wybrane problemy promieniowania cieplnego

Wymiane ciepta przez promieniowanie miedzy dwiema doskonale czar-
nymi powierzchniami ciat statych o temperaturach T1i T2 okreSla przed-
stawione réwnanie oparte na prawie Stefana i prawie Lamberta

q= a(Tt-TYF1-~ K2 [2-31]

gdzie a — stata uniwersalna (4,9 « 10~8 kcal/m2+<K4h), F£— wielko$¢ jed-
nej z powierzchni, a v;i,2— czynnik geometryczny bedacy funkcjg wielko-
Sci powierzchni F*i F2 ich odlegtosci i ustawien.

Obliczenie czynnika stanowi osobny problem matematyczny dla kaz-
dej sytuacji przestrzennej. Okazuje sie jednak, ze wystarcza znajomos$é
tylko kilku zasadniczych sytuacji.

Dla rownolegle ustawionych prostokgtéw wartosci czynnika geometry-
cznego uzyskane na zasadzie analogicznych obliczen przedstawiono na

Rys. 2-7. Czynnik geome-
tryczny figur réwnole-
gtych

Stosunek D/L

rys. 2-7. Natomiast rys. 2-8 dotyczy dwdéch prostokatow wzajemnie prosto-
padtych i posiadajagcych wspdlng krawedz x. Wartosci yjtAsg funkcjg sto-
sunku (y/x) i (z/cc) gdzie y — druga z krawedzi powierzchni Flt a z — do-
tyczy powierzchni F2

Jezeli w mianowniku réwnania [2-31] Fx zastapi¢ przez F2, wéwczas

otrzymamy czynnik y21 (od powierzchni F2do F \ Réwnanie przenikania
ciepta bedzie miato wtedy postac

qg— o(T}~THF2-yj2 i -
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Poréwnujac wyrazenia [2-31] i [2-32], znajdujemy zwigzek miedzy
obu czynnikami

Ityl,2 ~ " 2v21 [2-33]
Druga wazna zalezno$¢ wynika stad, ze jezeli powierzchnia Fz styka
sie z uktadem czarnych powierzchni F2 Fs..., tworzac ukiad zamkniety,

woéwczas cate promieniowanie z powierzchni F1 zostaje pochtoniete przez

sgsiadujace powierzchnie. Poniewaz czynnik yt 2 wskazuje, jaka czes¢ pro-
mieniowania z powierzchni Fx jest pochtonieta przez powierzchnie F2, stad
dla takiego zamknietego uktadu bedzie

Vi,2+Vi3+V/id+ —= 1 [2-34]
ZaleznoS$ci [2-33] i [2-34] utatwiajg obliczenie czynnikow geometrycz-
nych. Tak wiec z zalezno$ci [2-33] wynika, ze dla uktadu dwoch rur kon-
centrycznych czynnik od rury wewnetrznej do zewnetrznej jest rowny sto-
sunkowi powierzchni lub $rednicy rury mniejszej do wiekszej.
Mozna tez okresli¢, ile ciepta otrzymuje w piecu (rys. 2-9) tadunek
0 temperaturze T2 bezposrednio przez promieniowanie z paleniska o tem-
peraturze Tv Palenisko mozna traktowac jako wgtebienie o statej tempe-
raturze. A wiec jego dziatanie jest rownowazne promieniowaniu powierz-
chni czarnej o wielkosci Ft (rys. 2-9) u wylotu z tego paleniska. Zauwaz-
my, ze dla konfiguracji prostokatow Flt F2 (bez wspdlnej krawedzi) brak
jest wykresow e Ale, jak wskazano na rys. 2-9, powierzchnia jest suma
Fti Fsskad wniosek

[2-35]
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Uwzgledniajac rdwnanie [2-33], otrzymamy stad
F
V12 = (v24—\R.2)-jjjr- [2-36]

Czynniki x24 i x23 dla prostopadtych prostokgtow o wspélnej krawedzi
mozna okre$li¢ przy pomocy wykresu (rys. 2-8). Dalej wg ostatniego réw-

Rys. 2-9. Promieniowa-
nie w piecu

p P
D

nania znajduje sie czynnik yJ12, a nastepnie przy pomocy wyrazenia
[2-31] — przenikajace ciepto.

W literaturze traktujgcej o zagadnieniach cieplnych (4) mozna znalez¢
rozwigzania czynnikow geometrycznych dla innych bardziej skomplikowa-
nych uktadow (np. peku rur).

WeZzmy pod uwage uktad, w ktérym oprocz czynnych powierzchni F1
i F2 (doprowadzajacej i odprowadzajacej ciepto) wystepujg tez powierzch-
nie adiabatyczne zamykajgce uktad (np. dobrze zaizolowane $ciany pieca).

W takim przypadku powierzchnia F2 otrzymuje nie tylko energie
z bezposredniego promieniowania powierzchni Flt ale tez cze$¢ energii od-

bitej przez $ciany adiabatyczne. Rownanie cieplne mie¢ bedzie wowczas
postac

[2-37]

gdzie yj12 jest to tzw. czynnik refrakcyjny, ktérego znaczenie mozna wy-
prowadzi¢ w postaci nastepujacej

FO—F<y 2

W2 i F2~2F 1yjli2

[2-38]

Widoczne jest, ze czynnik refrakcyjny nie zalezy od wielkosSci, ksztat-
tu i ustawien powierzchni odbijajgcych, jezeli tylko zamykajg one ukitad.
Nie odgrywaja tez roli wspétczynniki emisji z tych $cian. Obojetne jest,
czy promieniowanie jest catkowicie odbite, czy tez w czesci odbite, a w cze-
§ci pochtoniete i nastepnie wyemitowane, byle powierzchnie te byty rze-
czywiscie adiabatyczne od zewnatrz.

Aktualna jest réwniez zalezno$¢ typu [2-33], wigzaca czynniki refrak-
cyjne yji,2 oraz t,2 -
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Jezeli powierzchnie czynne Fj i F2 nie sg czarne, ale szare o wspot-
czynnikach emisji et i 722, wéwczas przeptyw ciepta zmienia sie i moze by¢
przedstawiony rGwnaniem analogicznym do wyrazen [2-31] i [2-37]

qg=o(Tf-T*)F1mypl2 [2-39]

gdzie ¥12 — tzw. czynnik emisyjny, ktérego znaczenie mozna wyprowadzié

Czynniki q2i mpl2 tez sg zwigzane ze sobg zaleznoscig typu [2-33].

2.1.4. Ogrzewanie promiennikowe

Przenoszenie ciepta przez promieniowanie moze mie¢ miejsce nie tylko
wewnatrz piecow lub aparatéw, w ktérych Sciany sa nagrzane do bardzo
wysokiej temperatury, ale moze zachodzi¢ réwmiez w aparatach, w ktérych
panuje duzo nizsza temperatura. Stosuje sie bowiem sztuczne zrddta pro-
mieniowania cieplnego (radiatory), zasilane energig z zewnatrz. Role ta-
kiego radiatora spetnia lampa gazow® albo czesciej lampa elektryczna o sto-
sunkowo niskiej temperaturze zarzenia (T <C 2500 K). Lampy zwykle s3 za-
opatrzone w reflektor ksztattu parabolicznego, kulistego, eliptycznego lub
kombinowanego w celu skierowania promieniowania w okre$lone miejsce.
Taki radiator moze wiec emitowa¢ duze ilosci energii promienistej, cho¢
temperatura jego otoczenia pozostaje niska.

Jezeli promieniowanie z tych lamp padnie na powierzchnie materiatu,
nad ktdrg przetywa gaz o niewysokiej temperaturze (materiat jest wiec
zimny), to — jak wiemy — tuz przy powierzchni wystepuje absorpcja pro-
mieniowania. W przypadku niezbyt wysokiego przewodnictwa cieplnego
tych materiatow cienka warstwa przy powierzchni ulega szybkiemu ogrze-
waniu, natomiast wnetrze, jezeli czas naswietlania nie bedzie zbyt dtugi,
pozostanie zimne. Metoda ta ma specjalne znaczenie przy suszeniu powierz-
chni malowanych i lakierowanych, stosowana jest rowniez dla innych po-
wiok ochronnych.

Istotng rzeczg jest dobor wiasciwej temperatury zrodta promieniowa-
nia. Jest to uwarunkowane przenikliwos$cig promieniowania. Im mniejsza
jest odlegtos¢ fali promieniowania, tym wieksza jest przenikliwosé. Sto-
sunek E/Eqgjako funkcje temperatury promieniowania i grubo$ci whrstwry
(wody) L mm przedstawiono na wykresie (rys. 2-10), gdzie E0O — nateze-
nie promieniowania na powierzchni E w gtebi ptyty. Temperatura zarzenia
lampy musi by¢ tak dobrana, aby niemal cata absorpcja promieniowania
zachodzita na gruboSci ogrzewanej powtoki (farby, lakieru). Gdyby tem-
peratura byla za wysoka, wéwczas bardziej przenikliwe promieniowanie
ogrzewatoby nieuzytecznie (lub szkodliwie) przedmiot pod warstwg farby.
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Gdyby temperatura byta za niska, wowczas nastepowatoby tylko powierz-
chniowe schniecie farby, a pod nig zostataby warstwa ciekia.

Wezmy pod uwage jednostke powierzchni naswietlanej, ptyte o nie-
wielkiej grubosci. Na powierzchnie te pada promieniowanie o natezeniu E,
ktére mozna odczyta¢ z charakterystyki stosowanych lamp. W czasie dr
zostanie zaabsorbowane ciepto dQ, ktére wynosi (aE dT), gdzie a — oznacza
wspoétczynnik absorpcji powierzchni. Cze$é tego zaabsorbowanego ciepta
jest zuzyta na podgrzanie ptyty. Jezeli grubos¢ piyty wynosi g a ciepto
wiasciwe c, wtedy ciepto potrzebne do podgrzania ptyty o dt i przypadaja-

Rys. 2-10. Przenikalno$¢
promieniowania

ce na jednostke powierzchni wynosi (ceoLdt). Pozostata cze$¢ ciepta za-
absorbowanego bedzie oddana przez konwekcje do gazu przeptywajacego
wzdtuz powierzchni ptyty. Oznaczajgc przez <k wspoliczynnik przenikania
ciepta przez konwekcje od ptyty do gazu, wyrazamy te cze$¢ ciepta jako

noik (t—tg) dr [2-40a]

gdzie t — temperatura ptyty, tg— temperatura gazu.

Wyraz n jest stosunkiem powierzchni oddajgcej ciepto przez konwek-
cje do powierzchni naswietlonej. Ptyta bowiem moze by¢ naswietlana jed-
nostronnie, a chtodzona przez gaz dwustronnie (wtedy n — 2). Poniewaz
tyle samo ciepta doptywa do ptyty przez promieniowanie, ile sie w niej
gromadzi i odptywa przez konwekcje, wiec

<SEdr = ogL dt + nek(t—tj dr [2-41]
Z zalezno$ci tej otrzymamy réwnanie rézniczkowe

dt ocE nock{t-ta



Traktujgc temperature gazu tgi wspdtczynnik konwekcji  jako state,
mozna stad obliczyé maksymalng temperature nagrzewania sie plyty

(dt/dr = 0)
aE
=t 8+ N or (2-43i

Uwzgledniajgc to wyrazenie w rownaniu poprzednim, po przeksztat-
ceniu mozemy je scatkowac

f

o™ 4

Po obliczeniu catki znajdziemy temperature ptyty t jako funkcje
czasu naswietlania t

t=tm(tm tQexp” tj [2-45]

Mozna tez okres$li¢ sprawno$¢ nagrzewania, czyli stosunek ciepta po-
branego przez ptytke cE»sL(t—10) do energii promieniowania (dEt). Uwzgled-
niajac wyrazenia [2-43] i [2-45], otrzymamy

/ nxk \

o [2-46]

=X
Wynika stad, ze im wyzsza temperatura gazu tgy tym wyzsza spraw-
no$¢ . Przy tg> tOmoze nawet > 1, gdyz wowczas gaz nie chtodzi, ale
ogrzewa ptyte.

2.1.5. Promieniowanie gazowe

Jezeli w aparacie (w rurze, piecu) o czarnych $cianach jest zawarty
gaz promieniujgcy ciepto, woweczas jezeli znany bytby wspotczynnik emi-
sji B, temperatura scian aparatu Ts, jej powierzchnia F wdwczas mozna
przedstawi¢ promieniowanie powierzchni ,bryty” gazowej stosownie do
prawa Stefana

qt = £oT*F [2-47]
Energia emitowana przez czarng $ciane naczynia wedtug prawa Stefa-

na wynosi (aT|F). Z tego gaz absorbuje cze$¢ ag, czyli
g, = oc"oTtF [2-48]

gdzie sg— wspotczynnik absorpcji warstwy gazowej.



Catkowita iloS¢ ciepta, jaka pobierajg $cianki naczynia od bardziej
goracego gazu (lub odwrotnie), bedzie r6znicg tych pozycji
q = o(egTg—UgTe) F [2-49]
Jezeli Sciana naczynia jest szara, o wspdiczynniku emisji ss, wowczas
Scianka otrzyma nieco wiecej niz (esq) energii, gdyz niezaabsorbowane
przez Scianke promieniowanie zostaje odbite i po przejsciu przez warstwe
gazu (gdzie jest absorbowane tylko nieznacznie) pada znéw na przeciw-
legta Scianke naczynia. Poniewaz es jest dos¢ bliskie jednoSci, wiec w przy-
blizeniu rownanie [2-49] mozna pomnozy¢ przez $rednig es i jednosci

9= (-~~) '°(EETe_ F [2-50]

W przypadku ptomienia pytu weglowego (Swiecacego), a wiec zawiera-
jacego duze ilosci ciata statego o wysokim wspétczynniku absorpcji, mozna
przyja¢ wspotczynnik emisji rowny jednosci.

Zagadnienie sprowadza sie zatem do okreslenia wspotczynnika emisji
i absorpcji warstwy gazowej. Jak wykazuje prawo Beera, istotny jest ilo-
czyn (pL), tj. cisnienie czastkowego gazu optycznie czynnego oraz grubo-
Sci warstwy gazowej. Optycznie czynne w podczerwieni, gdzie lezy maksi-
mum energii widma promieniowania cieplnego, sg tylko gazy o budowie
asymetrycznej, tj. HUO, C02 S02

Ogédlnie biorac, wspotczynnik absorpcji gazu jest funkcjg temperatu-
ry gazu Tg, Zrédta promieniowania Tsi iloczynu (pL)

«= f(Tg, Ts,VL) [2-51]
Wspotczynnik emisji bedzie zas$ funkcjg tylko Tgi (pL)
e= <p{T.pL) [2-52]

Jezeli warstwa gazowa ma ksztatt bardziej ztozony, powstaje problem
okre$lenia zastepczej jej grubosci Lz. Drogi promieni w takiej warstwie
beda bowiem rézne dla réznych kierunkéw. Wartosci Lz obliczone teore-
tycznie (24) przedstawiono w tabl. 2-1.

Warto$ci emisyjnosci obliczono na zasadzie znajomosci widma pod-
czerwonego. Dane dla C02 w postaci funkcji [2-52] przedstawiono na
rys. 2-11. lloczyn (pLz) obliczony jest za pomocg cisnienia czasteczkowego
danego gazu. Ten sam wykres moze by¢ uzytkowany do okreslania wspdt-
czynnikéw absorpcji gazu. Jezeli temperatura gazu jest wyzsza niz $cianki
promieniujacej (Tg> Ts), wowczas wartosSci e odczytuje sie wprost z tego
wykresu. Natomiast gdy Tg< Ts, wtedy okresla sie @ wedtug metody wy-
razonej wzorem roboczym

HIfM T ) ~n

a wiec odczytuje sie z wykresu wartosci dla temperatury Ts i z krzywej

o0 nominalnej wartosci pL rownej (pLTsTg). Wynik odczytany mnozy sie
przez (Tg!Ts)065.
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10

Zastepcza grubos$¢ warstwy Lz

J Wymiar
Ksztait charakterystyczny D

Kula Srednica
Cylinder nieskonczony $rednica
Cylinder o $rednicy réwnej wysokosci, promieniu-

jacy do $rodka podstawy Srednica
Cylinder o érednicy D=H (wysokosci), promie-

niujacy do catej powierzchni $rednica
Cylinder nieskonczony o przekroju poétkolistym,

promieniujacy do $rodka ptaskiej Sciany Srednica
Dwie réwnolegte plaszczyzny nieskoriczone odstep
Szescian krawedz

Prostopadtoscian o krawedziach: 1x2x6
Przestrzen miedzyrurkowa, rozstawienie tréjkatne,

najkrétsza krawedz

przeswit réwny Srednicy przedwit
Przestrzen miedzyrurkowa, rozstawienie kwadra-
towe, przeswit réwny Srednicy przeswit

Rys. 2-11. Emisyjno$¢ dwutlenku wegla

Tablica 2-1

LZD
0,60
0,90
0,77
0,60
0,63
18
0,60
1,06
2,8

35
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Podobny wykres zostal tez sporzagdzony dla pary wodnej (rys. 2-12).
Wspotczynnik emisji jest tu iloczynem dwéch funkcji

sw= HTg,VL)yJ(p,pL) [2-54]

gdzie p — ci$nienie czastkowe pary wodnej. Warto$ci kazdej z tych funk-
cji podaje osobny wykres. Jezeli na osi temperatur odczytamy temperature
Scianek Ts naczynia zawierajgcego gaz, otrzymamy woéwczas wspotczyn-
nik absorpcji xw.

W przypadku wystgpienia mieszaniny pary wodnej i dwutlenku wegla
wspoOtczynnik emisji mieszaniny s wyraza sie nastepujgco:

€= SC+SW-As [2-55]

0 02 04 06 08
Cidnienie ciastkone pwata

Rys. 2-12. Emisyjno$¢ pary wodnej

As
5T
Cib
r\s
ao4 t y
-V
0103 W
W
0,02
Px»/(P» *Pc

Rys. 2-13. Poprawki na emisyjno$¢ mieszania
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gdzie ec i swodnoszg sie do C02i HXD, a poprawka At jest funkcjg naste-
pujaca

As —f Tg [2-56]

gdzie pwi pc— ci$nienia czastkowe H20 i C02

Warto$ci tej funkcji przedstawiono na rys. 2-13. Z wykresow tych
mozna tez okresla¢ poprawke Asx ktérg odejmuje sie od sumy (a+ ac).
Nalezy tylko odczytywac warto$¢ Ae z wykresu (rys. 2-13), bioragc pod uwa-
ge temperature Scianki Ts, a nie temperature gazu.

2.1.6. Promieniowanie i konwekcja

Promieniowanie i konwekcja zachodzi jednoczesnie podczas przepty-
wu goragcych gazow (w piecach i paleniskach). Ciepto przenikajgce do ogrze-
wanej powierzchni od gazu jest sumg ciepta konwekcji gk i promienio-
wania qr

[2-58]

gdzie t2 — temperatura gazu, tx — temperatura powierzchni F, <k —
wspétczynnik konwekcji.

Analogicznie mozna wyrazi¢ natezenie ciepta przez promieniowanie
Q = OI"U—t"F [2-59]

Znaczenie wspOliczynnika promieniowania ar — mozna wyprowadzi¢, po-
rownujac ostatnie wyrazenie z rownania [2-39]

4
[2' 601

Jezeli teraz przyjmiemy, ze $rednia arytmetyczna Tmtemperatury TX
i T2 jest w przyblizeniu rowna ich $redniej geometrycznej, wéwczas mo-
zemy przeksztatcié iloraz r6znicowy

11— —(th+ Tj) (T»+TI = [(T,+ T,f —2Tm]2Tm=
T,-T,
= [(2Tm2—2Tm]2Tm= 4Tm [2-61]
co pozwala wyrazi¢ wspéiczynnik promieniowania w postaci

[2-62]
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W przypadku gdy promieniuje gaz i jedna powierzchnia (np. gaz prze-
ptywajacy rura), wtedy stosownie do réwnania [2-50], przy zalozeniu
(fg™ <0, otrzymamy analogicznie wyniki

a = 4oe [2-63]

Obliczajgc tak an pelne natezenie ciepta wyrazamy nastepujgco:

q = (ar+ ak) (t2» t lF 1 [2'64]

Niekiedy ciato state moze pobierac¢ ciepto przez konwekcje, a oddawac
przez promieniowanie (lub odwrotnie), jak to ma miejsce przy pomiarze
temperatury gazu tgptynacego rurg o temperaturze tsrdznigcej sie znacz-
nie od temperatury tego gazu. Termometr wskazuje wtedy temperature t,
réznigcqg sie znacznie od szukanej temperatury gazu.

W tym przypadku ilo$¢ ciepta pobierana przez termometr, np. od bar-
dziej goracego gazu, musi byé réwna cieptu wypromieniowanemu przez
termometr do zimniejszej $cianki rury, co mozna wyrazi¢ nastepujgco:

[2-65]

Znajac wspoltczynniki ak i ar oraz temperatury tsi t, mozna stad okre-
$li¢ btgd termometryczny (t—tg), a wiec i prawdziwg temperature gazu tg.
Btad ten moze by¢ powazny przy znacznej roznicy temperatur gazu i $cia-
ny. Aby go obnizy¢, jak wskazuje ostatnie réwnanie, nalezy zwiekszyé
wspétczynnik konwekcji lub zmniejszy¢ wspo6tczynnik promieniowania ar.
Wedlug rozwazah o konwekcji ciepta przy przeptywie gazu normalnie do
rur i pretow (termometr, termopara) wspotczynnik <k rosnie przy zwiek-
szeniu predkosci przeptywu gazu oraz przy zmniejszeniu Srednicy preta.
Daje to wytyczne do zmniejszenia btedu temperaturowego (zwezenie stru-
mienia przed przyrzadem). Inny sposob redukcji tego biedu polega na
pokryciu przyrzadu ostong o niskim wspo6tczynniku emisji et (np. posreb-
rzenie). Wtedy stosownie do rownania [2-40] bedzie male¢ czynnik emisyj-
ny 92 (FYF2~ 0), a wedtug zaleznosci [2-62] wywotuje to redukcje wspot-
czynnika promieniowania <t.

2.1.7. Okreslanie ciepta procesu przeptywowego

Wezmy pod uwage przeptyw miedzy przekrojami 1, 2, ktérym odpo-
wiadajg zmiany pozioméw: zxi z2 Srednich predkosci: ut i u2oraz cisnie-
nia pxi p2 Miedzy przekrojami jest doprowadzone ciepto Q do zagrzewacza
oraz praca mechaniczna L do pompy.

Bilans energetyczny takiego uktadu, liczac na 1 kg piynu, musi
uwzgledniaé doprowadzenie i odprowadzenie energii potencjalnej Ep, ki-
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netycznej E”, objetoSciowej Eq oraz wewnetrznej U. Rowniez nalezy
uwzglednié ciepto Qi prace L

Epl+ EKl+ EOl+ Q + L + Ui = Ep2+£L2+E02+172 t2"66!

Energia potencjalna Ep jest rowna iloczynowi wysokos$ci z oraz sity
ciezkosci dziatajgcej na mase 1 kg ptynu. Sita ta jest iloczynem tej masy
i przyspieszenia g (9,81 m/s2)

EP= zg [2-67];

Energia objetosciowa jest réwna pracy potrzebnej do wytworzenia

objetosci v zajetej przez 1 kg ptynu pod cisnieniem p. W celu jej okresle-

nia wyobrazmy sobie, ze do cylindra doptywa ptyn pod ciSnieniem p w przy-

blizeniu ré6wnowazac swym parciem site S dziatajagca z zewnatrz na tiok.

Przy przesunieciu ttoka o x wykonana zostata przez ptyn praca (Sx). Ale
sita S jest w granicznym przyblizeniu réwna iloczynowi pF

Sx — (pF)x —p(Fx) = pv [2-68]'
lloczyn (Fx) oznacza objeto$¢ ptynu (w naszym przypadku objeto$¢ 1 kg,
czyli objetos¢é wiasciwg). Ostatecznie energia objetosciowa wyraza sie na-
stepujaco:

EO= pv [2-69]

Energia kinetyczna wyraza sie wzorem (mu22). Dla rozpatrywanej
masy 1 kg: u22. Ale w naszym przypadku przeptywu przewodem pred-
ko$¢ jest zmienna w przekroju poprzecznym strumienia. GdybysSmy wzieli
pod uwage S$rednig predko$¢ liniowa, wtedy wyrazenie (u22) nie datoby
poprawnej wartosci S$redniej energii kinetycznej 1 kg ptynu ptynacego
catym przekrojem. Trudno$¢ te mozna oming¢, wprowadzajgc wspoiczyn-
nik poprawkowy a — Corolisa.

Warto$ci te wahajg sie w granicach od 0,5 do ruchu laminarnego do 1,0
(ruch burzliwy).

Bezwzgledne wartoSci energii wewnetrznej U nie sg znane. Mozna
okresla¢ tylko jej zmiany (U2~UJ metodami termochemicznymi. Udziat
tego wyrazenia jest istotny, jezeli zmienia sie temperatura ptynu lub gdy
zachodzi reakcja chemiczna miedzy rozpatrywanymi przekrojami strumie-
nia.

Uwzgledniajac ciepto doprowadzone na 1 kg ptynu Q (w dzulach/kg)
oraz przypadajacy tez na 1 kg ptynu wkiad pracy L (tez w dzulach/kg),.
otrzymamy og6lne réwnanie bilansu energii dla przeptywu

u2 u2
z+g + + PtVLrQ+ L = z2g + "—+p2v2Jr(U.2—Ui) [2-71]
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W wielu przypadkach dogodniej jest postugiwac sie pojeciem entalpii
i=U+pv [2-72]
Uwzgledniajagc to w poprzednim réwnaniu, otrzymamy

un u~
Zi9+ik +Q+L=~d +z~+ (h-h) i2-73!
Rdéwnanie to w szczegb6lnym przypadku, gdy nie ma wktadu pracy
(L = 0), zmiany poziomu (z1= z2 i predkosci —u2 a wiec a = a2,
sprowadzi sie do postaci
Q=i2-H [2-74]

Tak wiec w procesie przeptywowym, termodynamicznie nieodwracal-
nym wskutek tarcia wewnetrznego, przy wskazanych zastrzezeniach wkitad
ciepta jest rowny zmianie entalpii. Stwierdzenie to stanowi baze do ukta-
dania bilanséw entalpowych proceséw przeptywowych.

W przypadku procesu izobarycznego (a wiec odpowiadajacego warun-
kom panujagcym w wiekszosci procesow technicznych) mozliwe jest tez obli-
czenie ciepta za pomocg entalpii, a wiec znajomosci stanéw przed i po pro-
cesie z zastrzezeniem, ze dany proces mozna w przyblizeniu traktowaé ja-
ko termodynamicznie odwracalny.

Pierwsza zasada termodynamiki jest wyrazana nastepujagcym réwna-
niem rézniczkowym:

dQ = dU+dwW [2-75]
gdzie dQ — ciepto doprowadzane do uktadu, a dW — praca pokonania sit
zewnetrznych. Jak poprzednio umotywowano [2-68], praca ta w przypad-
ku przemiany odwracalnej wyraza sie iloczynem (p dV). Stad dla takiej
odwracalnej przemiany wedtug | zasady termodynamiki jest

dQ = dU+pdV [2-76]
Stosownie do definicji rozniczka entalpii wyraza sie nastepujgco:
di = dTJ-tpdv-\-vdp [2-77]
Uwzgledniajgc rdwnanie [2-77], otrzymamy
di = dQ+ vdp [2-78]
Dla przemiany izobarycznej (p = const) i odwracalnej otrzymamy
di - dQ [2-79]
A wiec ciepto procesu Q jest rGwne zmianie entalpii
Q = i2—ii [2-80]

Wynik ten tez motywuje uktadanie bilansow entalpowych dla znaj-
dywania efektéw cieplnych proceséw technicznych, jezeli przebiegajg one
jak to najczesciej bywa, pod statym lub prawie statym cisnieniem.

W przypadku proceséw nieizobarycznych (np. przy statej objetosci),
ktére jednak mozna w przyblizeniu traktowa¢ jako odwracalne termody-
namicznie, ciepto oblicza sie za pomocg entalpii (najlepiej na wykresach
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entropowych TS). Stosownie bowiem do definicji entropii ciepto prze-
miany odwracalnej moze by¢ obliczone nastepujaco:

Q=Jto6S [2-81]

Wedtug tego rownania Q jest rowne polu pod linig przemiany na wy-
kresie (TS), przy uwzglednieniu ,obcietej” czesci wykresu, a wiec pola

Rys. 2-14.  Okreslenie
ciepta z wykresu T, S

az do T = 0 (rys. 2-14). W ten sposob mozna tatwo okresli¢ ciepto w przy-
padkach, gdy obliczenie rachunkowe bytoby bardzo skomplikowane. Pro-
blem ten bedzie ponizej szerzej omowiony.

2.1.8. Wyptyw gazu pod cis$nieniem ze zbiornika

Dla wyptywu gazu ze zbiornika (w ktérym panuje cisnienie pli tem-
peratura Tj) przez otwdér do otoczenia o cisnieniu p2 mozna zastosowac
réwnanie bilansu energetycznego przeptywu [2-73].

Rozpatrywany wyptyw jest adiabatyczny (Q = 0), nie ma wkiadu pra-
cy (L = 0), nie odgrywa roli zmiana poziomu (zx — z2), predko$¢ w zbiorni-
ku jest znikoma (ux— 0), a wreszcie wyptyw gazu ma z reguty charakter
burzliwy (a2= 1). Stad rownanie sprowadza sie do postaci

[2-82]

Stad wynika predko$¢ liniowa wyptywu za otworkami na zewnatrz
zbiornika

u2= /2 (it—i2 [2-83]

Rozwiniecie predkosci lub wzrost energii kinetycznej strumienia od-
bywa sie zatem kosztem spadku entalpii strumienia.
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Traktujac wyptywajacy gaz jako doskonaty, stosownie do wyrazenia
[2-80] zmiana entalpii niezalezna tu od ci$nienia fest réwna iloczynowi
zmiany temperatury (T1—T2) oraz ciepta wiasciwego Cp. Stad wynika

u2= }H2Cp(Ti-ry 12"84!

gdzie T2— temperatura strumienia po ekspans;ji.

Termodynamika og6lna wykazuje, ze r6znica ciepet molowych, a wiec
i iloczyn M(Cp—Cv) jest rowny statej gazowej R. Oznaczajac przez k sto-
sunek tych ciepet (Cp/Cv), mamy

-JL- = Cp~Cvy =1_~" ==i__L = [2-85]
MCP Cp Cp k k 1
Uwzgledniajgc ponadto znane réwnanie adiabaty odwracalnej gazu
doskonatego w uktadzie (p, T)
k-i
T, _ /I P2\ t© [2-86]
T, \ Pt

po przeksztatceniu otrzymamy predkos¢ wyptywu ze zbiornika jako funk-
cje cidnien pxi p2
k-1
t
% =1/ [2-87]

Predkos$¢ liniowa u2nie charakteryzuje jednak w petni wyptywu, po-
niewaz wskutek spadku cisnienia i temperatury przy ekspansji zmienia
sie tez gesto$¢ gazu q. Istotnym parametrem bedzie natomiast predkosc
masowa wyptywu G, czyli

G= ul2q, — [2'88]

gdzie v2— objetos¢ wiasciwa po ekspansji (odwrotno$¢ gestosci gd. Mozna
jg obliczy¢ z réwnania adiabaty w uktadzie (p, v)

Pivi=P2v2 [2-89]

Uwzgledniajac warto$¢ v2 obliczong z tego rownania oraz warto$¢ u?2
z rownania [2-87] w wyrazeniu [2-88] otrzymamy predko$é masowg G jako
funkcje cisnienia p2



Mozna stwierdzi¢ istnienie maksimum G jako funkcji p2 Da sie je znalez¢
obliczajac pochodng dG/dp2i przyréwnujac jg do zera. Po takim obliczeniu
otrzymaliby$my ci$nienie ,krytyczne” pK odpowiadajgce maksimum G

k

[2-91]

Poniewaz wspéiczynnik h dla gazéw waha sie w niewielkich granicach
(1,3—1,6), stad wynika warto$¢ wyrazenia w potedze bliska 0,5. A wiec
cisnienie , krytyczne” pK — jest niemal réwne potowie cisnienia w zbior-
niku Pi.

Uwzgledniajac tak obliczong warto$¢ pK w réwnaniu adiabaty [2-86],
otrzymamy temperature TKw ,krytycznych” warunkach wyptywu

[2-92]

Znajgc parametry TKi pK tatwo okreslamy przy pomocy réwnania stanu
objetos¢ ,,krytyczng” vKréwng (RTK/MpK).
Podstawiajgc za$ wartos¢ pKdo rownania predkosci liniowej, po prze-
ksztatceniu otrzymujemy predko$é krytyczng wyptywu
[2-93]

Stosownie do zasad akustyki tym samym wyrazeniem przedstawia si¢ pred-
kos¢ dzwieku w danym gazie.

Pk Pi Pk Pi Pz Pk Pi

Rys. 2-15. Charakterystyka dla wyptywu gazu pod cisnieniem

Na zasadzie réwnania [2-90] mozna tez okre$li¢ przekrdj F strumie-
nia ekspandujgcego gazu przy danym natezeniu strumienia W
F= W/G [2-94]

Poniewaz predko$¢ masowa G wykazuje maksimum przy cisnieniu
krytycznym” pK, stad w tym momencie, gdy strumier osigga to ci$nienie,
przekrdj jego bedzie mial warto$¢ minimalng, jak to przedstawiono na
rys. 2-15.
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Stad tez mozna wnioskowac, ze jezeli cisnienie na zewnagtrz zbiorni-
ka p2jest wieksze od krytycznego (pK = 0,5px), wowczas predkos¢ liniowa,
masowa i przekréj strumienia moga by¢ odczytane z tych charakterystyk.
Natomiast przy p2< pKw otworze osiggniete zostaje maksimum predkosci
masowej. W tym miejscu predkos¢ liniowa osigga warto$¢ krytyczng uK
(dzwiekowsy), a ci$nienie warto$¢ PkmDalsza ekspansja do ci$nienia p2i dal-
sze rozwiniecie predkosci do wartoSci ponaddZwiekowej u2 zachodzi juz
poza otworem. Jezeli chcemy wykorzysta¢ petne rozwiniecie predkosci (np.
w turbinie), musimy zastosowac dysze, czyli rure o zmiennym przekroju
dopasowanym do zmiany przekroju strumienia. W najwiekszym zwezeniu
tez dyszy gaz osiaga warunki ,krytyczne” (uK, pK, Tp), a na wylocie po-
siada odpowiednio wysokg predkos¢ liniowg u2> uk.

Przebieg takiego procesu adiabatycznej odwracalnej ekspansji gazu
rzeczywistego przedstawia na wykresie iS (rys. 2-16) odpowiednia izentro-
pa 1, 2 (S = const) w zakresie cisnien (p§p2. W rzeczywistosci jednak pod-

Rys. 2-1G. Wptyw gazu
przez dysze

czas ekspansji wystepuje pewne tarcie, a wiec pewien stopief nieodwracal-
nosci procesowych. Stosownie do. Il zasady termodynamiki wystapi pewien,
przyrost entropii strumienia AS. Stad przemiane przedstawia obecna linia
(1, 2. Widoczne jest, ze wowczas po ekspansji gaz bedzie miat temperature
wyzszg — T2(niz podczas ekspansji odwracalnej T2). Natomiast zmiana en-
talpii (gl—ig) podczas ekspansji nieodwracalnej bedzie mniejsza niz pod-
czas odwracalnej (ii~i2. Stosownie do réwnania [2-83] po ekspansji nie-
odwracalnej predko$é liniowa u2 bedzie stad mniejsza od u2dla przemiany
odwracalnej. Nieodwracalnosci powodujg wiec zmniejszenie energii kine-
tycznej gazu, a wiec i ewentualnie wykonanej pracy kosztem tej energii.
Redukcja uzyskanej pracy (energii kinetycznej) moze by¢ przyjeta za mia-
re nieodwracalnosci procesowych.
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2.1.9. Straty ci$nienia przy przeptywie gazu przez rure

Podczas przeptywu gazu przez poziomg rure o statym przekroju pred-
kosci masowe sg jednakowe dla kazdego przekroju, a wiec
S uxQi~uz@ [2-95]
Gestos¢ moze by¢ zwigzana z ci$nieniem przy pomocy réwnania stanu. Dla
gazu doskonatego jest
M M p
e="r=ir t t2-90]
Stad wynika, ze stosunek predkosci w dwéch przekrojach dla przeptywu
wynosi
uz2 ToP1
[2-97])
WezZzmy pod uwage najczesciej spotykany przeptyw izotermiczny (Ti =
= T2, wowczas

t=1"Fr i2-98’
Entalpia gazu doskonatego nie zalezy od cisnienia, ale tylko od tem-
peratury, a wiec dla przeptywu izotermicznego = 2 Ruch gazu jest z re-

guty burzliwy, wiec wspdiczynniki Corolisa a w wyrazeniach energii kry-
tycznej ai = € ROwnanie bilansu energetycznego [2-73] dla poziomego
przeptywu izotermicznego bez wkiadu pracy (L = 0) sprowadza sie stad
do postaci

u\ ul
+Q= - [2-99]
gdzie Q oznacza ciepto, ktore musi by¢ doprowadzone z zewngatrz do stru-
mienia gazu, dla utrzymania jego statej temperatury.
Uwzgledniajgc wyrazenie [2-98], mozna to ciepto przedstawi¢ naste-
pujaco:
u,l
77 (f)-
Réwnanie rézniczkowe Bernoullego dla przeptywu poziomego (dz —0)
ma znang postaé

[2-100]

+u— +dZ=0 [2-101]
7 9

Ciezar wilasciwy y jest iloczynem gestosci i przyspieszenia (og).
Uwzgledniajagc ponadto rézniczkowg posta¢ réwnania Darcy-Weissbhacha

dla oporu dzZ, otrzymamy

dr u2
vdp+udu+4d—-—-—" =0 [2-102]

gdzie v — odwrotnos¢ gestosci, czyli objetos¢ wiasciwa.
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Dzielagc to rownanie przez v2 i uwzgledniajgc, ze predkos¢ masowa
przeptywu G jest rdwna (uq) lub (ulv), otrzymamy

JA+9172+Jt xdL=o0 [2-103]
v Y, 2D

Objeto$¢ v w pierwszym cztonie moze byé przedstawiona przy po-
mocy réwnania stanu gazu doskonatego (RT/Mp). Pozwala to scatkowac
ostatnie réwnanie

W f dp=02/ ir +& /[ .. 2-104
Pl pap 0 : :

Poniewaz lepko$¢ gazu nie zalezy od ci$nienia, wiec przy przeptywie
izotermicznym jest stata, co oznacza tez stato$¢ liczby Reynoldsa oraz
wspoétczynnika oporéw L Stad mozna okres$li¢ wszystkie catki ostatniego
rownania, otrzymujac stgd po uwzglednieniu, ze (v2vl) jest rowne (pi/p2

, 0 2RTG2, Vx ,, RTLG2
p-pi = Inp; + A md [2~105]

Znajac warunki wlotowe gazu (p T, G), mozna znalez¢ cisnienie p2
w odlegtosci L rury przez rozwigzanie ostatniego roéwnania metodg gra-
ficzng lub metoda préb i btedow.

Dyskusja wykazuje, ze — podobnie jak przy wyptywie gazu ze zbior-
nika — predko$¢ izotermicznego przeptywu przez rure nie moze by¢ tez
dowolnie wysoka. Z ostatniego rownania mozna okresli¢ predko$¢ masowa
przeptywu

PI~Pt
2RT . Pi , L\ [2-106]
v (1R 52 D)

Okazuje sie, ze predkosé masowa G ma maksimum wzgledem cisnienia
koncowego p2 RoOzniczkujgc G wzgledem p2 i przyréwnujac pochodng
dG/dp2 do zera, mozna znalez¢ krytyczne ci$nienie p” odpowiadajagce ma-
ksymalnej predkosci masowej

Inmi+~ = -Pe¢e-~ [2-107]
Pk d 2Pk

Stad mozna okresli¢ wartos¢ p#. Jezeli ciSnienie w przestrzeni wylo-
towej z rury p2 jest mniejsze od pK wowczas u wylotu z rury ustala sie
tylko cis$nienie pK, dalsza ekspansja zachodzi poza rurg, a predkos$¢ prze-
ptywu w rurze ustala sie na poziomie maksymalnym. Te maksymalng pred-
ko$¢ masowg przeptywu dla danej rury mozna okre$li¢, uwzgledniajac

wyrazenie [2-107] w réwnaniu [2-106]



Mozemy zatem okreslic maksymalna przepustowo$é danej rury dla
izotermicznego przeptywu gazu jako funkcji temperatury T, ci$nienia na
wlocie i wymiaréw rury (L, D).

Analogicznie mozna takze rozwigza¢ problem przeptywu adiabatycz-
nego. Aktualne jest tu rownanie [2-102]. Nie wolno jednak catkowa¢ pierw-
szego cztonu tego réwnania wedtug réwnania adiabaty (pvk = const), gdyz
rozpatrywany przeptyw nie jest odwracalny. Rozpatrywang rézniczke moz-
na jednak przedstawi¢ nastepujaco:

vdp = d(pv) —pv dv!v [2-109]

Réwnanie bilansu energii [2-73] dla rozpatrywanego przypadku (z1 —
—22L —0,«= 1 Q —0) i po uwzglednieniu, ze gaz jest doskonaty (czyli
dT = CpdT), bedzie miato w formie rézniczkowej nastepujgcg postac:

CpdT = ~d(u22) [2-110]

Uwzgledniajgc rownanie stanu gazu doskonatego oraz warto$¢ statej
tego réwnania R jako roznice Cp—Cyv, jak tez definicje k jako Cp/Cv, otrzy-
mamy

d(pt,) __(JE=L)d(E£) [2.m]

Wyrazenie to mozna wstawi¢ do znaczenia réwnania [2-109], a na-
stepnie tak uzyskany wynik do réwnania [2-102]. Po wprowadzeniu wyra-
zenia na predkos$¢ gtosu G w temperaturze T1

cl1=1/k'Plv1l [2-112]

otrzymamy stad réwnanie rézniczkowe
(1+Jc) — [2C)—(k—I)u®] ~ dL =0 [2-113]

Po scatkowaniu otrzymamy stad
AT (APRng A e AZLE_ ) e

Stad mozna znalez¢ predkos¢ u2na koncu rury o diugosci L. Uwzgled-
niajagc ponadto wyrazenie [2-110], mozna znalez¢ temperature wylotowg T2
z wyrazenia

cp(rl-T2="ip 1 [2-115]

Znajagc parametry wylotowe (T2 u2 przy pomocy rownania ciggtosci [2-97]
znajdziemy cisnienie p2na koncu przewodu.
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2.2. Ogrzewanie i chtodzenie ptynéw

2.2.1. Konwekcja ciepta w ptynach

Natezenie wnikania ciepta przez konwekcje z r6zniczkowej powierzch-
ni grzejnej dF o temperaturze t5do ptynu o temperaturze t mozna przed-
stawi¢ rOwnaniem empirycznym

dq —a{ts—t)dF [2-116]

Okreslenie wspdtczynnikéw wnikania ciepta przez konwekcje stanowi caty
udziat techniki cieplnej (3, 4).

Natezenie strumienia cieplnego dla catej powierzchni stosownie do
réwnania [2-116] wyrazi sie

[2-117]

gdzie At — rdznica temperatur (ts—t) zmienia sie w zasadzie z powierzch-
nig.
Srednig catkowita funkcji (@ At)mmozna wyrazi¢

[2-118]

Jezeli przyjmiemy pewien umowny sposob wyrazania $redniej r6znicy
temperatur Atm (np. jako $rednig logarytmiczng réznicy At na obu kon-
cach powierzchni grzejnej), wéwczas mozemy wyrazi¢ tzw. Sredni wspo6t-
czynnik wnikania ciepta

[2-119]

W wielu przypadkach operuje sie wtasciwym pojeciem tego wspéiczynni-
ka s$redniego.

Najczesciej ma miejsce konwekcja z jednego ptynu do Scianki, prze-
wodzenie przez $cianke i konwekcja w drugim ptynie. Mozna utozy¢ ukitad
dwoch réwnan konwekcji i rownania przewodnictwa przez $cianke

dq = al(tx—ts) dF [2-120]
dgq = -y- (ts~ ts) dF [2-121]
dg = <2(t§s—t2dF [2-122]

gdzie X— przewodnictwo S$cianki, 8 — jej grubos¢. Mozna tu wyelimino-
wacé temperatury obu powierzchni $cianki ts i t* (analogicznie jak przy
przewodzeniu przez Sciane wielowarstwowa), uzyskujagc réwnanie

dq = k(t1—t2 dF [2-123]

162



Wystepuje tu tylko og6lna réznica temperatur obu ptynéw t+i t2 oraz

wspotczynnik przenikania (sumaryczny) k — ktorego znaczenie wynika
z uktadu poprzednich réwnan

1 1 1

kK @ Y [2-124]

Dyskusja tego wyrazenia, jak tez metody catkowania réwnania [2-123]
beda omdwione ponizej.
Najbardziej istotnym momentem jest natomiast problem okreslenia

wspoétczynnikéw whnikania ciepta a. Przedstawia sie go w postaci utamka
bezwymiarowego — liczby Nusselta

Nu = [2-125]

gdzie D — wymiar liniowy charakterystyczny (np. $rednica rury), a X —
przewodnictwo cieplne ptynu. Liczba ta jest funkcjg innych liczb bezwy-
miarowych, zaleznie od typu konwekcji i konfiguracji uktadu. Tak wiec
np. dla najwazniejszej dla nas konwekcji wymuszonej (z regularnym prze-
ptywem) obowigzuje funkcja typu

Nu = f(Re,Pr...) [2-126]
gdzie liczba Prandtla Pr jest okreslona jako

pr A [2-127]

gdzie C — ciepto wihasciwe, a ni — przewodnictwo cieplne ptynu. Liczbe
Reynoldsa mozna wyrazi¢ np. w postaci

Be= [2-128]

gdzie G — predko$¢ masowa przeptywu.

I tak np. dla przedstawionego problemu konwekcji przy burzliwym
przeptywie wewnatrz rury réwnanie tej funkcji jest wyrazone nastepu-
jaco:.

Nu = 0,023 Re°-8Pr04 [2-129]

Zaktadana wystarczajgca diugos¢ rury L > 50D dla eliminacji efektow
koncowych. Réwnanie to moze by¢ rozwiniete do postaci

0,023 (ABCR41,G08 [2-130]

Wskazuje ono, ze ze wzrostem predkosci przeptywu wspotczynnik kon-
wekcji wyraznie sie poprawia.



Tablica 2-2
Wspotczynnik réwnania [2—131] konwekcji ciepta przy przeptywach burzliwych

Rodzaj przeptywu C a b

Przeptyw prostopadty do rurki Re > 1000 (Re,

Nu wyrazone $rednicg zewn. rurki) 0,26 06 0,3
Pek rurek, przeptyw prostopadly (Re > 2000
ustawienie przestawne) 0,33 0,6 0,3
Pek rurek, przeptyw prostopadty (Re > 2000
ustawienie proste) 0,26 0,6 0,33
Wezownica o promieniu R i $rednicy rury d,
przeptyw wewnetrzny 0,23 [1+ 77d/R] 08 0,4

Warstwa sypka w rurze, ogrzewana $ciana —
-ptyn, Nu, Re, wyrazone $rednicg ziarna d,

a nie rury D 0,81 exp [-6 D/d] 0,9 0
Warstwa sypka — konwekcja ziarno-ptyn

Re > 1350 1,064 0,59 0,33
Sciana ptaska (Re wyrazone odlegtoécig od po-

czatku phyty) 0,33 (///10oni 08 1,03
Mieszadto tapowe z ptaszczem grzejnym

(Re = nLAQju) 0,37 (W/i)"1 213 1/3

Literatura (3, 4) podaje wiele innych przypadkow konwekcji burzli-
wej, ujmujac je ogdlnie rownaniem
Nu = C-Rea-Pr [2-131]

Wartosci: C, a, b dla réznych uktadow podano w tabl. 2-2.
W przypadku przeptywu laminarnego w rurze obowigzuje rownanie

Num= 1,860 %)% Re prD )R [2-132]

gdzie Nu,n — odnosi sie do $redniego wspotczynnika konwekcji am, a fis
oznacza lepko$¢ w temperaturze Scianki.
Dla laminarnego sptywu warstewkowego aktualne jest réwnanie:

lju\Vvi/ d\1s
NU' = °63(i) (Re'Pr L
gdzie liczby Num wyrazone za pomocga grubos$ci warstewki cieczy sptywa-
jacej G ktora wedtug praw hydromechaniki tego sptywu jest rowna:

[2-133]

o— 3I” [2-134]
@
W wyrazeniu tym r oznacza natezenie masowe sptywu na jednostke sze-
rokosci $ciany, q — gesto$¢ cieczy. Liczba Reynoldsa wyraza sie tu jako
utamek 4r//u.
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2.2.2. Wrzenie cieczy

Intensywnos$¢ wrzenia jest zwigzana z natezeniem strumienia ciepfa g
oddawanego z powierzchni grzejnej do cieczy wrzacej

N = glr [2-135]
gdzie r ciepto parowania cieczy, N — natezenie strumienia pary. Nate-
zenie strumienia cieplnego okresla znane réwnanie

q = <xXAtF [2-136]
gdzie F powierzchnia grzejna, At — rdznica temperatur powierzchni
grzejnej i pary nad cieczag, aa — wspOiczynnik wnikania ciepta od tej

powierzchni do cieczy wrzgcej.

Wspébtczynniki konwekcji a zalezg od geometrii powierzchni grzejnej
(ptaskie dno, rurki), od réznicy temperatur At i od cisnienia. Obecnie brak
jest zadowalajacych uogolnien, stad tez trzeba postugiwac sie danymi do-
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Rys. 2-17. Wspétczynnik wnikania ciepta przy wrzeniu

Swiadczalnymi dla danej cieczy. Typowy wykres dla wrzenia wody w na-
czyniu z ptaskim ogrzewanym dnem przedstawiono na rys. 2-17. Tam tez
jest przedstawiony zalecany rezim wysokich wartosci wspotczynnikéw a
(pole zakreskowane). Maksimum to jest spowodowane tym, ze przy pod-
wyzszeniu roznicy temperatur At po okresie konwekcyjnego podgrzewania
cieczy (bez wrzenia) ma miejsce wrzenie pecherzykowe intensywnie mie-
szajgce ciecz. Intensywno$¢ ta ros$nie ze wzrostem At (rosnie liczba miejsc
aktywnych produkujgcych pare). Jednakze wskutek tego, ze coraz wieksza
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czes¢ powierzchni grzejnej jest zajeta przez pecherzyki (stabo przewodzace
ciepto), wspoétczynnik a przy dalszym wzroscie At maleje az do wartosci
niemal statej, odpowiadajacej wrzeniu warstewkowemu.

Nie ma obecnie mozliwosci przedstawienia przebiegu catej krzywej
wspotczynnika konwekcji a jednym ogélnym réwnaniem. Pewne uogdlnie-
nia moga dotyczy¢ tylko odpowiednich odcinkéw tej krzywej.

Interesuje nas gtownie wrzenie pecherzykowe i to zakres wzrostu a
przy zwiekszeniu At (nagrzewanie cieczy bez wrzenia mozna oblicza¢ z praw
konwekcji naturalnej). Jako przyktad mozna podaé¢ znane réwnanie empi-
ryczne dla wody

a — 22p0s3-At23R [2-137]
gdzie p — ci$nienie w at.
Pewng prdébg uogodlnienia dla réznych cieczy moze by¢ réwnanie dla
wrzenia pecherzykowego

[2-138]

gdzie r — ciepto parowania pod cisnieniem P, C — ciepto wiasciwe cie-
czy.

Liczba Nusselta jest tu okreSlona przy pomocy wielkoSci liniowej 06z
(ablX) rownej

[2-139]

Na wykresie takim jest tez wskazane natezenie przeptywu ciepta na
jednostke powierzchni

Y [2-140]

Widoczne jest wystepowanie lokalnego maksimum tego natezenia i lokal-
nego minimum.

Szczegblnie wazna jest réznica temperatur AtA zwana Kkrytyczna,
w ktérej strumien cieplny (g/F)mosigga to maksimum. Zaréwno (g/F)m, jak
i AtK zalezg od ci$nienia (rys. 2-18), przy czym At maleje ze wzrostem
tego ci$nienia, wartoSci za$ (glF)m osiggajg z kolei maksimum przy cisnie-
niu zredukowanym ok. 0,35—0,4.

Warto$ci (q!F)m dla ci$nienia normalnego mozna okresli¢ z rowna-
nia (4)

(@IF)m=im r @[a(Qp- @)I" [2-141]

gdzie r — ciepto parowania, 0 —napiecie powierzchniowe, gp i @ — gesto-
Sci pary i cieczy. Oznaczona poprzednio maksymalna warto$¢ (q/F)m jest
ok. 3,5 razy wyzsza wedtug [2-141] dla ci$nienia normalnego. Na podstawie
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omoéwionych uprzednio zalezno$ci mozna zatem okresla¢ graniczne maksy-
malne strumienie cieplne.

W przypadku wrzenia w rurkach wystepuje skomplikowany wptyw
zmian cisnienia statycznego, zmian predkosci przeptywu mieszaniny cieczy
wrzacej i pary. Operuje sie stad pojeciem wspditczynnika Sredniego dla

Rys. 2-18. Krytyczne natezenie ciepta przy wrzeniu

catej wysokosci rurki (cho¢ w dolnej jej czeSci moze mie¢ miejsce zagrze-
wanie bez wrzenia).

Wartosci wspotczynnika <sm dla tego przypadku moga by¢ wyrazone
wzorem Kirschbauma (4)

gdzie wspétczynnik K — zalezy od stopnia zapetnienia rurek, /is — to lep-
ko$¢ cieczy w temperaturze $cianki, P — ci$nienie, r — ciepto parowania,
0 — napiecie powierzchniowe, o, gp— gestos¢ cieczy i pary.

W przypadku przeptywu wymuszonego przez rurki (dzialanie pompy)
jak tez dla wrzenia warstewkowego obowigzuje inne rdwnanie, ktére moz-
na znalez¢ w literaturze (4).

Przemiana wrzenia izobarycznego (cigglego) moze by¢ z tatwoscig
przedstawiona na wykresie termodynamicznym (rys. 2-19). Ciepto wrzenia

Rys. 2-19. lzobaryczne wrzenie cieczy na wykresach
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jest rowne polu na ukitadzie (T, S). Poniewaz jest to proces izobaryczny,
wiec jest ono rowniez rdwne réznicy entalpii pary i" i cieczy i', a wiec
odpowiada odpowiednim odcinkom na wykresach: (i, S), (P, i) lub (T, i).

Moze nas tez interesowaé problem obliczania ciepta procesu wrzenia
izochorycznego w autoklawie zawierajgcym dwie fazy, tj. ciecz i pare.
Obliczenie tego w zasadzie bardzo ztozonego procesu (zmienia sie tempe-
ratura, cisnienie i liczba faz) jest bardzo proste przy pomocy wykresu T, S),
jak to przedstawiono na rys. 2-14, zwilaszcza jezeli znane sg na nim prze-
biegi nie tylko krzywej granicznej, lecz takze izochor.

Stosownie bowiem do definicji entropii ciepto przemiany odwracalnej
moze by¢ obliczone nastepujgco:

[2-143]

Stosownie do tego rownania Q jest réwne polu pod linig przemiany
na wykresie (T, S), przy uwzglednieniu ,,obcietej” cze$ci wykresu, a wiec
pola az do T —0. W ten spos6b mozna tatwo okres$li¢ ciepto w przypad-
kach, gdy obliczenie rachunkowe bytoby bardzo skomplikowane.

Tak wiec np. tatwo mozna okresli¢ ciepto potrzebne do catkowitego od-
parowania cieczy zamknietej w autoklawie. Stan poczgtkowy A (rys. 2-14)
jest okreslony utamkiem masowym pary oraz temperaturg uktadu Tj™
Proces parowania AB przebiega wzdtuz izochory AB, gdzie punkt B na
linii granicznej wskazuje koricowg temperature. Pole pod krzywg AB to
ciepto dostarczone w tym ztozonym procesie, gdzie zachodzi zmiana fazy,
temperatury i cisnienia.

Analogicznie mozna okres$li¢ ciepto dla czesciowego odparowania, zwta-
szcza jezeli wykreslony jest pek linii statej wilgotnosci pary (x = const).
Woéwczas dla zgdanego sktadu po odparowaniu wynika (z przebiegu izo-
bar) zaré6wno cisnienie, jak i temperatura koricowa, a takze oczywiscie
i ciepto procesu. Cisnienie panujgce w autoklawie zalezy od temperatury
i moze byc¢ tatwo okreslone przy pomocy krzywej preznosci pary danej cie-
czy.

W przypadku gdy w autoklawie obecny jest gaz obojetny (np. po-
wietrze), obliczanie ci$nienia og6lnego ulega modyfikacji. (Obliczanie cie-
pta procesu wobec niewielkiej pojemnosci cieplnej gazu zmian nie wy-
maga). Majac dane temperaturowe poczatkowe TO, ciSnienie ogdlne w au-
toklawie PO (zwykle atmosferyczne) oraz objeto$¢ autoklawu V przypada-
jaca na 1 kg zawartego w nim czynnika cieczy i pary, mozemy znalez¢
utamek tego czynnika x0 — wystepujacy w formie pary w przestrzeni
gazowej autoklawu. Warto$¢ te a0 mozna albo obliczy¢ z praw gazowych
i danej preznosci pary danej cieczy pOw temperaturze TO, albo odczytaé
z przebiegu odpowiedniej izochory (dla wartosci V) z wykresu T, S.

168



Jezeli temperatura w autoklawie osiggnie wartos¢ T, wéwczas analo-
gicznie znajdziemy odpowiadajgcg warto$¢ utamka pary x oraz preznosci
tej pary p.

Cisnienie czgstkowe gazu obojetnego na poczatku procesu wynosito

Pob = Po~Po [2-144]

Na konhcu procesu ci$nienie gazu obojetnego ulegnie zmianie do war-
tosci pB wskutek zmiany temperatury i objetosci przestrzeni gazowej, co
wedtug praw gazu doskonatego mozna przedstawié nastepujaco:

Pb Tvo

P ob

[2-145]

gdzie uOi v objetoSci przestrzeni gazowej na poczatku i na koricu procesu.
Stosunek tych objetoSci mozna okresli¢, stosujgc réwnanie gazu doskona-
tego do pary

= [2. 146]
v xTpO

Stad wynika zatem ci$nienie czastkowe gazu obojetnego na koricu pro-
cesu pB, a dalej suma cisnien czastkowych (ps+ p) lub ci$nienie catkowite

P=p [2-147]

Réwnanie to podaje zaleznosci cisnienia og6lnego od temperatury,
gdyz zawartosci pary x zalezg od temperatury stosownie do przebiegu izo-
chory.

Interesujacy jest bilans wrzenia z wymiang ciepta na przyktadzie
urzadzenia do destylacji wody (rys. 2-20). Woda surowa S zagrzewa sie
w skraplaczu par destylatu i podgrzana wptywa do kotta destylacyjnego.
Kociot jest ogrzewany przy statym doprowadzeniu ciepta q na jednostke
czasu (np. ogrzewanie elektryczne). Wobec niezréwnowazenia uktadu ilos¢

Rys. 2-20. Dyskusja wrzenia i wymiana ciepta

169



destylatu D moze sie r6znié¢ od iloSci suréwki S i moze zachodzi¢ potrzeba
odprowadzenia czesci zagrzanej wody W dla zachowania statego poziomu
w kotle. Mozna tu utozy¢ réwnanie bilansowe, a mianowicie bilansu ma-
teriatowego ogdblnego kotta z wymiennikiem

S~ W+D [2-148]
Rownanie bilansu og6lnego kotta ma posta¢ nastepujaca:

g+ (S- W)t = (r+ 100)D [2-149]
gdzie t — temperatura wody réwna jej entalpii, r — cieplo parowania,
a wiec (r+100) oznacza entalpie pary pod normalnym ci$nieniem.

Wreszcie mozna utozy¢ bilans wymiennika ciepta
g= S(t-tQ= D(r+ 100-t) [2-150]

Eliminujac z tych réwnan Wit, otrzymamy wyrazenie na ilo$¢ destyla-
tu D jako funkcje iloSci surowki &

D: 'lOOTr'tATS [2-151]

Rdéwnanie to jest aktualne jednak z warunkiem, Zze temperatura za-
grzanej wody nie przekroczy 100°C (ograniczenie drugiej zasady termo-
dynamiki), czyli t< 100°C. Z roéwnania wymiennika wynika dla tego
warunku

t0+qlS< 100 [2-152]

a wiec poprzednie rownanie jest stuszne, gdy

s> To¥AN ™

Réwnaniu wymienionemu odpowiada na rys. 2-20 linia krzywa daza-
ca asymptotycznie do wartosci

N=Too6fcr i2-154’

uzyskanej przez podstawienie S 0o w rownaniu 0g6lnym dla D.

Oczywiscie, poniewaz woda surowa odptywa z wymiennika w tempe-
raturze t <C 100°C, otrzymuje sie destylat catkowicie skroplony, tj. ilos¢
kondensatu K jest rowna ilosci destylatu D.

llo$¢ odprowadzonej na bok wody cieptej W mozna wedtug réwnania
[2-148] okreslié¢ jako réznice

W=S—-D=S5S—K
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Jezeli jednak doprowadza¢ bedziemy suréwki mniej, niz wynika z wa-
runku granicznego [2-153], woOwrczas temperatura zagrzanej wody t —
= 100°C i wtedy réwnanie bilansu kotta [2-150] sprowadzi sie do postaci

D= qg/r [2-155]

Otrzymuje sie zatem statg ilos¢ destylatu, jednakze nie ulega on w ca-
tosci kondensacji, gdyz bilans skraplacza wyraza wtedy roéwnanie

5(100-tQ = Kr [2-156]

Stad wynika ilos¢ kondensatu proporcjonalna do ilosci suréwki:

W tym tez przypadku ilos¢ kondensatu jest mniejsza od ilosci desty-
latu: K <CD, co wynika z niespetnienia (zmiany kierunku) nieréwnosci
[2-153] oraz réwnan [2-155]. i [2-157]. A wiec ukiad bedzie opuszcza¢ czes¢
destylatu nieskroplonego w postaci pary P = D—K.

Ilos¢ odprowadzonej na bok goracej wody wyniesie w tym przypadku
W = S—alr.
Odptyw ten ustanie, gdy ilos¢ surdwki spadnie do poziomu S < gh

i wowczas zacznie sie ubywanie wody w kotle wskutek przewagi odparo-
wania nad zasilaniem.

Wyniki tej interesujacej dyskusji (6) ilustrujg odpowiednie linie na
wykresie.

2.2.3. Kondensacja pary

Kondensacja pary ma najczesciej charakter warstewkpwy, tj. kon-
densat pokrywa calg powierzchnie chtodzacg. Przypadki kondensacji kro-
pelkowej zachodzacej na niezwilzalnych powierzchniach sa rzadkie, daja
bardzo wysokie wspétczynniki, dla ktérych brak jest obecnie zadowalajg-
cych uogdlnien.

Wspotczynnik wnikania ciepta podczas kondensacji warstewkowej na
powierzchni chtodzacej o wymiarze charakterystycznym L podaje znany
wzdr Nusselta, ktory mozna wywie$¢ teoretycznie (3, 4)

[2-158]
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gdzie am — wspotczynnik $redni dla catej powierzchni chtodzacej, q, ni, X —
gesto$é, lepkos¢ i przewodnictwo cieplne kondensatu w $Sredniej z tempe-
ratur: pary tp i powierzchni chtodzgcej ts, At — rdznica temperatur
(tp—ts), K — wspotczynnik charakterystyczny.

Wymienione réwnanie moze by¢ przeksztatcone do postaci bezwy-
miarowej

Nu = KCW [2-159]

gdzie liczba Nusselta (al/X), a C — tzw. liczba kondensacji

c=J1& L -
| AT [2-160]
Wartosci K dla wazniejszych uktadow podano w tabl. 2-3 z tym, ze

wymiarem liniowym L dla $ciany lub rurki pionowej jest jej wysokosc,

Tablica, 2-3
Wspétczynnik k réwnania kondensacji
Charakterystyka uktadu Wspotczynnik
K
1 Sciana pionowa lub rura pionowa 1,13
; Rura pozioma 0,725
N rzedéw rur poziomych (N w pionie) 0,725 N~1li
Rura pozioma ozebrowam (para zewnatrz) 0,689
Ptaska pozioma powierzchnia (para pod nig) 0,149

dla rurek poziomych ich $rednica zewnetrzna, a dla $ciany poziomej war-
tos¢ ]/ o/gg, gdzie 0 oznacza napiecie powierzchniowe.

W przypadku pekoéw rur poziomych wspo6iczynnik Sredni dla catego
uktadu maleje, gdyz rurki dolne oblewane sg kondensatem sptywajgcym

z gérnych rzedow. Dlatego stosuje sie ukosne ustawienie rzedow rurek, aby
zredukowac te wptywy.

Predko$¢ przeptywu pary ma tez pewien wptyw na wspditczynnik am.
Ma to zwilaszcza miejsce, gdy kondensacja zachodzi wewThatrz rurek pio-
nowych przy szybkim przeptywie pary.

Jezeli para jest przegrzana, wdéwczas przy odpowiedniej konstrukcji
skraplacza na czesSci jego powierzchni zachodzi dochfadzanie pary od
temperatury tp do temperatury jej kondensacji. Te cze$¢ traktujemy jako
zwykig chtodnice do gazu (nie kondensujacego). Wartosci wspotczynnikdw
konwekcji sg tu niskie, stad mimo matych efektéw ciepta potrzebna jest
znaczna powierzchnia chlodzaca. Drugg cze$¢ aparatu, w ktorej zachodzi

kondensacja pary w temperaturze tk traktujemy jako oddzielny skraplacz
dla pary nasyconej.
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Najczesciej jednak skraplacz konstruuje sie tak, aby unikna¢ czesci
suchej (dla schtadzania pary). Cata powierzchnia jest wtedy pokryta kon-
densatem. Wowczas zaleca sie obliczanie wedtug wzoru

[2-161]

a wiec wprowadza sie tu nie temperature pary przegrzanej tp, lecz tempe-
rature jej kondensacji tk (nasycenia). Wspotczynnik a wynika z obliczen
dla pary nasyconej o temperaturze tk. Zaniedbuje sie wiec stopieh prze-
grzania pary.

Obecno$¢ gazu obojetnego nieskraplajgcego tez odgrywa role, gdyz
na powierzchni kondensatu tworzy sie warstwa tego gazu, przez ktora
musi dyfundowa¢ para. Powoduje to zmniejszenie wspotczynnika kon-
densacji. Mechanizm procesu jest ztozony (proces dyfuzyjny). Dla pary
wodnej z powietrzem sg opracowane pewne zaleznosci.

Kondensacja mieszanin par wielosktadnikowych jest zagadnieniem
ztozonym, gdyz wymaga uwzglednienia rownowagi fizykochemicznych
(ciecz — para) dla uktadu para — kondensat. Istnieje tez caty szereg szcze-
golnych typéw uktadow (np. z rozwarstwieniem sie kondensatu). Brak jest
jednak obecnie zadowalajgcych uogdlnien.

Ciepto kondensacji mozna przedstawi¢ na wykresach termodynamicz-
nych tak jak ciepta parowania (rys. 2-19).

Jezeli ustalona jest ilos¢ pary kondensujacej sie w skraplaczu, a stad
i ciepta przez nig oddanego g (co warunkuje odpowiednio wielko$¢ po-
wierzchni chtodzacej), wtedy ilos¢ wody chtodzacej nie moze by¢ dowolnie
mata.

Bilans kondensacji ma posta¢ réwnania

g=cwiU—tJ [2-162]

gdzie w — natezenie przeptywu wody lub cieczy chtodzacej (zagrzewanej),
¢ — jej ciepto wiasciwe, tj — temperatura wlotowa. Temperatura wyloto-
wa t2musi by¢ mniejsza od temperatury pary T

[2-163]

Z granicznego przypadku rownosci wynika minimalny przeptyw cie-
czy chiodzacej

Yo [2-164]

Zalezno$¢ te ilustruje rys. 2-21. Jezeli przeptyw bedzie mniejszy od tego
granicznego w  wm, wowczas temperatura cieczy wylotowej bedzie nie-
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mai stale rowna temperaturze pary T, ciepto za$ przeniesione g bedzie
mniejsze od zatozonego Q' < g, mimo zastosowania dowolnie wielkiej po-
wierzchni chtodzacej

g =cwiT-t,) [2-165]

zaleznos¢ ciepta od przeptywu w rowniez ilustruje rys. 2-21.
Inny problem techniki procesu wrzenia polega na okresleniu ci$nienia
w przestrzeni parowej pp kotta (warnika), majgcego powierzchnie grzejna

Rys. 2-21. Ograniczenia dla skraplacza

Rys. 2-22. Analiza uktadu kociot-skraplacz

Fwo temperaturze twi podigczonego do skraplacza z powierzchnig chtodza-
cg Fk o temperaturze tk (rys. 2-22). Temperaturom tym odpowiadajg prez-
nosci par nasyconych cieczy wrzacej pw i pk. Ciepto przenoszone przez
cale urzgdzenie mozna wyrazi¢ nastepujaco:

q = awAtwFw = <skAtkFk [2-166]
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gdzie Atlv réznica temperatur powierzchni grzejnej w warniku i pary

{tw—tp), a Atk — pary i powierzchni chtodzgcej w skraplaczu (tp—tk),
skad wynika

= tw- tk [2-167]

Wspébiczynnik konwekcji aww warunku, ak w skraplaczu mozna przed-
stawi¢ jako funkcje temperaturowe [2-137], [2-158]

av= aAtfu3 [2-168]
ak — b At"1/4 [2-169]

Stad mozna doj$¢ do rownania
a " F w= b{tv-tk- " iFk [2-170] .

Rozwigzujgc to rownanie, mozna okresli¢ warto$¢ Atw, a stad znalez¢ tem-
perature pary

Pp=t.-K [2-171]

Z danych preznosci pary cieczy wrzacej znajdziemy pk, pw, pp. Ponie-
waz krzywa preznosci pary jest wypukta do dotu (rys. 2-22), stad —
mimo ze wartos¢ temperatury tp moze byé posrednia miedzy wartosciami
tw i tk — jednak pp okazuje sie znacznie blizsze wartosci pk niz pw.
W pierwszym przyblizeniu przyjmuje sie wiec, ze w przestrzeni parowej
panuje ci$nienie réwne preznosci pary nasyconej w temperaturze skra-
placza.

2.2.4. Intensyfikacja przenikania ciepta

Miarg intensywnos$ci przenikania ciepta przy ustalonych temperatu-
rach uktadu jest wspdtczynnik przenikania ciepta k. Zwykle w ukladzie
sg dwa osrodki konwekcyjne (0o wspotczynnikach wnikania a. i a3, po-
dzielone przepong grzejng, np. Sciankg rurki, o wspétczynniku wnikania a2
rownym wedtug praw przewodzenia stosunkowo przewodnictwa wiasci-
wego do grubosci przepony (X/d).

Mamy sytuacje zupetnie analogiczng jak podczas przewodzenia ciepta
przez Sciane trzywarstwowg. Stad aktualna jest réwniez definicja wspot-
czynnika przenikania ciepta

b =~"T+W  +i 12-172]

Stad tez wynika, ze natezenie przeptywu ciepta moze by¢ obliczone
za pomocg temperatur obu strumieni ptynéw T i t (bez wprowadzenia do
obliczehA temperatur powierzchni Sciany tsi Ts)

dq =k(T —t)dF [2-173]
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Temperatury powierzchni $ciany tsi Ts mogg by¢ okreSlone zupetnie
analogicznie, do oblicze temperatury na powierzchniach $cian przy prze-
wodzeniu wielowarstwowym

= k(T-t) = a(T-T9= «a(ts- 1) [2-174]

Z definicji wspoétczynnika przenikania k wynika, ze jest on mniejszy
od najmniejszego wspoétczynnika wnikania <ly a3 1/b. Stad najwiekszy
wplyw majg najnizsze z tych wspdtczynnikéw. Wspotczynnik niewspot-
miernie wysoki w poréwnaniu z innymi moze by¢ w ogdle odrzucony, gdyz
jego odwrotno$¢ ma warto$¢ znikomo matg. Tak wiec np. przy ogrzewaniu
parg (cV) strumienia powietrza (a3 jest a3 al} Ud. Stad 1/a*, 6/a W 3
a dalej wynika k » a 3 Mozna wiec w ogdle nie bra¢ pod uwage wspot-
czynnikéw wnikania dla pary i dla $cianki.

Z definicji wspoétczynnika wnikania k mozna tez wnioskowac¢, czy ma-
teriat Scianki odgrywa role, a wiec, czy np. optaci sie zastgpi¢ stabo prze-
wodzacyg stal (2= 50 kcal/m2+K «h) dobrze przewodzacg, ale kosztowng
miedzig (A= 360 kcal/m2+K ¢h). Przy normalnie spotykanych grubosciech
$cianek (rurek) $wynika bardzo wysoki wspétczynnik wnikania dla $cian-
ki (-1/(5), tego rzedu jak dla kondensacji pary nasyconej. Jezeli zatem przy-
najmniej po jednej stronie wspétczynnik wnikania dla konwekcji a jest
znacznie od wspltczynnikdw pozostatych nizszy (np. przy zagrzewaniu
powietrza), wowczas wspétczynnik dla $cianki, wiec i rodzaj materiatu
Scianki nie bedzie odgrywat roli. W przypadku jednak gdy 04 i <8 bedg
wspotmierne ze wspétczynnikami Xid (np. przy wrzeniu cieczy ogrzewanej
przeponowo parg nasycong), wéwczas zamiana stali na miedz pozwoli po-
wiekszyé k, a wiec zwiekszyé intensywnos$é procesu cieplnego.

Mozemy tez wyciggngé wniosek, ze — jezeli chcemy zintensyfikowaé
proces cieplny — nalezy zwiekszy¢ najnizszy wspdtczynnik wnikania a,
np. przez zwiekszenie burzliwo$ci i mieszania w odpowiednim strumieniu.
Powiekszenie za$ wspotczynnika wyzszego nie da na og6t wyniku. Tak
wiec np. przy wrzeniu cieczy ogrzewanej przeponowo gazami, zwiekszenie
burzliwosci strumienia gazowego (0 niskim wspoétczynniku konwekcji)
zwiekszy wspéiczynnik k, a wiec i intensywnos$é procesu. Natomiast mie-
szanie cieczy wrzgcej, dla ktérej wspotczynniki a sg z reguty bardzo wyso-
kie, nie pomoze, gdyz podwyzszenie juz i tak niewspotmiernie wysokiego
wspotczynnika a nie wptywa na podwyzszenie wspdtczynnika k.

Jeszcze inny spos6b zwiegkszenia intensywnosci procesu moze polegaé
na rozwinieciu powierzchni $ciany od strony ptynu majgcego bardzo niski
wspltczynnik a. Najczesciej stosuje sie zewnetrzne ozebrowanie rur, ko-
lanek parowych itp. (przeptyw powietrza po stronie ozebrowanej).

Jezeli powierzchnia wewnetrzna rury wynosi Flt powierzchnia rury
z ozebrowaniem F2 a temperatury ptynu grzejnego wewnatrz rury sg t,
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gazu na zewnatrz rury (po stronie ozebrowania) t0 woOwczas natezenie
przeptywu ciepta mozna przedstawi¢ rownaniem

a= al(t-t)F1= -j-(tl-tIFLl= a2(t2- t QF2 [2-175]

gdzie ala a2 — wspotczynniki przenikania przez konwekcje dla ptynéw
wewnatrz i na zewnatrz (od strony zeber) powierzchni grzejnej 2i 6 —
przewodnictwo i grubo$¢ Scianki rury, a t2 — $rednia temperatura po-
wierzchni zebra t0<Ct2 <Ct2

Mozna okres$li¢ wspotczynnik

= m 2-176
« 10 [ ]

Stad ostatni wyraz poprzedniego rownania bedzie mial postac
ea2(t2—ti) F2. Stad mozna obliczy¢ kolejne spadki temperatury i wynik
w postaci

q= fc(t-tQF2 [2-177]
gdzie wspotczynnik przenikania ma warto$¢

x= W\ + (W . +A _
k al a Qe

Gdyby nie byto zeber, strumien cieplny wynositby
% = [2-179]
gdzie kO— wspotczynnik przenikania (bez zeber)

A t2-i8°]

ICq Qzy

wskutek wstawienia zeber strumieri wzrasta wiec w stosunku

-S- = - (F.IF) [2-181]
qo ko *

Gdy decyduje gtowny op6r na zewnatrz rur, wtedy kO* a2a k = e,
stad strumien cieplny rosnie e(F2FY) razy.

Stwierdzono, ze efektywno$¢ dziatania zeber (celowo$¢ ich instalo-
wania) moze by¢ wyrazona warunkiem

—t—> 5 [2-182]
a2

gdzie bb— grubos$é¢ blachy zebra.
Gdy wyraz ten jest mniejszy od 5, a wspotczynnik a2 jest wysoki, ze-
bra praktycznie nie odgrywaja roli.
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Wspbtczynnik e jest okreslony przy pomocy funkcji typu

[2-183]

podawanej w literaturze (4), gdzie li — wysokos¢ zebra, r2i rt — promie-
nie zebra (zewnetrzny i wewnetrzny).

Istotny wptyw na intensywnos$é ogrzewania ma osad narastajgcy na
powierzchni grzejnej (zanieczyszczenia, krysztaty), zwtaszcza podczas wrze-
nia cieczy. Powstaje nowa warstewka grubosci <, stwarzajgca duzy opdr
cieplny wskutek niskiego na ogét przewodnictwa wiasciwego X tego osa-
du. Oznacza to dos¢ duzy spadek temperatury w tej warstwie osadu, a stad
np. przy wrzeniu w kottach parowych wysoka temperature blachy pod
osadem. Przypadkowe odiupanie osadu i zetkniecie wody z tg rozpalong
blachg powoduje gwattowne wytworzenie pary przewyzszajgcej mozliwo-
§ci jej odbioru z kotta, co moze spowodowaé wybuch.

Dla $ciany z osadem wspotczynnik przenikania ciepta wyraza sie ana-
logicznie do przewodzenia wielowarstwowego nastepujaco:

k o Xd Xjd a3 k,A XS [2-184]
gdzie 1 — wspotczynnik przenikania dla czystej powierzchni (bez osadu).

Grubo$¢ powstatego osadu ¢' na danej powierzchni jest proporcjonal-
na do przeprowadzonego przez te powierzchnie ciepta Q. Znajac bowiem
rozpuszczalno$¢ osadu, ilos¢ odparowanej cieczy, a wiec zuzytego ciepta Q,
mozna okresli¢ ilos¢ osadu, a wiec i grubo$¢ jego warstwy. Mozna wiec
przedstawic¢, ze

[2-185]

gdzie a — znany wspéiczynnik proporcjonalnosci.
Uwzgledniajgc to w poprzednio rozpatrywanym przypadku, mamy

stad

[2-186]
Ta zalezno$¢ Q od k — w postaci rézniczkowej bedzie nastepujaca:

[2-187]
Ale pochodna (dQ/dr) to natezenie przeptywu ciepta, czyli

[2-188]

dr
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Uwzgledniajgc w tym réwnanie wyrazone poprzednio, mamy
- 38 ok Atar [2-189]
Catkujac, otrzymamy stad zalezno$ci k od czasu
AT = b+ct [2-190]

gdzie stata b ma warto$¢ 1/fcg, a stata ¢ — to 2aFAt.

Uwzgledniajac ten wynik w rdwnaniu [2-186], przedstawimy zalezno$é
ilosci ciepta Q od czasu

Q= — (]/b+cr ~}/b) [2-191]

Znajac czas czyszczenia powierzchni grzejnej r@ mozna okresli¢ sred-
nig wydajnosé

Q 1 (yb+cr—y b

[2-192]
r-\-rc a\ t+t

Daje to mozliwos¢ okreSlenia optymalnego czasu pracy aparatu, od-
powiadajgcego maksymalnej wydajnosci. Mozliwa jest metoda graficzna,
analogiczna do obliczenia czasu trwania filtracji (patrz rys. 1-51).

2.2.5. Okres$lenie powierzchni grzejnych

Podstawowymi kierunkami przeptywu w wymiennikach sg wspotprad
i przeciwprad. Jezeli obydwa ptyny przeptywajg bez zmiany fazy (skro-
plenia, wrzenia), wowczas otrzymuje sie charakterystyczny rozktad tem-
peratur (rys. 2-23). Widoczne jest, ze przy wspoétpradzie wszystkie tem-
peratury t ptynu zimniejszego sa nizsze od najnizszej wylotowej tem-
peratury ptynu gorgcego T2 Natomiast przy przeciwpragdzie temperatura t
ptynu zimnego moze byé w znacznej czeSci aparatu wyzsza od wylotowej
temperatury ptynu goretszego T+ Stad wieksze mozliwosci zagrzania przy
przeciwpradzie lub przy zadanym odbiorze ciepta mniejsze zuzycie ptynow.
Z tego powodu najczesSciej stosuje sie przeciwprad.

Natezenie przeptywu ciepta q oddanego przez ptyn bardziej goracy (T)
do ptynu zimniejszego (t) wyrazi sie bilansem cieplnym

q=wc{ti-t)=+WC(T2Ti [2-193]

gdzie w, W — natezenie przeptywu plynu zimniejszego i goretszego,
a ¢, C— ciepta wiasciwe tych ptynéw. Znak (—) odnosi sie do wspot-
pradu.

Ro6zniczkowa ilo$¢ ciepta dg wyrazi sie analogicznie

dg=wcdt=tWCdT [2-194]
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Stad mozna wnioskowaé, ze ilo$¢ ciepta dq jest proporcjonalna row-
niez do réznicy (T —t) temperatur miedzy obu ptynami w danym miejscu
powierzchni grzejnej, czyli At. Stad tez wynika, ze

dAt _ At2—Ait

[2-195]
dq ~ q

Rys. 2-23. Rozklad tempera-
tur przy wspbipradzie i prze-
ciwpradzie

gdzie Atx i At2— rdznice temperatur na konicach (wlot i wylot) wymien-
nika.

Stosownie do podstawowego rownania przenikania ciepta [3-123],
gdzie roznice (t=—12 wyrazamy jako At powierzchnie grzejng mozemy
wyrazié nastepujaco:

dq
v /m KA [2-196]

W przypadku gdy mozna przyja¢ wspotczynnik przenikania jako staty
(k = const), rownanie to mozna scatkowaé, wykorzystujagc poprzednie wy-
razenie [2-195]
At2—AtL

= kF -
g InAu~InAt | [2-197]
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Wyrazenie w nawiasie jest Srednig logarytmiczng réznic At2 i Atlt
okreslang ,zastepczg réznicg” temperatur

[2-198]

Stad podstawowe rownanie obliczenia powierzchni grzejnych ma naste-
pujaca postaé:

q= kAtzF [2-199]

Jezeli temperatura jednego ptynu jest stata (np. przy kondensacji
pary nasyconej o temperaturze T), woéwczas zaleznosci te tez sg aktualne,
przy czym obojetny jest kierunek przeptywu pary (wspoiprad, czy prze-
ciwprad). Natomiast jezeli poza kondensacjg zachodzi jednoczesne, ale
szeregowe dochtadzanie pary od T2 do TK oraz dochtadzanie kondensatu
od Tk do TZ wédwczas kierunki wzajemne przeptywu majg znaczenie.
W tym przypadku najlepiej rozbi¢ wymiennik na 3 sekcje odpowiadajgce
tym trzem kolejnym etapom procesu i dla kazdego z nich oddzielnie obli-
cza¢ powierzchnie grzejna, w oparciu o inne w kazdym przypadku wspot-
czynniki cieplne. Temperatury cieczy zimnej na granicach etapéw t' i t"
okreslimy z bilansu cieplnego kazdego z nich.

Mogg by¢ jednak przypadki, gdy wspdtczynnik k nie moze by¢ uzna-
ny za staty, wowczas ciepto mozna przedstawi¢ nastepujaco:

q —J KAtdF = (KAt)mF [2-200]

gdzie (kAt)m — S$rednica catkowa iloczynu zmiennych wielkosci k i At
oparta na ré6wnaniu [3-197]

[2-201]
Poniewaz q jest rGwne wc(t2—tj), a dq = wc dt, stad otrzymamy

fc = [2-202]
f kAt

W przypadku gdy wspétczynnik k zmienia sie liniowo z temperaturg
ptynu
k —a+ bt [2-203]

Po scatkowaniu otrzymamy warto$¢ srednig

[2-204]
Wynik ten pozwala tatwo przy pomocy réwnania [2-201] okresli¢ po-
wierzchnie grzejng.
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W przypadku innej zalezno$ci k od tx mozna okresli¢ graficznie catke
wydajnosci w roéwnaniu [2-202]. Dla kilku warto$ci t mozna z bilansu
okresli¢ temperatury T, a wiec At i wowczas przedstawi¢ wyraz

= 2-205
par = O [2-205]
Pole pod krzywa tej funkcji w granicach od tx do t2 to warto$ci catki.
Mozna tez stosowac nie graficzne, ale numeryczne metody catkowania.

W przypadku pradu skrzyzowanego lub kierunkéw kombinowa-
nych, np. wspOipradu z przeciwpradem (rys. 2-24) okre$la sie roznice

Rys. 2-24. Wykres dla pradu skrzyzowanego

temperatur Att i At2 jakie miatby dany uktad, gdyby pracowat przeciw-
pradowo (réznice temperatur miedzy temperaturami, wlotowg jednego
i wylotowa drugiego ptynu). Nastepnie oblicza sie stad zastepczag rdznice
temperatur Atm (Srednia logarytmiczna). Rzeczywista zastepcza rdznica
temperatur dla danego uktadu wyraza sie nastepujgco:

Atz= AtmY [2-206]
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gdzie Y — funkcja ilorazéw temperaturowych (X, Z) okre$lonych naste-
pujaco:

[2-207]

Z= = wc -
2-tt  WC [2-208]
gdzie T} tx— temperatury wlotowe, T2 t2temperatury wylotowe ptynow.
Warto$ci funkcji Y przedstawione w postaci wykresow dla kazdego
typu uktadu przyktadowo podano na rys. 2-24.

2.2.6. Okreslenie temperatur wylotowych w wymiennikach

Jezeli w zagrzewaczu parowym (T = const) jest znana temperatura
wlotowa piynu zagrzewanego tlf jak rowniez powierzchnia grzejna F
i wspdtczynnik przenikania k, wéwczas stagd wynika temperatura odlotowa
ptynu t2. Natezenie przeptywu ciepta q moze by¢ okre$lone nastepujaco:

g=wcr—t" = kF [2-209]

Réwnanie to redukuje sie do postaci
[2-210]

Stad mozna juz znalezé temperature t2

W przypadku gdy temperatura ptynu grzejnego ulega zmianie, zada-
nie bardziej sie komplikuje, gdyz z zatozen wynika réwniez temperatura
odlotowa tego ptynu. Zasadnicze réwnanie dla przeciwpragdu ma wtedy
postaé

Sa to wiasciwie 2 réwnania z dwiema niewiadomymi (T2i t2), ktorych
rozwigzanie algebraiczne daje

(L—A)T 1+ [exp (kFB) —1]

[2-212]
exp (kFB)~A
gdzie przez Ai B oznaczono wyrazenia
wcC
dw [2-213]
1
we [2-214]
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Temperatura t2moze byé juz znaleziona z bilansu wymiennika
C
t2= (T1-T 2 W s a [2-215]

Szczeg6lny przypadek, gdy (WC = wc), wiec B = 0, moze by¢ tatwo roz-
wigzany, gdyz At —T2—t1= const, stad zadanie polega na rozwigzaniu
réwnania

WC(T1—T2 = k(T2-t HF [2-216]
Analogiczne zagadnienie dla wspotpradu polega na rozwiazaniu ukta-
du rownan
g=WCffj-TJ = icefe-t,) = kF T -t [2-217]
In \‘ T2-12

CO po rozwiazaniu daje

To= (Ti-tDexp(;kFD)+ATi+ti EZ%EQ]

gdzie D oznacza wyrazenie

D=w+isr 224

Temperatura t2jest rowniez okre$lona z bilansu wymiennika.

2.2.7. Optima pracy wymiennikow

Przy projektowaniu skraplaczy do pary o temperaturze T, wydajnosci
cieplnej g, przy zuzyciu wody chtodzacej o temperaturze tx powstaje do-
wolno$¢ wyboru natezenia przeptywu w. Od tego zaleze¢ bedzie tempera-
tura wody odlotowej t2 gdyz wedtug bilansu

q = u>(t2—ti) [2-220]

Przy zmniejszeniu ilosci wody rosnac¢ bedzie temperatura wody odloto-
wej t2 Nie moze ona jednak przekracza¢ temperatury T nawet przy nie-
skonczenie wielkiej powierzchni grzejnej. Daje to warto$¢ minimalng zu-
zycia wody

wm= [2-221]
Przy uzyciu ilosci wody mniejszej od vomnie uzyska sie wydajnosci ciepl-
nej g, nawet na nieskofAczenie wielkiej powierzchni grzejnej.

Wiasciwe zuzycie wody w0 powinno odpowiada¢ najnizszym kosztom
procesu. Koszt produkcyjny okresli rownanie

KP= W*C* = 1TAf - [2-222]
z2 ~ 11
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gdzie r — czas pracy aparatu w roku, Cw— cena jednostki wody (rys. 2-25).
Koszt inwestycyjny K }moze by¢ okreslony nastepujaco:

Kt—FCaa [2-223]

gdzie a — stopa amortyzacji rocznej, Ca cena jednostki powierzchni
grzejnej F.

Powierzchnie grzejng mozna obliczy¢ z zasadniczego roOwnania prze-
nikania ciepta, skad otrzymamy ostatecznie

_ gCaa In[(T—J/CT-to)]

K
’ k t2—t+

[2-224]

Mozna tez zastapic¢ t2przez (g/iu + tj) i stad wyrazi¢ Kt jako i(w) (rys. 2-25).
Sumujac te koszty mamy

K = Kt+Kp [2-225]

co pozwala znalez¢ na wykresie (rys. 2-25) od razu optymalny przepltyw wQ
Mozliwe jest tez rozwigzanie analityczne. Obliczenie pochodnej (dK/dt2
i przyréwnanie jej do zera, daje réwnanie

T-ti rCwk

In

T—U T-i2)= Caa [2-226]

ktérego rozwigzanie graficzne daje optymalna temperature wody odloto-
wej t2 a stad mozna obliczy¢ optymalny przeptyw wody wQ

Analogiczne zagadnienie dla wymiennika, gdzie czynnikiem grzejnym
nie jest para, ale ciecz gorgca o cieple wtasciwym C, przeptywajaca z na-

Rys. 2-25. Optymalne
warunki pracy skrapla-
cza

tezeniem W, przy spadku temperatur od T1do T2.daje na zasadzie po-
dobnych rozwazan réwnanie

i x rCwkyY
/ ) 2 TZtx g0,/ 12

0 [2-227]
[ T+ T 2tx-t2) Ti-t] \To-t) CCm
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gdzie Y — znany czynnik zalezny od rodzaju kierunkéw w wymienniku
[2-206].

Rozwigzanie graficzne tego roéwnania daje optymalng temperature
wody odlotowej t2 gwarantujgcg minimum kosztéw. Stad tez ustala sie
ilos¢ wody chiodzacej, gdyz

qg= WC(TI—T2) = wik-t] [2-228]

W podobny spos6b mozna znalez¢ inne optima ekonomiczne, np. opty-
malng predkos¢ liniowa lub masowa cieczy w parowym zagrzewaczu szyb-
kopradowym. Wzrost predkosci cieczy przez zastosowanie kilku biegdw
pozwala zwiekszy¢ wspotczynnik przenikania ciepta k, a stad przy okreslo-
nych wymaganiach wydajnosci cieplnej mozna zredukowa¢ powierzchnie
grzejng, a wiec i koszt inwestycyjny. Natomiast koszty produkcyjne beda
rosng¢ wskutek wzrostu oporéw, a wiec zwiekszenie zuzycia energii na
pompowanie. Suma tych kosztéw bedzie tez miata minimum odpowiadajgce
optymalnej predkosci przeptywu, ktdre mozna okredlic graficznie. Stad
wynika przekréj strumienia cieczy, a wiec biegow przy ustalonej diugosci
przegrzewacza. Nalezy tez dodaé, ze redukcja powierzchni grzejnej, bedg-
ca konsekwencjg zwiekszenia predkosci przeptywu, oznacza réwniez
zmniejszenie objetosci wymiennika. Wynika stagd réwniez zmniejszenie
czasu przebywania w niej cieczy zagrzewanej. Jest to wazne zwiaszcza
w przypadku, gdy ciecz jest wrazliwa na wyzsza temperature (jaka ma po-
wierzchnia grzejna).

2.2.8. Okreslenie przeptywu dla zadanego podgrzania

Przez rure (zagrzewacz) o znanej diugosci L i $rednicy d ma prze-
ptywac¢ ptyn o cieple wiasciwym c z takg predkosciag masowg G, aby za-
grzat sie od temperatury  do t2 Ciepto przeniesione mozna przedstawié
nastepujgco:

q= G— —c{tl—t2 = aAtz(ndL) [2-229]

gdzie Atz — S$rednia zastepcza r6znica temperatur miedzy ptynem i para
grzejna.

Wspébtczynnik a okre$la znane, omawiane poprzednio rownania dla
ruchu burzliwego [2-129], ktére mozna przedstawi¢ w postaci

St = 0,023 Re~02+Pr~23 [2-230]

= ReePr

Biorac pod uwage znaczenie liczby Stantona (a/cG), po okresleniu stad a
i podstawieniu do poprzedniego rownania mozemy znalezé liczbe Re od-
powiadajgca zgdanemu przeptywowi

2 AL
0,09 \5 [2-231]
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Stad z definicji liczby Re znajdziemy szukang predko$¢ masowg G.
Analogicznie zagadnienie dla przeptywu prostopadtego do peku rurek
wyraza réwnanie

g ~ GyLcitz—ti) = oc(xdLN)Atz [2-232]

gdzie y — szerokos¢ przesSwitéw miedzy rurkami, N — liczba rzedéw rurek
o dtugosci L. Predko$¢ masowa G odnosi sie do przeswitow.

Wspotczynnik a okre$la rownanie empiryczne konwekcji, przeksztat-
cone do postaci

St = 0,33Re-°>4Pr-23 [2-233]
Stad mozna znalezé, ze dla zadanego przeptywu

. _ /104 d Atzw,\% 234
e=(pJ» y h-fW] [2-234]

Z wartosci Re okresla sie predko$¢ masowg G w przeswitach miedzy rur-
kami.

2.2.9. Ogrzewanie i chtodzenie cieczy w zbiornikach z mieszaniem

W zbiorniku znajduje sie M kg cieczy o cieple wiasciwym c, intensyw-
nie mieszanej, co wyrdéwnuje temperature w jej catej masie (rys. 2-26).

W przypadku gdy zbiornik jest ogrzewany parg w piaszczu o tempe-
raturze T (rys. 2-26a) ciecz zagrzewa sie od temperatury poczatkowej tv

a) b)

Rys. 2-2,6. Ogrzewanie i chtodzenie cieczy w skruberach

aby po czasie r osiggnaé¢ temperature t2 W czasie r6zniczkowym dr ilos¢
ciepta pobierana przez ciecz wynosi

dQ = Mc dt [2-235]

187



Natezenie przeptywu ciepta w tym momencie jest
Jfi- = kF(T-t) [2-236]

Otrzymujemy stad rdwnanie rézniczkowe
_d~_ KkFdr
T-t Mc 1 J

Zaktadajac k — const, co sugeruje bardzo intensywne mieszanie cieczy
w zbiorniku, réwnanie to mozna scatkowac, otrzymujac

Réwnanie to mozna przeksztatci¢, oznaczajac przez Atz $rednig logaryt-
miczng réznic (T —t) na poczatku i w koncu procesu

At, = [2-239]
18\

Wadwczas ilos¢ ciepta pobranego przez ciecz w czasie r wynosi

Q = Mc(t2—tt) = kFhtzr [2-240]
Rownanie to pozwala okresli¢ czas r lub przy znanym czasie powierzchnie
grzejna.

Gdy ciecz ulega chlodzeniu wodg przeptywajagca przez wezownice
(rys. 2-26b), temperatura wlotowa wody wynosi tGwylotowa (zmienna) t2
natezenie przeptywu wody jest w. Ciecz w zbiorniku ulega chtodzeniu
od Txdo T2 Dla tego uktadu aktualny jest zespot rownan

dQ = —McdT = w (to-tj)dr = kF dr [2-241]

Mozna stad wyeliminowa¢ zmienng temperature t2 i uktad rozwigzac,
otrzymujac w wyniku

t2-242]

Zalezno$¢ ta pozwala obliczy¢ uktad rozpatrywany.

Zagrzewanie cieczy moze odbywaé sie tez za pomocag cyrkulatora ze-
wnetrznego (rys. 2-26¢) ogrzewanego parg o temperaturze T. Ciecz prze-
ptywa na wlocie od zagrzewacza t (jak w zbiorniku), a na wylocie z za-
grzewacza t' > t. Uklad rownan ma nastepujacy charakter:

dQ = Mcdt = ac(t'- Ddr = kF ) dr [2-243]
LD
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Stad mozna wyeliminowa¢ temperature i' i uktad rozwigza¢, otrzymujac

In (T—ti\ a[exp(kF/ac)-1] ro ofi/n
[TrU) - Wexp(kFlac) T [2' 244]

gdzie t2— temperatura cieczy w zbiorniku po czasie r.

Ciecz gorgcg w zbiorniku o temperaturze T+tmozna tez chtodzi¢ w bocz-
nym wymienniku (rys. 2-26d), do ktérego doprowadza sie wode o tempera-
turze tv Woda opuszczajgca wymiennik ma temperature t2 (zmienng). Ciecz
chtodzona doptywa do wymiennika o temperaturze T (jak w zbiorniku),

a opuszcza go o temperaturze T' (zmienna). Uktad réwnan dla tego procesu
jest nastepujacy:

dQ = - McdT = oc(T-TOdr = w(U-tt)dr=k F dr [2-2451
" {radd

Po wyeliminowaniu z tych réwnan zmiennych temperatur T i t2 ukfad
mozna rozwigzac, otrzymujac

In - r2_24fil
2_tl Mlwexp[fcF(-sr-v)]-ag

Rozwigzany byt tez przypadek ogrzania cieczy w zagrzewaczu zewne-
trznym parg o temperaturze T przy dodawaniu do poczatkowej masy cie-
czy M nowych ilosci tej cieczy z natezeniem b i o temperaturze t0 (rys.
2-26e). Woéwczas ilos¢ ciepta doprowadzona w czasie dr wyrazi sie naste-
pujaco:

dQ = (M+ br)cdt = ac (i'—t) dr+ bc (t0—t) dr [2-247]

Jest ona bowiem sumg ciepta z zagrzewacza oraz doprowadzonego z cieczg
dodawang. Dla samego zagrzewacza aktualne jest réwnanie
ac(t'- )= kF (T~t)~ 0 ~ t) [2-248]
In( ~

pozwalajgce wyeliminowaé t' z réwnania poprzedniego. Po rozwigzaniu
otrzymamy

ti—tD—-?-[l—exp(—kF/ac)] (T—tJ
In 5 =

t2—to—  [l—exp (—kF/ac)] (T—t2
= - exp (-KF/ac)] + 1]In (-~ ~~-) [2-249]
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W przypadku chiodzenia zewnetrznego z dodawaniem cieczy o tem-
peraturze t0 (rys. 2-261) ciepto w czasie dr wynosi

dQ = (M+ br)cdT = [bc(TO-T)+ac(T'-T)]dr [2-250]

Dla chtodnicy za$ aktualny jest zespdt rownan

[2-251]

gdzie T' — temperatura cieczy na wylocie z chtodnicy, a t2- temperatura
wody chtodzacej opuszczajgcej chtodnice.
Rozwigzanie tych réwnan daje wynik

aw (A—1) (Tj —ti)

n TO-Tr b(wA —ac) aW(A —1)
Ta—Tg aw(A— 1)(T2—ti) b (tuA —ac) [2_252]
b(wA~ac) a

gdzie A — oznacza wyrazenie

(w—ac)

A = exp kF
acw

[2-253]
Nalezy tu oméwié¢ sprawe wspdtczynnikéw wnikania ciepta w zbior-

nikach. W przypadku ogrzewania parowego istotny jest tylko wspotczyn-

nik po stronie cieczy mieszanej. Ujmuje go réwnanie uogo6lnione typu

Nu = cRe23Pr13(ul [2-254]

gdzie liczba Nusselta (aDKI) wyrazona jest za pomoca $rednicy zbiornika D
i przewodnictwa wiasciwego cieczy X liczba Reynoldsa za$ ma postac
zmodyfikowang (nd2/Li) uwzgledniajgca liczbe obrotow mieszadta n, jego
Srednice d. Lepkos¢ us odnosi sie do temperatury $cianki (pary grzejnej).
Wspotczynniki ¢ zalezg od typu mieszadta (np. dla turbinowych ¢ = 0,68,
tapowe bez przegrdod ¢ = 1,40). Szereg danych warto$ci wspoétczynnikéw c
mozna znalez¢ w literaturze (4).

W przypadku chtodzenia mieszadet za pomocg wezownic nalezy tez
uwzgledni¢ warto$¢ wspotczynnika wnikania przez konwekcje dla wody
chlodzacej stosownie do licznych réwnan podanych przez literature, np.

Nulv= (I + 1>77y Jnu [2-255]
gdzie Nuw— warto$¢ dla wezownicy, Nu — dla rury prostej [2-129], d —
$rednica wewnetrzna rury, R — promien krzywizny wezownicy ($rednia

arytmetyczna promienia najmniejszego i najwiekszego).
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2.2.10. Ogrzewanie i chtodzenie zbiornika z cieczg bez mieszania

W tym przypadku o przenikaniu ciepta wewnatrz zbiornika decyduje
konwekcja naturalna. Wspdétczynniki dla tej konwekcji sg zwykle niewyso-
kie, a stad trzeba uwzglednia¢ ich zalezno$¢ od zmian temperatury.

W przypadku ogrzewania parowego zbiornika z ciecza niemieszang
decydowac bedzie wspbtczynnik wnikania ciepta po stronie cieczy w zbior-
niku. Stosownie do praw konwekcji naturalnej mozna go przedstawi¢ w po-
staci réwnania

<= B Atn= (T—)n [2-256]

gdzie At — réznica temperatur S$cianki (temperatura $cianki rowna jest
w przyblizeniu temperaturze pary T) oraz cieczy w zbiorniku t w danej
chwili, a B — wspdtczynnik charakterystyczny dla danej cieczy. Wyktad-
nik n jest bliski wartosci 1/3, odchylajac sie niekiedy od wartosci 1/4.

W tych warunkach ilo$¢ ciepta dla przeniesienia w czasie rézniczko-
wym dr moze by¢ przedstawiona rGwnaniem

dQ =a(T-t)Fdr = Mcdt [2-257]
Uwzgledniajac wyrazenie dla wspotczynnika wnikania ciepta a, mamy

dQ = B (T—t)nF dr = Mc dt [2-258]

gdzie M — masa cieczy w zbiorniku, ¢ — jej ciepto wiasciwe, a dt — roz-
niczkowa zmiana jej temperatury. Stad otrzymuje sie réwnanie réznicz-
kowe

dt BF

Qi—tml — Mc

clt [2%259]

Rdéwnanie to mozna scatkowa¢ od stanu poczatkowego (r= 0, t = t0Q do
kohncowego (r, t), otrzymujgc czas potrzebny do zagrzania cieczy od tem-
peratury tOdo t

Mc

Bn (T—t)n (T -ta [2-260]

W przypadku stygniecia mieszanej cieczy w zbiorniku na zasadzie
strat ciepta do otoczenia (konwekcji naturalnej), odgrywa role réwniez
wspotczynnik wnikania ciepta po stronie otaczajacego powietrza, ktory sto-
sownie do prawa konwekcji mozna przedstawi¢ nastepujgco:

w = AA™ [2-261]

gdzie At™ — rdznica temperatur S$cianki zbiornika i otaczajagcego powie-
trza t. Wspotczynnik dla stygnacej cieczy przedstawiato réwnanie analo-
gicznie

aB= B At” [2-262]
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gdzie AtB— rdznica temperatur cieczy w zbiorniku T i $cianki. Suma tych
spadkéw At" oraz &tBdaje warto$¢ T —I10.
Zwykle wyktadniki m i n w réwnaniach wspotczynnikow wnikania sg so-
bie réwne.

Réwnania cieplne majg tu postaé nastepujaca:

dQ = oa AtAF dt — B AtBF dt [2-263]
lub tez po przeksztatceniu

Mc dT = A(ts- t QnF dr = B (T—ts)REEF dt [2-264]

Eliminujac z tych rownan temperature $cianki ts — mozna uzyskac row-
nanie rézniczkowe

1 n+l

Mc ™ dT
-FB (I) +1 = dt [2-265]
Stad po scatkowaniu otrzymano
1 n+l
Mo n+l
t— FBn (I) i (T-tOr (t -to)" ] [2-266]

gdzie Tp — oznacza poczatkowg temperature cieczy w zbiorniku, a T —
temperature koricowg po uptywie czasu t.

W literaturze (4) mozna znalezé rozwigzanie dla uktadéw uwzglednia-
jace rébwniez opory cieplne Scianki zbiornika.

2.2.11. OkreSlenie strat ciepta

Straty ciepta od aparatdw do otoczenia zachodzg gtéwnie na zasadzie
konwekcji naturalnej, a wreszcie przez promieniowanie. Ciepto stracone
przez konwekcje mozna okresli¢ rGwnaniem

q = aAtF [2-267]
gdzie At réznica temperatur $ciany tracacej ciepto i otoczenia w wiekszej

odlegtosci (ts—t). Wspotczynnik wnikania ciepta przez konwekcje a okre-
$la sie w postaci funkcjonalnej

Nu = <I>(Gr, Pr) ' ' [2-268]
gdzie liczba Nusselta jest okre$lona nastepujaco:

Nu=—— [2-269]

przy czym L — wymiar liniowy charakterystyczny (np. wysokos¢ Sciany),
I — przewodnictwo wilasciwe cieplne otaczajgcego powietrza w tempera-
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turze Sredniej z temperatur Sciany i otoczenia. ROwniez do tej tempera-
tury odnosi sie ciepto wtasciwe powietrza Cpi jego lepkos¢ /u wystepujace
w definicji liczby Prandtla

Pr=—'j- [2-270]

Trzecia z liczb bezwymiarowych, tj. liczba Grashoffa Gr, jest okre$lana
nastepujaco:

or — - LSPABAL [2-271]

Wystepujacy tu nowy wyraz @oznacza wspotczynnik rozszerzalnosci obje-
tosciowej, ktory dla powietrza na zasadzie przewodzenia gazu doskonatego
jest rowny odwrotnosci temperatury bezwzglednej

f- m

Doswiadczenie wykazuje, ze funkcja [2-268] moze by¢ przedstawio-
na w postaci rbwnania
Nu = C(PreGr)n [2-273]

Wartosci C, n — zalezg od sposobu ustawienia $ciany i od zakresu war-
tosci iloczynu (Gr <Pr).

Dla Sciany pionowej, ptaskiej lub cylindrycznej przez L w liczbie Nu,
Gr nalezy rozumie¢ wysoko$¢ Sciany. Przy bardzo matych wartoSciach
(Gr «Pr) <C 10~3liczba Nu jest niemal stata (réwna ok. 0,5) — co $wiadczy,
ze zachodzi tylko przewodzenie. Dla zakresu 10“3<C (Gr *Pr) <C5+ 102 ruch
ptynu wzdtuz $ciany pionowej jest laminarny i w ostatnim réwnaniu C =
= 1,18, n = 1/8.

Dla najczesciej spotykanego zakresu przejsciowego 5+ 102< (Gr «Pr) <C
<C2+107ré6wnanie ma postac

Nu = 0,54 (Gr *Pr) 14 [2-274]

Wreszcie w zakresie o przewazajacej burzliwosci, gdy (Pr «Gr) > 2107,
wspoltczynniki rdwnania [2-273] wynoszg: C = 0,135, n = 1/3.

Dla $ciany poziomej grzejacej ptyn zwrdconej w gore lub chtodzacej
zwrdconej w dét, a wiec w warunkach utatwionej konwekcji dla zakresu
105<C (Gr *Pr) < 2107 aktualne jest identyczne rownanie [2-274], na-
tomiast dla zakresu 2¢107<C (Pr+Gr) <C3+1010. C = 0,14, n = 1/3. Dla
$ciany poziomej zwykle prostokatnej przez L rozumie sie warto$¢ mniej-
szego boku.

Dla $ciany poziomej grzejacej ptyn zwrdéconej w dot lub chiodzacej
zwréconej w gore (a wiec w utrudnionych warunkach konwekcji), przy
3+105< (Gre+Pr) < 3+1010 wspotczynniki rownania [2-273] majg warto-
§ci: C = 0,27, n = 1/4.
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Dla rury poziomej przez L nalezy rozumie¢ $rednice rury. Aktualne
jest wéwczas przy (Pre+Gr) > 103 réwnanie [2-273] ze wspOtczynnikami
C= 053 n= 1/4

W przypadku kul przy (Gr *Pr) < 102 zaleca si¢ stosowanie réwnania

Nu = 2+ 0,282 (Gr «Pr)03 [2-275]
Natomiast przy 102< (Gre+Pr) < 106 jest aktualne wyrazenie
Nu = 2+ 0,5(Gr+Pr)14 [2-276]

W przypadku najczesciej aktualnego réwnania [2-274] mozna je roz-
wing¢ do postaci wymiarowej

/ At
a= K \~~J~) [2-211]
Tablica 2-4
Wspotczynnik konwekcji naturalnej dla powietrza i wody
t°C 0 50 100 200 300 500 1000
Powietrze
K 1,22 1,14 1,09 1,05 0,95 0,85 0,70
t°C 0 20 40 60 100 150 200
Woda
K 60 96 128 153 195 235 262

przy czym K — wspo6iczynnik charakterystyczny dla danego ptynu i za-
lezny od $redniej temperatury (t5+t)/2.
Wartosci wspoétczynnika K dla powietrza i wody podano w tabl. 2-4.

2.2.12. lzolacja cieplna

Wspditczynnik przenikania dla rury o $rednicy zewnetrznej d i oto-
czonej warstwg izolacji o grubosci 9 przewodnictwie 1, moze by¢ przed-
stawiony analogicznie jak przy przewodzeniu ciepta przez 3-warstwowg
powierzchnie rurowg. Liczagc na wewnetrzng powierzchnie izolacji odpo-
wiadajacej Srednicy d (i pomijajac opér cieplny samej rury metalowej
jako znikomy), mamy

[2"278!
gdzie aj wspotczynnik wnikania przez konwekcje dla ptynu wewnatrz ru-
ry* <2 — wspoétczynnik konwekcji naturalnej strat cieplnych do otoczenia.
Przez Dm — okre$lamy $rednig logarytmiczng wewnetrznej i zewnetrznej
$rednicy izolacji

D-d

= In (D/d) [2-279]
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Uwzglednijmy, ze roznica (D—d) jest dwukrotng gruboscig izolacji Id.
Strata ciepta dqg, odpowiadajgca rézniczkowej dtugosci rury dL lub po-
wierzchni rézniczkowej rury (jtd «dL), wynosi

dqg X(tj—to
i (ti—0) [2-280]

gdzie (t1—12) — ogdlny spadek temperatury miedzy ptynem w rurce i ota-
czajacym powietrzem.

Réwnanie to daje zalezno$¢ miedzy stratami ciepta (na jednostke diu-
gosci rury o $rednicy d) i $rednicg zewnetrzng izolacji D. Ze wzrostem D
warto$¢ straty ciepta maleje. Jednakze przy bardzo matych wartosciach d
(np. druty, przewody elektryczne), moze wystapi¢ wzrost strat przy zwiek-
szeniu D, az do pewnej $rednicy krytycznej Dk. Warto$¢ jej mozna okreslié,
rézniczkujac ostatnie wyrazenie (dg/dL) wzgledem D i przyréwnujac po-
chodng do zera. Stad znajduje sie

[2-281]

Jest to warto$¢ na ogot mata, gdy zwykle $rednica rur d*>Dk. Zjawisko
to jest wykorzystane w elektrotechnice, gdzie przy odpowiednim zaizolo-
waniu przewoddw zwieksza sie straty ciepta (zapobiegajac ich przegrza-
niu).

Ekonomiczna grubos$c¢ izolacji odpowiada minimum kosztow. Koszt pro-
dukcyjny Kp oznacza wartosé ciepta utraconego z jednostki dtugosci prze-
wodu w ciggu roku

[2-282]

gdzie straty (dqg/dL) okreS$la sie z poprzedniego réwnania, Y oznacza czas
pracy w ciagu roku, a Cq— cene jednostki ciepta utraconego.

Mozna obliczy¢ te pozycje dla kilku gruboSci izolacji. Koszt inwesty-
cyjny Kj jest zwykle proporcjonalny do grubosci izolacji

Kt= a(cfs+ c9 [2-283]

gdzie a — stopa roczna amortyzacji (utamek okre$lony z przewidzianego
czasu egzystencji rurociggu), é — cena jednostki dtugosci izolacji (G —
wys. proporcjonalnosci), cs — koszty state na jednostke dtugosci (np. mon-
taz).

Suma tych kosztow (K;+Kp) posiada minimum odpowiadajgce opty-
malnej grubosci izolacji 8.
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Mozliwe jest réwniez analityczne obliczenie & przy pomocy pochod-
nej sumy kosztow. W analogiczny tez spos6b mozna okreslic optymalng
grubosé na Scianie ptaskiej.

W niektorych przypadkach interesuje nas izolacja od promieniowa-
nia. Przypusémy, ze ciepto przenikajgce przez promieniowanie miedzy
dwiema réwnolegtymi i rownymi ptaszczyznami o temperaturach Tti T,.
Przeptyw tego ciepta jest w tym przypadku okreslony rownaniem [2-39]

g= o(T\-T§F<p” [2-284]

Jezeli miedzy te ptaszczyzny wstawimy piyte o tej samej powierzchni,
w wyniku rownowagi dynamicznej ptyta osiggnie temperature Tx. ROw-
nowage te przedstawia réwnanie

gx = o(Tf- TJ Feplx ~ c(TI- T{ Fepx [2-285]

Jezeli obie powierzchnie oraz ptyta majg takie same wspotczynniki
emisji, to wszystkie czynniki emisyjne bedg sobie réwne. Po rozwigzaniu
réwnania ostatecznego otrzymamy temperature ptyty

rp4_ 14
Ti= -2 2 [2-286]

Uwzgledniajac ten wynik w rownaniu przeptywu ciepta qx [2-285]
i poréwnujac z rownaniem przeptywu ciepta w przypadku braku piyty g
[2-284], otrzymamy

- _§- [2-287]

Widzimy wiec, ze wskutek wstawienia ptyty miedzy emitujgce i ab-
sorbujace powierzchnie przeptyw ciepta zmalat dwukrotnie. Przykitad ten
jest wykorzystywany dla izolacji drzwiczek piecéw (ochronna ptyta wne-
trza). Analogicznie mozna obliczy¢, ze przy ustawieniu dwoch plyt prze-
ptyw ciepta zmaleje trzykrotnie. Ogolnie, jezeli wstawimy n plyt, wtedy
przeptyw ciepta bytby (n+1) razy mniejszy niz w przypadku braku piyt

[2-288]

Rownanie to wyjasnia stosowanie materiatow porowatych jako dobrej
izolacji przed promieniowaniem.

2.2.13. Regeneracja ciepta

Do tadunku sypkiego lub porowatego, o poczatkowo réwnomiernej
temperaturze Tx, doptywa gaz z predkoscig masowa G i o temperaturze tO.
Po pewnym czasie x w miejscu odlegtym o x od wlotu gazu bedzie miat

196



temperature t, a fadunek T (rys. 2-27). Zalezno$¢ tych temperatur od miej-
sca i czasu mozna okreslic. W czasie dt ciepto pobrane przez strumien ga-
zu (na jednostke przekroju poprzecznego tego strumienia) wynosi

d2Q = CpGdtdr [2-289]
gdzie dt oznacza zmiane temperatury gazu na odcinku dx jego drogi.

Ciepto oddane przez ciato state (réwne poprzedniemu) mozna wyrazié
nastepujaco:

d2Q = - Csgs(1- edxdT [2-290]

Th Tt T

Rys. 2-27. Zagrzewanie
w tadunku porowatym

gdzie £ — porowatos¢ tadunku, wiec (1—e€) dx, to objetos¢ ciata statego,
as — jego objeto$¢, Cs — jego ciepto whasciwe, dt — zmiana temperatury
ciata statego.

To samo ciato mozna wyrazi¢ rownaniem przenikania

d2Q = (aa) (T —t) dx dt [2-291]
gdzie a — powierzchnia witasciwa tadunku (na jednostke objetosci), wiec
(a dcc) to powierzchnia fazy statej.

Ten ukiad réwnan rdézniczkowych mozna scatkowaé, otrzymujac roz-
wigzanie w postaci funkcji

t—=t [2-292]
T-T0 _ vy, 2 [2-293]
lo 1o
gdzie przez Y i Z oznaczono nastepujace wyrazy:
(2) [2-294]
CrG
7= 9 [2-295]

Cs(l 2% (- Vv )
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gdzie u — predko$¢ pozorna przeptywu gazu (obliczona z predkosci ma-
sowej G i gestosci gazu).
Charakter funkcji jest skomplikowany, ale sporzadzone zostaty wy-
kresy (rys. 2-28) pozwalajace odczytywaé¢ wprost wartosci tej funkcji.
Wspdiczynnik przenikania przez konwekcje najdogodniej podawacé
w postaci (aa) dla danego rodzaju tadunku. Stosuje sie empirycznie réwna-
nia Léffa (4)

aa= 1815 ? kcal/m3°C «h [2-296]

gdzie G — predko$¢ masowa pozorna (bez tadunku), dz — S$rednica za-
stepcza ziarn wypetnienia.

Nalezy tez podkres$li¢, ze w tym ujeciu pomija sie przewodnictwo cie-
pta w fazie statej w kierunku przeptywu gazu.

Omawiany proces stanowi podstawe dziatania regeneratoréw ciepta.
W zasadzie regenerator jest aparatem wypetnionym materiatem porowa-
tym lub sypkim, przez ktéry przedmuchuje sie gaz goragcy o temperaturze

Rys. 2-28. Wykres dla ogrzewania w tadunku porowatym

tB przez czas rB, w ciggu ktérego materiat sie nagrzewa. Nastepnie zmie-
nia sie doptyw i kierunek dopuszczajacy zimne powietrze o temperatu-
rze tA) w ciggu czasu xA, co powoduje wzrost temperatury powietrza i ozie-
bienie tadunku. Nastepnie caty cykl sie powtarza.

Przy obliczaniu aktualne sg poprzednio podane 3 réwnania rézniczko-
we [2-289]—[2-291], ktdre przez odpowiednie skojarzenia daja

/ 31\ aa
Vdx
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Réwnania te sa aktualne zaréwno dla okresu nagrzewania jak i chtodze-
nia tadunku.

Przy obliczaniu wprowadza sie jednak pewne uproszczenia. Dla dtu-
giego regeneratora L, przy podobnej pojemnosci cieplnej (CpG), wspot-
czynnikach (aa) i czasach r dla obu czynnikéw (nagrzewajacego i chtodzg-
cego wypetnienia) stwierdzono, ze w przyblizeniu przez caly czas cyklu
w potowie dtugosci regeneratora (x — L12) r6znica miedzy temperatura da-
nego czynnika i wypetnienia (t—T) nie ulega zmianie. Z réwnania [2-298]
wynika, ze (3T/3t)x=£2 = const, a wiec, ze temperatura wypetnienia (oraz
gazu) zmienia sie w miejscu x = LI2 proporcjonalnie do czasu. W przy-
blizeniu wniosek ten mozna rozciggna¢ na caty regenerator. Analogicznie
uproszczenie przyjmuje tez liniowe zmiennosci temperatur gazu i tadunek
z odlegtoscig. Schemat zmian temperatur gazu gorgcego tB, powietrza tA
i tadunku T w czasie r i z odlegtoScig x przedstawiono na rys. 2-29. Linia

Rys. 2-29. Schemat regeneracji ciepta

(1, 2) to rozktad temperatur powietrza w momencie poczatkowym (1', 3) —
w koncowym cyklu nagrzania (zmiany z odlegtoscig). Linie (1, 1Y, (2, 3) to
zmiany temperatur powietrza w ciggu nagrzania na wlocie (tt = t+= const)
i na wylocie. Analogicznie linie (4, 5) i (46) ilustrujg zmiany temperatur
gazu goracego z odlegtoScig na poczatku i kohcu okresu nagrzania. Linia
(4, 4) to stata temperatura tego gazu na wilocie, a linia (5, 6) to zmienno$¢
w czasie temperatur gazu na wylocie z regeneratora. Analogicznie linie
przerywane ilustrujg zmiany temperatur tadunku w czasie i przestrzeni.

Przy prostoliniowych zatozeniach mozna scatkowaé réwnanie [2-297],
otrzymujgc dla powietrza

Q = (xAa)(T-tAmMVrA [2-299]

gdzie (T —tA)m — $rednia arytmetyczna rdéznic temperatur (T—tA) na obu
koncach aparatu w dowolnej chwili lub w dowolnym miejscu dla chwili
poczatkowej i koricowej, a V — objetos$¢ regeneratora.
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Analogicznie mozna utozyé réwnanie dla gazu B
Q — (@Ba) (tB~T)mVtB [2-300]
Z obu tych réwnan otrzymamy wynik

Q- 1 [2-301]

W réwnaniu tym (ts—tA)m jest Srednig arytmetyczng réznic tempe-
ratur miedzy gazem i powietrzem najdogodniej dla obu koncoéw aparatu
w jednym ze skrajnych momentéw r0lub x1 (linie grube na rys. 2-29).

Mianownik ostatniego réwnania moze byé okreslony jako wspotczyn-
nik przenikania (ka). Uwzgledniajac jeszcze poprawke na przewodnictwo
w wypetnieniu w kierunku przeptywu fi mamy

Stad réwnanie regeneracji bedzie miato prostg postac
Q = (ka)V(tB-t Am [2-303]

Okreslenie poprawki /?— stanowi osobne zagadnienia. Wz4r Hausena
(4) przedstawia je w postaci

T="Ar+\nSr [2' 304]

gdzie ds — zastepcza grubos$¢ elementu wypetnienia, rowna stosunkowi
czynnej objetosci elementu do czynnej powierzchni, a — przewodnictwo
wiasciwe materiatu tego wypetnienia.

2.2.14; Krzepniecie i topnienie

Przypusémy, ze w zbiorniku lub w rurze podczas przeptywu cieczy
nastepuje jej krzepniecie wskutek przeponowego chtodzenia przez $cianke
(rys. 2-30). Czynnik chtodzacy ma temperature = const i odpowiedni
wspotczynnik wnikania aj..

Ciecz ma temperature tc i wspotczynnik wnikania ac- Temperatura
krzepniecia wynosi t0. Wskutek chtodzenia na $cianie narasta faza stata
0 grubosci warstwy h zaleznej od czasu procesu i przewodnictwa X W tej
warstwie wystepuje spadek temperatury tak, ze temperatura Scianki ts
tez zmienia sie z czasem. Opor cieplny samej $cianki mozna pomingc.

W miare postepu czasu ro$nie warstwa skrzepu. Jednakze przy prze-
ptywie w rurze nie zamarza caly strumien, ale grubos$¢ skrzepu po dtugim
czasie osigga graniczng grubos¢ om. Mozna jg okres$li¢, rozpatrujagc ciepto
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przenikajgce przez jednostke powierzchni i jednostke czasu przez taki wie-
lowarstwowy uktad. Odpowiada temu zespét réwnan

) adC Y = (K(ts- t K [2-305]

gdzie X oznacza przewodnictwo wiasciwe cieplne skrzepu. Eliminujac
z tych réwnan ts, mozna je rozwigzac¢ otrzymujac graniczng grubosé skrze-
pu

n to tg X X

tc—t0 ar aK [2-306]

Inny przypadek krzepniecia ma miejsce, gdy krople cieczy o promie-
niu R i temperaturze topniecia t0 znajdujg sie w strumieniu ptynu ¢éhio-

‘A
FaA 71

Rys. 2-30. Krzepniecie v'\ /V
cieczy

dzacego (powietrze, inna ciecz) o temperaturze tgoraz wspotczynniku kon-
wekcji a.

W pewnym momencie wewnatrz kropli pozostaje strefa ciekta o pro-
mieniu r0, otoczona skrzepem o przewodnictwie X Natezenie ciepta g od-
danego do czynnika chtodzacego z powierzchni kuli (4R2) wynosi

g = tk- t gAnR2 [2-307]
gdzie tk — temperatura powierzchni kuli.

To samo ciepto mozna wyrazi¢ réwnaniem przewodnictwa przez war-
stewke skrzepu

dt .
. 2-308
dr 4jtr2 [ ]

Wreszcie to samo ciepto oddaje krzepngca ciecz zamarzajgca w ilosci
odpowiadajgcej warstewce o grubosci dr0i powierzchni (4trj-), a wiec

g= —%

q= _ 43tr2eS_ N [2-309]

gdzie s — ciepto krzepniecia, g— gestos¢ cieczy.
Otrzymamy ukiad réwnan, przy czym przez catkowanie w granicach
(ro t0, (R, tg) mozna okresla¢ zmienng temperature powierzchni kropli



Uwzgledniajgc ten wynik w pierwszym réwnaniu i kojarzac je z trze-
cim, mamy réwnanie rézniczkowe dajace zalezno$é miedzy r0i r

«(t0-tg) R2 [2-311]

Catkujac to réwnanie w granicach r0Odo (R do 0) otrzymamy czas cal-
kowitego zakrzepniecia kropli

[2-312]

Oczywiscie, wspotczynnik wnikania a zalezy od warunkéw cieplno-hydro-
dynamicznych. Mozna go wyrazi¢ rownaniem Frosslinga (4)

Nu = 2+ 0,55 Rel2Pr13 [2-313]

gdzie liczby Nu, Re — wyrazone sg za pomocg $rednicy kropli i predkosci
wzglednej w plynie.

2.2.15. Ogrzewanie elektryczne oporowe

Ogrzewanie elektryczne oporowe polega najczesciej na przeplywie
gazu o temperaturze wlotowej tx przez grzejnik, gdzie elektryczna grzatka
ma temperature (T, t), a dobrze zaizolowana $ciana grzejnika od wewnetrz-
nej strony ma temperature ts. Temperatura gazu odlotowego réwna jest t2,
a natezenie jego przeptywu W.

Jezeli nie ma strat w ukladzie wowczas cate ciepto wytworzone przez
grzatke musi pobra¢ gaz

[2-314]

Grzatka oddaje to ciepto przez promieniowanie do $cianki oraz przez kon-
wekcje do gazu

q = o{T*-T§<pF+<x(t-t"F [2-315]

gdzie tg— $rednia temperatura gazu (w przyblizeniu $rednia arytmetycz-
na temperatur tlit2, F — powierzchnia grzatki.

Ciepto pobrane przez promieniowanie przez Scianke o powierzchni Fs
zostaje oddane przez nig na drodze konwekcji do gazu

0 (T4—Tf) cpF — <8(ts—t Q) F's [2-316]

Jezeli ustalimy pewng dopuszczalng dla danego materiatu grzatki tem-
perature (T, t), woéwczas z obu ostatnich rdwnan znajdziemy dwie niewia-
dome tsi F, a wiec okreslimy, jaka powinna by¢ powierzchnia grzatki.

Czynnik emisyjny grzatki @ zalezy od jej ksztattu i wspotczynnikdéw
emisji grzalki ei Sciany e5. W przypadku grzatki w postaci prostego drutu



lub preta czynnik geometryczny jest réwny jednosci, wiec wedtug [2-401
bedzie:

1 [2-317]

£

W przypadku spirali grzejnej czynnik ten ulega dalszej redukcji, gdyz
cze$¢ promieniowania spirali pada na nig z powrotem. Zaleca sie mnozenie
tej waros$ci przez wyraz (1—ed/c), gdzie d — $rednica drutu grzejnego, ¢ —
skok spirali.

Natezenie przeptywu ciepta q jest rowne zapotrzebowaniu mocy prg-
du P (w tych samych jednostkach). Ale moc pradu jest zwigzana z uzytym
napieciem U oraz oporem R znang zaleznoscig

[2-318]
Opér elektryczny R przewodnika przedstawia zaleznos¢
[2-319]

gdzie £— opdr elektryczny wiasciwy, L — diugos$é przewodnika, a FO —
przekroj przewodnika. Stad tez wynika, ze stosunek (L/FOQ dla danego
grzejnika wynika z zapotrzebowania ciepta.

Z obliczonej poprzednio powierzchni grzejnika F wynika

F=BL [2-320]

gdzie B — obwaod elementu grzejnego (taSma, drut) zwigzany z jego prze-
krojem FO. Majac zatem ustalone wartosci (L/F0) oraz (J5L) dla przewod-
nika, mozna okresli¢ jego dtugos$é L i przekroj lub inny wymiar poprzecz-

ny.

2.2.16. Oddychanie zbiornikéw

Przy przechowywaniu lotnych cieczy w zbiornikach pomimo ich za-
mkniecia zachodzg straty cieczy wskutek tzw. ,,oddychania”. Proces polega
na tym, ze w ciggu dnia temperatura sie¢ podwyzsza, w zwigzku z czym
nastepuje wzrost prezno$ci pary nasyconej w przestrzeni gazowej nad po-
wierzchnig cieczy w zbiorniku, a jednocze$nie wzrost objetoSci miesza-
niny powietrzno-parowej. Stad cze$¢ tej mieszaniny zostaje wypchnieta
ze zbiornika do atmosfery. W nocy temperatura spada, a stad faza gazowa
nad cieczag w zbiorniku zmniejsza swa objeto$é, przez co nastepuje zassa-
nie powierza z otoczenia do zbiornika. Skutkiem takiego oddychania sg
rytmiczne straty magazynowanej cieczy.
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Wielkos$¢ tych strat mozna obliczyé. Przy podwyzszeniu temperatury
0 dT objeto$¢ mieszaniny powietrzno-parowej w zbiorniku nad cieczg
wzrasta o dV

dV = dVT+ dVP [2-321]

gdzie dVT — udziat wzrostu spowodowany rozszerzalnoscia cieplng, dv/> —
spowodowany wzrostem preznosci pary nasyconej cieczy. Pierwszy z tych
udziatdw mozna przedstawié¢ nastepujgco wedtug réwnania stanu dla gazu
doskonatego:

dvT=VO0-~ - [2-322]
Drugi z udziatbw mozna przedstawi¢ analogicznie
dw = Vo-y- [2-323]

gdzie P — cisnienie og6lne, a dp — wzrost prezno$ci pary nasyconej.
Uwzgledniajac zwigzek miedzy liczbag moli dN i objetoscig dV gazu do-
skonatego

dv = [2-324]

1 uwzgledniajac wymienione udziaty rézniczki dV, otrzymamy stad row-
nanie

™= RyT2 Y opT. P-325]

Zaleznos$¢ preznosci pary od temperatury moze by¢ przedstawiona réwna-
niem empirycznym

Inp=a—- [2-326]

gdzie a i b — stata doswiadczalna dla danej cieczy. Uwzgledniajac te
zalezno$¢ w poprzednim réwnaniu rézniczkowym, otrzymamy

VO . _ dT p(a—Inp)dp
R |@)5<IE Ea— _ZI_rJ - j@— Pb [2-327]

Catkujac to réwnanie w granicach temperatur T+T2 (nocy i dnia) i od-

powiednich preznosci pary nasyconej pL p2 po przeksztatceniu otrzy-
mamy

Rb

[2-328]
Wyrazenie to podaje liczbe moli cieczy N, stracong w zbiorniku w ciggu
jednego cyklu (doby).
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2.2.17. Chiodzenie cieczy przez samoodparowanie

W razie potrzeby szybkiego, ale niezbyt znacznego ochtodzenia cieczy
(np. goracej wody) mozna zastosowaé zasade samoodparowania (rys. 2-31).
Ciecz o cis$nieniu i temperaturze rozpreza sie w zaworze dfawigcym.
Nastepuje czesciowe odparowanie kosztem wilasnego ciepta, a stad obnize-
nie temperatury do wartosci T2 Przemiane dtawienia, oméwiong obszer-
niej dalej (rozdz. 2.3.2), cechuje stato$¢ entalpii. Stad na wykresie (P, i)

Rys. 2-3l. Proces chtodzenia cieczy przez samoodparowanie

lub (T, S) przebieg tej linii (1, 2) ilustruje zmiany zachodzace podczas prze-
ptywu przez zawdr. Oznaczajac przez x utamek pary w mieszaninie po
ekspansji, mozemy utozy¢ stad bilans entalpowy

ix—2i3+ (I —x)i4 [2-329]
gdzie i3— entalpia cieczy wrzacej pod cisnieniem p2 ai4- entalpia pary
pod tym ci$nieniem. Znajac przebieg izobary p2na wykresach i stad row-
niez entalpie i3, mozemy okresli¢ stopien odparowania

Spadek temperatury zalezy tez od poczatkowej temperatury i cis-
nienia Pi oraz od zalozonego cisnienia kohcowego p2 Przyjmujac w przy-
blizeniu stato$¢ ciepta wiasciwego cieczy w granicach temperatur (t=—19,
rownanie entalpowe mozna napisa¢ w postaci

ctl™ (I —x)ct2+x(ct2+r2 [2-331]
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gdzie r2 — ciepto parowania w temperaturze po ekspansji t2. Stad wynika
spadek temperatury cieczy wskutek samoodparowania

[2-332]

Znajac zaleznos¢ ciepta parowania cieczy od temperatury, rOwnanie
to mozna rozwigzaé, znajdujac wartos¢ t2.

2.3. Procesy skraplania gazéw

2.3.1. Wykresy dla procesu skraplania gazow

Przemiany termodynamiczne zachodzace w procesie skraplania ga-
z6w najdogodniej mozna przedstawi¢ na wykresie (T, i). W tym bowiem
uktadzie wspétrzednych izentalpowa przemiana dtawienia oraz konpresja
izotermiczna sg liniami prostymi. Przebieg krzywej granicznej oraz izo-
bar ilustruje rys. 2-32. W miare oddalania sie od stanu krytycznego K izo-
bary coraz bardziej zblizajg sie do siebie, co jest zgodne z faktem, ze dla
gazu doskonatego entalpia nie zalezy od cisnienia.

Charakterystyczne jest, ze izobary ci$nienia wyzszego od krytycznego
moga przecinaé krzywga graniczng (galaZz dla cieczy nasyconej). Jest to
zgodne z istnieniem maksiméw izentalp na wykresie TS (rys. 2-36). Te

Rys. 2-32., Wykres T, i

sama bowiem temperature i entalpie moze mie¢ ciecz nasycona (na linii
granicznej), jak réwniez ciecz pod wyzszym ci$nieniem. Ponizej maksi-
mum kazda z izentalp na wykresie TS ma zawsze dwa stany o jednakowych
warto$ciach T oraz i, co na wykresie (T, i) bedzie przedstawione jednym
wspdlnym punktem.

Oczywiscie w zakresie dwufazowym, tj. miedzy linig cieczy wrzga-
cej AK oraz linig pary nasyconej BK (rys. 2-32) izobary pokrywajg sie
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z izotermami, gdyz wrzenie cieczy jest procesem izobaryczno-izotermicz-
nym.

Latwo tez wykazaé, ze przy adiabatycznym mieszaniu lub separacji
aktualna jest reguta dzwigni na osi entalpii.

Rys. 2-33. lzobary i izo-
chory na wykresie T, S

Rys. 2-34. lzobary na
wykresie i, S

Dla interpretacji niektérych zagadnien zwigzanych z technikag skra-
plania gazéw przydatny by¢ moze wykres ogdlny (T, S), ktérego charak-
ter (linia graniczna, izobary) przedstawiono na rys. 2-33.

Wreszcie w niektérych przypadkach pewng pomoc moze okaza¢ wy-
kres i, S, ktérego charakter przedstawiono na rys. 2-34.

2.3.2. Przemiana dtawienia

W procesach skraplania gazéw szczeg6lng role odgrywa przemiana da-
wienia i zwiazany z nig efekt Joule’a-Thomsona zmian temperatury w tej
przemianie. Podczas przeptywu gazu przez zawdr diawigcy ci$nienie ulega
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redukcji od px do p2 bez wykonania pracy, bez istotnej zmiany energii
kinetycznej. Jest to proces adiabatyczny, nieodwracalny lub, $cislej, o wy-
sokim stopniu nieodwracalnosci. Uwzgledniajac warunki (* —z2, Q — 0,
L = 0, ut= u? w rdwnaniu bilansu energii [2-73], otrzymamy kryterium
procesu diawienia

it=U [2-333]

Proces dtawienia jest wiec izentalpowy, a sposob jego przedstawienia
w roznych uktadach wspétrzednych podano na rys. 2-35. Znajgc warunki
(Ti, px) przed ekspansja gazu rzeczywistego, z tego rodzaju wykreséw mo-

Rys. 2-35. Proces dfawienia

zemy odczyta¢ temperture T2 po ekspansji do cisnienia p2 Dla gazu do-
skonatego nie bedzie zmiany temperatury (Tk= T2, gdyz entalpia tego
gazu nie zalezy od ci$nienia.

Na wykresie (T, S) izentalpa jest linig krzywg. Poniewaz jednak prze-
miana dtawienia jest typowo nieodwracalna, wiec definicja entropii nie
jest tu aktualna. Stad pole pod izentalpg nie oznacza ciepta i w ogoéle nie
ma zadnego znaczenia fizycznego. Nachylenie tych izentalp maleje w mia-
re oddalania sie od stanu krytycznego (brak zmian temperatury przy dia-
wieniu gazu doskonatego).

Z przebiegu izentalpy na wykresie (i, S) dla pary wodnej (rys. 2-35b)
mozna wnioskowa¢, ze podczas ekspansji pary nasyconej 1, nastepuje jej
przejscie w pare nienasycona lub przegrzang 2. W celu polepszenia wtasno-
§ci grzejnych takiej pary (polepszenia konwekcji ciepta) nalezy jg prze-
prowadzié¢ w stan nasycenia 3, najlepiej przez nawilzenie jej kondensatem
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o tym samym ci$nieniu p2 Temperatura pary podczas takiego nawilzania
spada do wartosci T3. Ciepto przegrzania pary (i2~i3 powoduje odparo-
wanie y kg kondensatu na 1 kg pary nienasyconej. llo$¢ ta wynika z bi-
lansu entalpowego

h+yi' = (I+y)h [2-334]
gdzie i* — entalpia kondensatu (o temperaturze T3).
Wazna jest znajomos$¢ zmian temperatury w procesie dtawienia. Okre-
$la sie jg na zasadzie efektu Joule’a-Thomsona
dT
N r. [2335]
Efekt ten jest zwykle dodatni (j > 0), a wiec ma miejsce spadek tem-
peratury podczas dtawienia. Istniejg jednak i sytuacje, gdy efekt ten jest
ujemny (j < 0), a wiec podczas dtawienia temperatura roénie.

Znaczenie termodynamiczne tego efektu mozna okre$li¢, wychodzac
z wyrazenia dla rézniczki entalpii jako funkcji stanu, a wiec funkcji cis-

nienia i temperatury
s =C3HAHCIN)Igb [2:3361

Dajac di —O0 dla tego procesu izentalpowego, otrzymamy stad

J

IML\=_ r2-3371
I 3p), 0»/3T)p 12 3371

Wedlug zasad termodynamiki ogdlnej mozna przeksztatcié pochodna
wystepujacg w liczniku do postaci zawierajacej tylko parametry réwnania
stanu

(-IH-M-Si [2-338]
Poniewaz zmiana entalpii w procesie izobarycznym jest rbwng cieptu
procesu, stagd pochodna w mianowniku poprzedniego wyrazenia wynosi

di
=C 2-339
3T P [2-339]
Stad otrzymujemy ostatecznie
T(dv/dT) —v
j= ( ) v [2-340]

cp
Dla gazu doskonatego z réwnania stanu (pv = RT) wynika pochodna
(dv/dT)p, rowna (v/T), co daje dalej j = 0. A wiec potwierdza to brak zmian
temperatury przy ekspansji gazu doskonatego (entalpia nie zalezy tu od
cisnienia).
Dla gazu rzeczywistego mozna okresli¢ pochodng (3v/3T)pz réwnania
stanu jako funkcje ci$nienia, co daje tez zalezno$¢ efektu j od p. Stad, je-
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zeli nie dysponujemy wykresem, mozna obliczy¢ zmiane temperatury pod-
czas dtawienia nastepujgco:

[2-341]
A

Efekt j oznaczony doSwiadczalnie stanowi wazng podstawe do konstrukcji
wykresow termodynamicznych.

W pewnym stanie dla kazdego gazu rzeczywistego nastepuje zmiana
znaku efektu Joule’a-Thomsona (j = 0). Odpowiada temu tzw. temperatu-
ra inwersji Thktdrej znajomo$¢ ma duze znaczenie dla techniki skraplania
gazow. Okazuje sie, ze temperatura inwersji jest funkcjg cisnienia, a co
wiecej kazdy gaz posiada (dla danego ci$nienia) dwie temperatury inwer-
sji (gorng i dolng). Technike interesuje wyzsza lub ,,gérna” temperatura
inwersji. Powyzej tej temperatury przy ekspansji temperatura gazu rosnie.

T

Rys. 2-36. lzentalpy i temperatury inwersji na wykresie T, S

Dla powietrza temperatura inwersji jest wysoka (t0= 487°C), za$ dla nie-
ktérych gazow, np. dla wodoru jest ona niska. Jezeli chcielibySmy wy-
wotaé ,,chtodzenie” sie wodoru przez dtawienie, nalezatoby najprzéd ochto-
dzi¢ go inng metodg ponizej gornej temperatury inwersji, a dopiero potem
dtawi¢, uzyskujgc wtedy spadek temperatury.

Pewne utatwienie w orientacji mozna uzyskac¢ z przebiegu linii statej
entalpii na wykresie T, S (rys. 2-36). Majg one tam do$¢ charakterystyczny
przebieg, a mianowicie posiadajg maksima wyznaczajgce linie temperatur
inwersji. Linia ta dqzy asymptotycznie do statej wartosci (w przyblizeniu
6,75 Tk) dla niskich cisnien. W zakresie dwufazowym (ciecz — para) linie
i ~ const majg stromy przebieg, co wigze sie z poprzednio omawianym
procesem chtodzenia cieczy przez samoodparowanie.
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W zakresie fazy gazowej linie wykazuja nieduzg pochytos¢, malejaca
w miare oddalania sie od stanu krytycznego K, dazac do przebiegu pozio-
mego (i = const). Jest to zgodnie z faktem, ze dla gazu doskonatego ental-

pia nie zalezy od ci$nienia, oznacza to wowczas identyczny przebieg izo-
term i izentalp.

Szczegdlnie interesujace sg dla nas uogolnienia temperatur inwersji T}.
Z warunku definicji tej temperatury (gdy efekt Joule’a-Thomsona j = 0)
oraz wyrazenia [2-341] wynika podstawowy warunek

[2-342]

Warunek ten umozliwia znajdywanie wartosci T} na podstawie zna-
jomosci rownania stanu dla danego gazu.

Pewne uogo6lnienia (dos$¢ przyblizone) mozna uzyska¢ z dyskusji uogoél-
nionego (zredukowanego) réwnania van der Waalsa

[2-343]

a takze z poprzedniego warunku [2-342], ktdry mozemy przedstawi¢ w po-
staci zredukowanej

[2-344]

27/4

1/3 1
Rys. 2-3.7. Temperatury inwersji na wykresie vr, T+

Obliczajac z réwnania [2-343] pochodne (dVR/dTR) i wstawiajgc jg do wy-
razenia [2-344], otrzymamy warto$¢

[2-345]
Wartosci tej funkcji przedstawia linia j = 0 na wykresie (rys. 2-37).
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Eliminujgc VR z rownan [2-343] oraz [2-345], otrzymamy do$¢ ztozo-
ne rownanie typu: TRi —f(PR), ktérego charakter przedstawiono na
rys. 2-38.

Dyskusja tych rédwnan wykazuje, ze dla niskich cisnien, tj. PR"0,
otrzyma sie 2 temperatury inwersji: dolng TRi — 3/4 oraz go6rng TR —
= 27/4 = 6,75.

Natomiast dyskusja maksimum PR dla linii TRi — wykazuje, Zze ma
ona miejsce przy wartosci: VR= 1, stad TR = 3iPR= 0.

Stad wynika zatem wniosek, ze dla cis$nienia wysokiegr PR"> 9 efekt
Joule’a-Thomsona jest zawsze ujemny (j 0), czyli zawsze nastepuje

27
4
Rys. 2-38. Wykres tem-
peratur inwersji na
3 uktadzie TR, PR
|
4

9

wzrost temperatur przy dtawieniu. Natomiast dla cisnien Pr <CQ moze
mie¢ miejsce efekt dodatni (j > 0), tj. spadek temperatury przy diawieniu,
jezeli aktualna temperatura gazu bedzie posrednia miedzy go6rng i dolng
temperaturg inwersji, odpowiadajacym danemu ci$nieniu.

2.3.3. Sprezanie izotermiczne i adiabatyczne

W procesach skraplania gazu wazng role odgrywa przemiana spreza-
nia gazu, ktorg staramy sie prowadzi¢ w warunkach zblizonych do izoter-
miczno$ci (odpowiednie chiodzenie cylindra).

Wedlug zasad termodynamiki technicznej prace techniczne cyklu spre-
zania (zassanie, sprezanie, wydmuch) przedstawia zaleznosé

p2
L= J vdp [2-346]
A

gdzie pi i p2— cis$nienie przed i po sprezeniu. Stad wynika warto$¢ roz-

niczkowa tej pracy
dL = vdp [2-347]
Pierwszg zasade termodynamiki dla proceséw odwracalnych formutujemy

w postaci rownania
dQ = dU-I'pdv [2-348]
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Uwzgledniajgc definicje entalpii, mamy

di = dU-\-d(pv) [2-349]
Stad wynika rownanie entalpowe pierwszej zasady termodynamiki
dL= -dQ +dz [2-350]
Uwzgledniajac za$ wynikajaca z definicji entalpii zalezno$é
dQ = TdS [2-351]
otrzymamy rownanie ogélne dla pracy technicznej
dL= -TdS +di [2-352]
Catkujac to dla procesu izotermicznego, mamy
L =T(S1-S2~(il-iJ [2-353]
Pierwszy czton tego réwnania przedstawia ciepto procesu
Q=T(S1-S2 [2-354]

Wedtug zaleznosci [2-80] roznica entalpii (i-+—2) jest rowna cieptu
przemiany izobarycznej miedzy stanami okre$lonymi parametrami (p,
i (p, ). Stad ta réznica entalpii (ii- i2 bedzie wyraza¢ sie na wykresie
(T, S) polem pod izobarg (1, 3), gdzie punkt 3 otrzymany przez przeciecie

Rys. 2-39. Praca spreza-
nia izotermicznego na
wykresie T, S

izobary pxi izentalpg przechodzgcg przez punkt 2. Poniewaz pierwszy wy-
raz robwnania [2-253] przedstawia pole pod izoterma [1, 2), stad prace tech-
niczng przedstawi pole zakreskowane na rys. 2-39.

Praca sprezania gazu rzeczywistego moze byé przedstawiona na wy-
kresie (i, S). Zauwazmy bowiem, ze dla procesu izobarycznego stosownie
do zaleznoS$ci [2-350] i [2-347] definicja entalpii jest

[2-355]
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A wiec na wykresie (i, S) nachylenie stycznej do izobary p w punkcie
odpowiadajacym temperaturze T jest réwne tej temperaturze (rys. 2-40).
Stad mozna wnioskowaé, ze odcinek {4, 3) musi by¢ réwny T(S1—S2), a od-
cinek (4, 2) wynosi (ii- *)- Tak wiec stosownie do réwnania [2-353] réz-

Rys. 2-40.Praca spreza-
nia izotermicznego na
wykresie i, S

nica tych odcinkow, czyli odcinek (2, 3), musi byé réwna pracy tech-
nicznej L.

Jezeli dla danego gazu rzeczywistego dysponujemy wykresem (pv) —
woéwczas wedtug definicji [2-346] prace L odczytujemy stosownie do

Rys. 241 Pordownanie

sprezania adiabatycznego

i izotermicznego na wy-
kresie p, v

rys. 2-41 jako pole miedzy izoterma przemiany w zakresie aktualnych
ci$nien i osig p.

Gdyby nie zabezpieczy¢ odprowadzenia ciepta kompresji, przebiega-
taby ona adiabatycznie i woéwczas zuzycie pracy bytoby wieksze. Stosownie

do warunku adiabatycznosci (Q = 0) rownanie [2-353] sprowadza sie do
postaci

L= it—i2 [2-356]

A wiec w procesie adiabatycznym praca techniczna jest rowna wzrostowi
entalpii, ktéra odczytuje sie najdogodniej z wykresu (i, S). Przemiane adia-
batyczng odwracalna cechuje warunek (dS = 0) — stato$¢ entalpii. Stad
na wykresie (i, S) kompresje adiabatyczng przedstawia prosta ,,pionowa”
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(S const) miedzy odpowiednimi izobarami, jak to przedstawia odcinek
(1, 2) na rys. 2-42. Analogicznie na wykresie (P, 2) przemiane te przed-
stawia odcinek na odpowiedniej izentalpie (S = const), przechodzgcej
przez punkt (p, T"). Rzut tego odcinka na o$ i daje prace techniczng L.

Prace sprezania adiabatycznego mozna tez przedstawi¢ na wykresie
T, S (rys. 2-43). Przemiane przedstawia odcinek ,,pionowy” (S = const) 1, 2.
Rdéznica entalpii (2 ii) oznaczajac prace sprezania jest rowna cieptu prze-

Rys. 2-42. Poréwnanie kompresji adia-
batycznej i izotermicznej na wykresie
i,S

Rys. 2-43. Proces sprezania adiabatycz-
nego na wykresie T, S

miany izobarycznej (pod dowolnym ci$nieniem) w granicach tych entalpii.
Moze to wiec by¢ przemiana (2, 3) lub (1, 4). Stad prace oznacza pole pod
kazdym z tych odcinkow.

Interesujace jest porobwnanie pracy sprezania adiabatycznego oraz izo-
termicznego. Dla gazu doskonatego linia sprezania izobarycznego jest okre-
S§lona rownaniem (pv = const), a dla sprezania adiabatycznego (pvK=
= const). Stad wynika bardziej stromy przebieg adiabaty wychodzacej
z punktu (p? vx) na wykresie (p, v) niz izotermy przechodzacej przez ten
sam punkt. W zakresie tej samej zmiany ci$nien wynika stgd mniejsze
pole pracy technicznej dla sprezania izotermicznego (rys. 2-41).

Dla gazéw rzeczywistych mozna przedstawi¢ obie prace w postaci od-
cinkéw ,,pionowych” na wykresie i, S (rys. 2-42). Odcinek (1, 2) oznacza
prace sprezania adiabatycznego (S = const), a odcinek (4, 3) wedtug po-
przednio objasnionej konstrukcji (rys. 2-40) oznacza prace sprezania izo-
termicznego (Tj = const). Nachylenie stycznych do izobar w punktach 1, 3
(rys. 2-42) musi byé jednakowe, gdyz jest ono réwne temperaturze TIt
wspolnej dla tych punktéw. Stad tez wynika, ze odcinki (4, 3) i (1, 5) sa
robwne. A wiec praca sprezania adiabatycznego (1, 2) jest wieksza niz izo-
termicznego (4, 3).
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Poniewaz w czasie kompresji intensywne chtodzenie jest trudne, cze-
sto stosuje sie proces wielostopniowy, gdzie sama kompresja przebiega
adiabatycznie, a chtodzenie ma miejsce miedzy stopniami (rys. 2-44). Wéw-
czas przebieg procesu na wykresie (p, u) ilustruje linia tamana (1, 2, 3,

Rys. 2-44. Sprezanie wie-
lostopniowe

4, 5 6) zblizajaca sie do izotermy. Oszczedno$¢ pracy w stosunku do kom-
presji adiabatycznej przedstawia pole zakreskowane.

Mozna tez wykaza¢, ze optymalny dobdr cisnien na stopniach (mini-
mum pracy) odpowiada statemu stosunkowi cisnied r na kazdym stopniu
(zwykle r = 4—5)

[2-357]
Pl P2 P,

Stad wynika, ze ci$nienie na danym stopniu powinno by¢ $rednig geo-
metryczng ci$nief na stopniach sgsiednich

p2= I/pip3 [2-358]

Ponadto do stosowania wielostopniowej kompresji sktaniajg tez wzgle-
dy mechaniczne, tj. wptyw przestrzeni szkodliwej, uniemozliwiajgcej uzy-
skanie dowolnie wysokich cisnien przy kompresji jednostopniowej.

Ze wzgledéw konstrukcyjnych musi tez istnie¢ minimalna odlegtos¢
miedzy ttokiem i dnem cylindra, zwana przestrzenig szkodliwg. Powoduje
ona ograniczenie cisnienia przy sprezeniu.

Przebieg przemian w cylindrze ilustruje tzw. wykres indykatora
(rys. 2-45) w uktadzie (pv), gdzie v oznacza objetos¢ gazu zawartego w cy-
lindrze (a nie 1 kg). Przemiana (1, 2) odnosi sie do sprezania petnej ilosci
gazu zawartego w cylindrze, natomiast przemiana (3, 4) oznacza ekspan-
sje resztki gazu, jaka pozostata po sprezeniu w przestrzeni szkodliwej.
Widoczne jest, ze gdyby spreza¢ gaz do granicznego ci$nienia p2 wowczas
cala jego ilo$¢ po kompresji zostataby w przestrzeni szkodliwej, a stad nie
bytoby w ogdle wydmuchu (2, 3). Oznacza to spadek wydajnosci kompre-
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sora do zera przy tym granicznym mozliwym do osiagniecia cisnieniu p2

Stosunek objetosci gazu (V!—V4) zassanego do ogdlnej objetosci w ktd-

rej porusza sie ttok (Vi~ V3 jest okreslana mianem wspotczynnika zassa-
nia

1= VI"'V4

Vi-V s [2-359]

Ale przemiana rozprezania moze byé tez okreslana znanym rdéwnaniem

adiabaty w uktadzie (p, V)

pM = piV{ [2-360]

Rys. 2-45. Wykres indy-
katora

Przestrzen szkodliwa definiuje sie nastepujagcym utamkiem:

g= V3 [2-361]
VI-V8

Uwzgledniajagc dwie ostatnie zaleznosci w rownaniu [2-259], otrzymamy
1—f [2-362]
® r -]

Graniczne, maksymalne ci$nienie p* odpowiada zerowemu wspdétczynni-
kowi zassania (1 = 0). Uwzgledniajgc to w ostatnim

p2= PL(-* + 1) [2-363]

Réwnanie to ilustruje trudnos$ci otrzymania wysokiego ci$nienia podczas
sprezania jednostopniowego.

Przez zastosowanie kompresji wielostopniowej wptyw przestrzeni
szkodliwej rozktada sie wiec na kolejne stopnie.
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2.3.4. Problemy chtodnicze

W procesach skraplania gazéw stosuje sie czesto wstepne lub posred-
nie chtodzenie za pomocg maszyn sprezarkowych. Typowy uktad chtod-
niczy z czynnikiem dwufazowym przedstawiono na rys. 2-46.

Podczas adiabatycznej kompresji par czynnika (najczesciej amoniaku)
od cisnienia Pi do p2 (BC) przechodza one w stan przegrzania. Przez izo-

Rys. 2-46. Cykl dwufazowy

baryczne chtodzenie przeponowe za pomocg zimnej wody nastepuje do-
chtodzenie tej pary do temperatury kondensacji, skroplenie i dochtodzenie
cieczy do temperatury TD (réwnej w przyblizeniu temperaturze wody).
Dtawienie w zaworze DA redukuje cisnienie do px Nastepuje tez spadek
temperatury czynnika. Zimny czynnik odparowuje nastepnie kosztem cie-
pta Q¥ dobranego w parowalniku od nosnika zimna (np. solanki). Solanka
ta jest nastepnie prowadzona rurami do komory chfodni.

Przebieg tego cyklu na wykresie (p, i) pozwala okresli¢ ciepto pobra-
ne jako roznice entalpii (ig—iA) podczas izobarycznego odparowania czyn-
nika. Praca adiabatycznej kompresji BC jest zas rowna wzrostowi entalpii

Stad sprawnos$¢ chtodnicza to stosunek pobranego ciepta do wio-
zonej pracy

QI _ -
fi - ic g [2-364]

Widoczne jest, ze im wieksze jest dochtodzenie skroplonego czynnika
po kondensacji, tym wieksze ciepto pobrane Qx a stad lepsza sprawnos$c
chtodnicza. Sprawnos¢ tego cyklu zalezy tez od rodzaju czynnika. Spraw-
nosci dla szeregu czynnikéw odpowiadajacych r6znym wymaganiom prak-
tycznym (np. niewysoka preznos$é pary, mata objetos¢ wiasciwa, niekoro-
zyjnos¢ itp.) podano poréwnawczo w tabl. 2-5. Odnoszg sie one do warun-
kéw: t = —15°C, t2— 30°C, Q1= 50 kcal/min. W tablicy tej ci$nienia px
i p2podano w atmosferach, vO— objeto$¢ wiasciwg czynnika przy wlocie
do sprezarki w m3kg, M — ilo$¢ cyrkulujagcego czynnika w kg/min, V —
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Tablica 2-5
Charakterystyki czynnikéw chtodzacych

Ptyn Pi P2 M \ P N
Cykl Carnota — — — 5,74 0,83
Dwutlenek wegla 23,55 731 0,017 1,60 0,026 2,56 1,87
Amoniak 2,34 119 0,51 0,19 0,094 4,85 0,99
Propan 2,95 10,9 0,15 0,75 0,115 4,88 0,98
Freon-1,2 1,86 7,57 0,093 1,78 0,164 4,72 1,01
Chlorek metylu 1,47 6,70 0,283 0,65 0,180 4,67 1,02
Dwutlenek siarki 0,831 4,67 0,40 0,64 0,250 4,74 1,01
Chlorek etylu 0,327 1,90 1,07 0,64 0,680 5,32 0,90
Eter etylowy 0,105 0,865 2,18 0,69 1,55 4,86 0,99
Chlorek metylenu 0,082 0,71 3,16 0,67 2,07 4,90 0,98
Dwuchloroetylen 0,058 0,49 3,97 0,79 3,60 514 0,93
Tréjchloroetylen 0,011 0,13 14,4 0,99 41 5,09 0,94

objeto$¢ czynnika zassang przez sprezarke w m3min, a N — moc dostar-
czang do czynnika w KM.

Odchylenie sprawnosci od odpowiedniej wartosci dla znanego termo-
dynamiki cyklu Carnota przy tych samych temperaturach solanki T1i wo-
dy chtodzacej T2jest miarg wartosci cyklu rzeczywistego.

Jedng z przyczyn wiekszego wkiadu pracy w cyklu rzeczywistym w po-
rownaniu z idealnym (Carnota) sa nieodwracalnosci spowodowane zawo-
rem redukcyjnym. W celu ich pewnego zmniejszenia stosuje sie zasade
dwustopniowej ekspansji (rys. 2-47). Stad, jak wskazuje wykres entalpowy,

Rys. 2-47. Cykl dwustopniowy

mozna uzyska¢ powiekszenie ciepta Q pobranego od soianki (* i) w po-
rownaniu z cyklem jednostopniowym (ii- Z).
Bilans mieszalnika (gdzie panuje ciSnienie posrednie) przedstawia row-
nanie
Gli2+G 2i6= Gli7+G2i3 [2-365]

219



gdzie indeksy przy entalpiach odpowiadajg stanom podanym na rys. 2-47.
Stad znajdziemy stosunek ilosci czynnika w kazdym z obiegdw

Q2 io 7
Gl i3 [2-366]
Sprawnos¢ chtodnicza przedstawia sie tu nastepujaco:
[2-367]

glil+g2l 2 u
Praca pierwszego stopnia kompresji jest rowna rdznicy entalpii

stopnia drugiego L2wynosi (i4—23), a ciepto pobrane Q jest rowne fa—i7).
Stad znajdujemy sprawnos¢ chtodnicza

@ h [2-368]

ih~h) (h~h)

lo—i

Mozna obliczyé, ze sprawnos$¢ ta jest lepsza niz dla cyklu jednostop-
niowego w granicach tych samych temperatur (T T~. Wowczas bowiem
praca mierzytaby sie réznica entalpii (i8—ij, wieksza niz dla cyklu dwu-
stopniowego, a ciepto pobrane w cyklu jednostopniowym bytoby (it—i6),
a wiec mniejsze.

Innym przyktadem procesu chtodniczego jest proces otrzymywania
suchego lodu (statego C02; stanowi on przykiad cyklu chtodniczego
(rys. 2-48).

Gazowy dwutlenek wegla 1 powstaty przez zmieszanie gazu surowego
(np. z gorzelni) wraz z parg CO02 zawracang do obiegu, ulega sprezaniu

Rys. 2-48. Produkcja suchego lodu

3-stopniowemu (1—6) do ok. 64 at. Nastepnie ulega skropleniu pod dzia-
taniem chtodzacym zimnej wody (6, 7). Dochtodzony kondensat (7) roz-
preza sie w zaworze dfawigcym do ci$nienia atmosferycznego dajac mie-
szanine (8) fazy statej (9) oraz pary (10). Faza stata jest oddzielona i spra-
sowana w kostki. Para za$ mieszajgc sie ze Swiezym gazem 0 tym samym
ci$nieniu, ale nieco wyzszej temperaturze daje stan (1) przed wejsciem
do kompresora.
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2.3.5. Praca minimalna skraplania gazu

Idealnym procesem skraplania gazu bytoby izobaryczne i odwracalne
jego chtodzenie pod statym cisnieniem az do zupeinego skroplenia, jak
to przedstawiono na rys. 2-49. Odwracalno$¢ chtodzenia mozna by osigg-
na¢ za pomocg maszyn chtodniczych Carnota, pobierajgcych ciepto od da-

Rys. 2-49. Minimalna praca skraplania gazu

nego gazu w temperaturze T i oddajacych je do otoczenia w temperaturze
TO> T. Poniewaz jednak temperatura chtodzonego gazu spada, wiec trzeba
bytoby stosowa¢ szereg kolejnych wigczanych maszyn rézniczkowych,
z ktorych kazda pracowataby przy okreSlonej réznicy temperatur (T-T 0.
Praca jednej takiej maszyny rozniczkowej przedstawia prostokat miedzy
izoterma TO i izobarg chlodzonego gazu i wedtug rozwazan nad cyklami
chtodniczymi wynosi

dLm= (TO-T)dS [2-369]

Poniewaz zachodzi tu proces catkowicie odwracalny, wiec wktad pracy
bedzie mniejszy niz w jakimkolwiek innym, w czeSci nawet nieodwracal-
nym cyklu. Stad nazwa pracy minimalna.

Praca calego procesu ochtodzenia czynnika od TO do temperatury T

wyniesie stad

2 2
Lm= J(T,-T)dS = TOAS - fTdS [2-370]
1 1

Przy czym AS oznacza bezwzgledng zmiane entropii w czasie tej prze-
miany (Si-Sa), a ostatnia catka — ciepto przemiany izobarycznego chto-
dzenia Qp. Ale ciepto przemiany izobarycznej jest, jak wiemy, réwne zmia-
nie entalpii Ai lub {h~h)- Ostatecznie mamy stad bezwzgledna warto$¢
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pracy chtodzenia czynnika od TOdo T przy oddawaniu ciepta do zbiornika
o temperaturze TO
Lm= TOAS-M [2-371]

Stosownie do réwnania ,,minimalna” bezwzgledna praca chtodzenia
W przemianie izobarycznej 1, 2 (rys. 2-49) na wykresie (T, S) bedzie wy-
razona polem miedzy izotermg (1, 3), izobarg (1, 2) i adiabatg (2, 3). Pole
pod izotermg jest bowiem rowne (TOAS), a pod izobarg Az

Na wykresie (i, S) praca ta jest rowna (rys. 2-49) odlegtoSci miedzy
punktem 2 na izobarze i punktem 4 (przy tej samej wartosci S2) na stycz-
nej do izobary w punkcie 1 odpowiadajagcym temperaturze TO. Stosownie
bowiem do zaleznos$ci [2-355] nachylenie tej stycznej wynosi TO. Stad od-
cinek (3, 4) jest rowny (TOAS), a odcinek (3, 2) jest roznicg entalpii (Ai).
Stad stosownie do réwnania [2-371] odcinek (2, 4) jest rowny pracy ,,mi-
nimalnej” L,

Praca ,,minimalna” stanowi wazng pozycje poréwnawczg w technice
kriogenicznej (np. dla powietrza praca minimalna, czyli graniczne naj-
mniejsze zuzycie energii, wynosi 161 kcal/kg).

Termodynamika ogélna wykazuje, ze praca minimalna nie zalezy od
drogi przemiany, ale tylko od stanu poczatkowego, koncowego z zastrze-
zeniem oczywiscie, ze przemiany te sg w petni odwracalne.

W przypadku otrzymywania pracy (silniki) w procesie odwracalnym
mowa bedzie o ,pracy maksymalnej” (kwestia zmiany znaku). Termody-
namika operuje raczej pojeciem tej pracy maksymalnej. Jej warto$¢ jest
rébwnoznaczna ze spadkiem tzw. ,,egzergii” czynnika termodynamicznego,
ktdéra stad tez nie zalezy od drogi przemian, a wiec jest potencjatem. Po-
jecie egzergii utatwia rozumowanie zwigzane z por6wnaniami procesow
rzeczywistych z procesami odwracalnymi.

W przypadku procesu z uktadem pracy jak w procesie skraplania gazu
nadwyzka pracy rzeczywistej L w stosunku minimalnej Lm jest miarg nie-
odwracalnos$ci danego procesu rzeczywistego

AL= L—Lm [2-372]
Nadwyzka ta jest na ogdét dos¢ znaczna i czesto przekracza 3—4 razy
warto$¢ pracy minimalnej, wskazujac jak duze sg na og6t nieodwracalnosci
procesOw rzeczywistych.

Termodynamika formutuje prawo Gouya-Stodoli przedstawiajgce te
nieodwracalnosci (nadwyzka wktadu pracy AL) w postaci nastepujacej
MJ= TI/iS [2-373]
gdzie AS oznacza sume przyrostu entalpii wszystkich czynnikéw biorg-
cych udziat w procesie. Prawo to mozna wyprowadzi¢ (7), rozpatrujac
prace maksymalng procesu odwracalnego w zakresie stanéw (1, 2) i pro-
cesu rzeczywistego w zakresie tych samych standw, a wiec tej samej zmia-
ny entalpii Ai, ale przebiegajacej z innym cieptem (ktére dla procesu nie-
odwracalnego zalezy od drogi przemiany).
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2.3.6. Proces Lindego

Wobec niemozliwosci realizacji odwracalnego i izobarycznego skra-
plania gazu w procesach rzeczywistych stosuje sie przemiany inne i to
nieodwracalne. Stad tez zuzycie pracy w tych rzeczywistych procesach
bedzie znacznie wyzsze od pracy minimalnej.

Proces rzeczywisty wprowadzany przez Lindego stosuje: izotermicz-
ng kompresje, wymiane ciepta i izentalpowg ekspansje (w zaworze dia-
wigcym), jak to przedstawiono na rys. 2-50.

Gaz po kompresji do ci$nienia p2 (dla powietrza 200 at) jest chtodzo-
ny w wymienniku ciepta (2, 3), a nastepnie rozpreza sie w zaworze dia-
wigcym (3, 4). Uzyskana mieszanina cieczy pary rozdziela sie, dajagc uta-

Rys. 2-50. Zasada cyklu Lindego

mek masowy z — cieczy (3) oraz (1—0) pary (1). Para wraca przez wy-
miennik ciepta ogrzewajac sie do stanu 5 (bliskiego stanowi gazu wloto-
wego przed kompresorem 1). Bilans entalpowy wymiennika ciepta na
1 kg gazu przedstawia réwnanie

u=zi[+(l1-2)i5 [2-374]
Zakladajac dobrg konwekcje ciepta w wymienniku, w granicznym
przypadku mozna przyjaé (i5= ii), skad wynika stopien kondensacji

Na wykresie (T, i) warto$¢ ta reprezentuje stosunek odcinka DC/AC. Po-
niewaz entalpie: oraz ilsg ustalone, gdyz sg to entalpie gazu oraz cieczy
wrzgcej pod ciSnieniem (normalnym), wiec stopien kondensacji zalezy
tylko od zmian entalpii (“i- "2 podczas izotermicznego sprezania, a wiec
od ci$nienia p2po kompresji.
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Poniewaz stopien kondensacji 2 moze by¢ tez wyrazony stosunkiem
odcinkéw (4, 1") do (!, 1"), skad wynika, ze stan (3) — czyli tempera-
tura przed zaworem, ustala sie samoczynnie.

Gdyby konwekcja w wymienniku nie byta bardzo dobra, wéwczas
bytoby Stosownie do réwnania [2-374] w rdéwnaniu [2-375] nale-
zatloby dac i5 zamiast iv Oznaczatoby to zmniejszenie stopnia kondensa-
cji z. Stan graniczny z — 0 bytby osiggniety wéwczas gdy (i5= u), a wiec
gdy strumien pary odlotowej ogrzatby sie tylko do temperatury odpowia-
dajacej punktowi (6) na rys. 2-50. Stan gazu odlotowego (5) z wymien-
nika moze sie wiec zmieniaé tylko w granicach (6, 1).

Jak wynika z przebiegu izentalp na wykresie T, S (rys. 2-36), izoter-
micznemu wzrostowi ci$nienia towarzyszy poczatkowo wzrost réznicy
entalpii (it—i2. Po pewnym jednak ci$nieniu osiggnieta zostaje linia
inwersji, a wiec linia maksimum izentalp. Dalszy wzrost ci$nienia powo-
duje juz wzrost entalpii i2 czyli zmniejszenie sie réznicy @ —2).

Dla kazdego gazu w temperaturze kompresji wystepuje wiec cisnie-
nie, ktéremu odpowiada maksimum rdznicy (zi—i2, a wiec stosownie do
zaleznos$ci [2-375] — maksimum stopnia kondensacji (dla powietrza o pa-
rametrach tx— 15°C, Pi = 1 at ci$nienie to wynosi 350 at).

Wazniejszym od maksimum stopnia kondensacji jest jednak mini-
mum zuzycia pracy w sprezarce na 1 kg otrzymanych skroplin. Oznacza-
jac przez Lj prace sprezania 1 kg gazu do cisnienia p2 mamy prace przy-
padajaca na 1 kg skroplin

[2-376]

Poniewaz praca sprezania 1 kg gazu Lx jak réwniez wydajno$é kon-
densacji z zalezg od cisnienia p2 wiec i praca L na 1 kg skroplin jest
funkcja tego cisnienia.

Stosownie do wyrazenia [2-353] dla pracy izotermicznego sprezania
oraz [2-375] otrzymamy zuzycie pracy na 1 kg skroplin

[2-377]

gdzie j — sprawnosé kompresora. Wyrazajac entalpie i2 i entropie S2
jako funkcje ci$nienia oraz temperatury po kompresji, mozna stwierdzic,
ze praca L ma minimum dla okre$lonego cisnienia (dla powietrza 275 at).

Temu ci$nieniu odpowiada¢ bedg minimalne koszty produkcyjne pro-
cesu.

Koszty inwestycyjne tego procesu rosng z podwyzszeniem cisnienia
i mogg by¢ okreslone. Suma obu rodzajow kosztow mieé stad bedzie tez
swoje minimum, odpowiadajgc cisnieniu, ktore jest ostatecznie stosowane
w tym procesie (dla powietrza 200 at).
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2.3.7. Nieodwracalno$¢ cyklu Lindego

Zuzycie pracy w maszynie Lindego jest znacznie wyzsze od pracy
minimalnej Lm. Nadwyzka liczona na 1 kg gazu sprezanego wynosi

AL = L—zLm [2-378]

gdzie L — praca sprezania 1 kg gazu, a Lm — praca minimalna liczona
na 1 kg skroplin. Nadwyzka ta jest miarg nieodwracalnoSci proceso-
wych.

Sposéb okre$lania pracy izotermicznego sprezania 1 kg gazu przed-
stawiono na rys. 2-39, sposéb za$ okre$lania pracy minimalnej skroplenia
1 kg gazu — na rys. 2-49. Uwzgledniajac stopien kondensacji z znaj-
dziemy wedtug ostatniego réwnania nadwyzke pracy (straty pracy).

Wykres (i, S) pozwala przedstawi¢ AL w postaci odcinka (rys. 2-51).
Prace L izotermicznego sprezania 1 kg gazu (1, 2) stosownie do wczesniej-

Rys. 2-51. Nieodwra-
calno$¢ cyklu Lin-
dego

szych rozwazan (rys. 2-40) przedstawia odcinek (2, 9) na rys. 2-51. Nato-
miast prace minimalng Lmskroplenia 1 kg gazu stosownie do poprzednich
rozwazan podaje odcinek (1, 8 na rys. 2-51. Prowadzimy nastepnie linie
(1, 1. Opierajac sie na wyrazeniu [2-375], mamy
ii—i2 D) 6, 7) 6 7
Z= —1=y7 = BT~ = {!,8) = e 1>379)
Stad wynika, ze odcinek (6, 7) jest rowny iloczynowi (zLm) czyli pracy
minimalnej skraplania, liczac na 1 kg gazu sprezanego. Stad wynika, ze
stosownie do wyrazenia [2-378] roznica odcinkéw (2, 9) i (6, 7) jest stratg
pracy AL na nieodwracalnos$ci procesowe.
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Nieodwracalnosci te sg sumg nieodwracalnosci spowodowanych za-
worem dfawigcym ALr oraz wymiennikiem ciepta ALw:

AL = ALr-\-ALw [2-380]

W wymienniku bowiem ma miejsce nieodwracalne przenikanie cie-
pta. Jezeli nawet temperatura gazu odlotowego (5) bedzie niemal rowna
temperaturze gazu po sprezeniu (2), to jednak na drugim kofAcu wymien-
nika, jak wskazano na rys. 2-50, ma miejsce duza roznica temperatur
odpowiadajgca punktom 1 i 3. Gaz sprezony opuszczajacy wymiennik (3)
ma zawsze znacznie wyzszg temperature niz niskoci$nieniowa para znad
gazu skroplonego (4). Stad nawet przy doskonalej konwekcji wystepujg
w tym wymienniku skoiczone réznice temperatur, a wiec i nieodwracal-
nosci.

Nieodwracalnos¢ spowodowang zaworem redukcyjnym mozna okre-
§li¢ rozpatrujagc prace minimalng L3 otrzymania stanu gazu, jaki ma on
przed zaworem (3), wychodzac ze stanu (1) — (rys. 2-52), oraz prace mi-
nimalng L4 otrzymania stanu (4) — a wiec takiego jak za zaworem re-

Rys. 2-52. Nieodwracalno$¢ zaworu redukcyjnego

dukcyjnym. Widoczne jest, ze L3> L4, a wiec jezeli stan (4) osiggnelismy
ze stanu (3) w sposob nieodwracalny, czyli proces biegtby po linii (1, 2
3, 4), wtym (1, 2, 3) odwracalnie, wéwczas w poréwnaniu z odwracalnym
procesem (1, 4) konieczna jest nadwyzka wktadu pracy
ALr — Lj. [2-381]
Nadwyzka ta jest miarg nieodwracalnosci spowodowanej zaworem.
Rowniez tatwo wyznaczy¢ nieodwracalno$¢ zaworu ALr na wykresie
(T, S) przedstawionym na rys. 2-52. Stosownie do rdwnania [2-371] praca
odwracalnej przemiany (1, 2, 3) wynosi
N3 = M0N £3—ii 139) [2-382]
adla (1, 9

L4= TOSi-S4-(i'-id [2-383]
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Odejmujac od siebie te wyrazenia, przy uwzglednieniu, ze (i3= i4), otrzy-
mamy wyrazenie nieodwracalnosci zaworu
ALR=TQS4-S 3 [2-384]

Warto$ci tej odpowiada na rys. 2-52 zakreskowane pole pod izoter-
ma TO (temperatury kompresji) w zakresie zmian entropii w zaworze dia-
wigcym, tj. od stanu 3 do 4.

Jeszcze prosciej wynika to z réwnania prawa Gouya-Stodoli [2-373],
jezeli weZmie sie pod uwage, ze podczas procesu dtawienia zachodzi
wzrost entropii tylko przeptywajacego ptynu, a nie otoczenia, gdyz pro-
ces jest adiabatyczny. Stad warto$¢ AS tego réwnania jest réwnoznaczna
zrbznicg S4—S3.

Znajac nieodwracalnosci ogbélne AL oraz nieodwracalno$ci zaworu

dtawigcego ALR, z rdwnania znajdziemy nieodwracalnos¢ wymienni-
ka AL w.

2.3.8. Ulepszenia cyklu Lindego

Ulepszenia te polegaja na zredukowaniu nieodwracalnosci proceso-
wych. Nieodwracalnosci zaworu mozna zredukowaé przez zastosowanie
cyklu dwustopniowego (rys. 2-53).

Stosuje sie tu dwustopniowg kompresje i dwustopniowg ekspansje
w zaworach dfawigcych. W stopniu pierwszym spreza sie gaz do cisnienia
posredniego p2 (dla powietrza 100 at). Do tak sprezonego gazu dotgcza

sie pewng ilos¢ gazu z wewnetrznego wymiennika ciepta, tak ze w stopniu
drugim ulega sprezeniu ilos¢ £2 (liczac na 1 kg gazu surowego). Ta ilosé
gazu po przejsciu przez wewnetrzny wymiennik ciepta rozpreza sie od
ci$nienia posredniego p2 w pierwszym zaworze. Cze$¢ tego gazu (z2~ 1)
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zawraca przez wymiennik do drugiego kompresora, reszta za$ (1 kg) prze-
ptywa przez drugi zawor dtawigcy ekspandujgcy do cisnienia normalnego.
Powstaje z0 cieczy, natomiast (1—z0 Pary wraca przez zewnetrzny wy-
miennik.

W pierwszym zaworze rozpreza sie z2> 1 kg gazu (liczac na 1 kg
gazu surowego), ostatecznemu za$ rozprezeniu do cisnienia normalnego
w zaworze drugim, bedacym Zrodtem wiekszych nieodwracalnosci, pod-
lega juz tylko cze$¢ gazu (1 kg < z2. Stad og6lne nieodwracalnosci sg
mniejsze niz w cyklu jednostopniowym, gdzie cata masa gazu rozpreza
sie do ci$nienia koricowego. Oznacza to zmniejszenie zuzycia pracy w cyklu
dwustopniowym rzedu 30% (dla powietrza zuzycie energii w cyklu dwu-
stopniowym jest rzedu L = 488 kcal/kg w poréwnaniu z pracg minimal-
ng Lm= 161 kcal/kg).

Drugi sposob polepszenia cyklu Lindego wiaze sie z wymiennikiem
ciepta. Stosuje sie tu dochtadzanie gazu sprezonego za pomoca maszyny
chiodniczej (rys. 2-54). Chtodzenie wprost za kompresorem bytoby jednak
niestuszne, gdyz wtedy nie wykorzystywatoby sie catego zapasu ,,zimna”

Rys. 2-54. Cykl Lindego z dochtadzaniem

gazu odlotowego (ktory ogrzatby sie tylko do temperatury, jakg miatby
gaz sprezony opuszczajacy chtodnice). Stad wymiennik ciepta jest tu roz-
dzielony i miedzy jego czesci jest wstawiona chtodnica odprowadzajgca
ciepto Qc do maszyny chtodniczej. Te ilo$¢ ciepta Qc oraz ciepto odpo-
wiadajace pewnej sekcji wymiennika Qw mozna tatwo odczyta¢ na wy-
kresie (T, i) jako zmiany entalpii na odpowiednich izobarach.
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Bilans wymiennika wraz z chtodnicg przedstawia nastepujace réw-

nanie: . : s
h = Qc+iX~z)ix+ixz [2-385]

Stad mozna okresli¢ stopien kondensacji z'
I_ ’i 9 e (80
iH
Ale pierwszy utamek wedtug [2-375] to stopien kondensacji zwyktej cyklu.
Skad wynika

[2-386]

2'=z+ —r | [2-387]

A wiec wydajnos$¢ (stopien kondensacji) w cyklu z dochfadzaniem jest
wyzsza niz w cyklu zwyktym.
Zuzycie pracy w cyklu z dochtadzaniem obejmuje prace kompresora

maszyny Lindego Lk oraz maszyny chtodniczej Lc. Na 1 kg otrzymanej
cieczy mamy wiec
L= 0 2)) [2-388]

gdzie Lk — odnosi sie do 1 kg gazu sprezonego, a /2 — sprawnos$¢ chtod-
nicza maszyny dochtadzajacej, czyli QcfLc.

Uwzgledniajagc warto$¢ z' [2-385] w ostatnim réwnaniu mozna wy-
kazaé, ze zuzycie pracy jest ok. 30°/o nizsze niz w maszynie zwyktej (a wiec
tego rzedu jak w maszynie 2-stopniowej).

2.3.9. Metoda Claud’a

Metoda ta zmniejsza nieodwracalnosci zaworu redukcyjnego przez
ekspansje czesci gazu w rozprezarce (rys. 2-55) (a wiec w sposob niemal
odwracalny), dostarczajgc przez to prace Le. Ze wzgledu na trudnoSci

Rys. 2-55. Zasada cyklu Claude’a
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techniczne (smarowanie w niskiej temperaturze) nie udaje sie rozprezaé
w tym silniku catego gazu, ale tylko cze$¢ i to w temperaturze wyzszej
od tej, jaka panuje za zaworem redukcyjnym.

Bilans tego procesu (bez sprezarki) przedstawia rownanie

i2=Zch+il—zJh+Lc [2-389]
Prace uzyskana w rozprezarce mozna przedstawi¢ w postaci iloczynu
Le= ze(h~i4 [2-390]

gdzie ze — cze$é gazu, jaka przeptywa przez rozprezarke.
Stad otrzymujemy stopien kondensacji cyklu Clauda
" e :3| i“i“ [2-391]
Pierwszy z utamkéw to wedtug zaleznos$ci [2-375] stopiehh kondensa-
cji w zwyktym cyklu Lindego z, skad wynika

2= 272+2 e—r.]' [2-392]

A wiec stopien kondensacji (wydajnosé) metody Clauda jest wyzsza niz
w jednostopniowym cyklu Lindego.
Zuzycie pracy w maszynie Clauda mozna okre$li¢ nastepujgco:

L Y zeh-h) [2-393]

Zr

Rys. 2-56. Schemat cyklu Heylandta
gdzie Lk — praca sprezania 1 kg gazu. Uwzgledniajgc warto$¢ zc mozna
wykazac, ze zuzycie petne pracy L jest tu tego samego rzedu jak w dwu-
stopniowej maszynie Lindego.
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Pewng modyfikacja procesu Clauda jest system Heylandta, gdzie
ekspansja w silniku przebiega w rejonie wyzszych temperatur. Gaz po
ekspansji w rozprezarce wprowadza sie tu nie do dolnej czeSci, ale do
Srodkowej czesci wymiennika, jak to wskazano na rys. 2-56. Unika sie

przez to trudnos$ci technicznych spotykanych przy ekspansji w nizszych
temperaturach, a osigga wydajno$¢ nieco wiekszg niz w innych cyklach.

Inng modyfikacje stanowi proces Le Rouge’a, w ktdrym ekspansja
w zaworze diawigcym nastepuje do ci$nienia ok. 6 ata i pod tym cisnie-
niem zbiera sie kondensat (rys. 2-57). Opary po przejsciu przez czes¢ wy-
miennika ciepta rozprezajg sie do normalnego ci$nienia w rozprezarce,
co pozwala odzyska¢ czes¢ wkiadu pracy.

2.3.10. Napetnianie butli skroplonym gazem

Jest to wazny problem techniczny, ktéry najtatwiej wyjasni¢ przy
pomocy znanego z fizyki wykresu (p, v). Wykres taki, jak wskazano na
rys. 2-58, obejmuje zwykle faze cieklg i gazowg. Linia graniczna OA daje
objeto$¢ fazy statej w warunkach topnienia, linia BC — objeto$¢ fazy
ciektej krzepnacej (w réwnowadze z tg faza stalg), linia BK — objetosci
cieczy wrzacej v (w stanie rownowagi ze swa parg), a linia KD — obje-
tosci wiasciwe tej pary v". Krzywa graniczna ciecz — para ma maksimum
w punkcie krytycznym K (v' = v"), ktéremu odpowiada zatem warunek
(dp/dv)K= 0.

Na wykresach tego typu przedstawione sg zwykle peki izoterm.
W zakresie dwufazowym ciecz — para (lub ciato state — ciecz) majg one
przebieg poziomy, pokrywajg sie z izobarami. Zmiana fazy (parowanie,
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topnienie) jest bowiem procesem izobaryczno-izotermicznym. W zakresie
cieczy (miedzy liniami BC i BK) lub tez w zakresie fazy statej (na lewo
od linii OA) majg one przebieg bardzo stromy, co jest wynikiem zni-

6 H

Rys. 2-58. Wykres p, v dla uktadu ciecz-para

kornej scisliwosci tych faz skondensowanych. W zakresie pary nienasy-
conej (na prawo od krzywej KD) izotermy te majg matg pochytos¢ przy-
bierajgc w miare oddalania od stanu krytycznego przebieg hiperbolicz-
ny, stosownie do prawa Boyle’a (pv — const).

Na wykresie tym mozna tez przedstawi¢ linie statego utamka ma-
sowego pary X w mieszaninie (ciecz — para nasycona).

v=v(l—x)+v"x [2-394]
gdzie warto$¢ v' dla okre$lonej temperatury lub ci$nienia odczytuje sie
z przebiegu linii granicznej cieczy BK (x = 0), a wartosci v"' — z linii KD

(x = 1). Tak okreslone linie statej wilgotnosci pary (x = const) sg przed-
stawione na wykresie w postaci linii przerywanych.

Wykres (p, v) jest przydatny do badania przemian izochorycznych
(przy statej objetoSci v —const). A wiec np. mozna stwierdzi¢, ktora
z faz zniknie przy ogrzewaniu mieszaniny cieczy i pary (rys. 2-58). Wi-
doczne jest, ze przy duzym udziale cieczy xx i ogrzewaniu od tx do t2
nastagpi zanik pary (H). Natomiast przy duzej zawartosSci pary x2 w sta-

nie poczatkowym D i po ogrzaniu do temperatury t2 nastepuje zupeiny
zanik cieczy F.
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Taka przemiana izochoryczna zachodzi wiasnie przy napetnianiu bu-
tli stalowych skroplonym gazem. Butla taka moze byé napetniona tylko
czesSciowo, tak ze utamek objetosci pary nie moze by¢ mniejszy od xt.
Chodzi o to, by przy przypadkowym ogrzaniu sie butli do temperatury t2
pozostata w niej zawsze faza gazowa. Wowczas ci$nienie osiggnie umiar-
kowang warto$¢ Pi robwng preznosci tej pary w temperaturze t2. Natomiast
przy zbyt duzym napetnieniu butli cieczg x<xi i ogrzaniu jej do t2
(MR) nastapi zanik pary. Wobec bardzo stromego przebiegu izoterm
w sferze cieczy temperaturze t2 odpowiada bardzo wysokie cisnienie pR,
ktére moze przewyzszy¢ wytrzymatos¢ butli i spowodowaé jej wybuch.

Widoczne jest z wykresu, ze jezeli znane sg temperatura otoczenia t1
oraz maksymalna temperatura t2 na jakg moze by¢ butla narazona, wéw-
czas wynika stgd maksymalny stopied napetniania butli lub minimalny
utamek objetosci parowej w butli xx. W rzeczywisto$ci stopien zapetnie-
nia butli ciecza musi by¢ mniejszy od tego granicznego, co tez podaja
opracowane na tej zasadzie normy.
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Rozdziat 3

PROCESY PRZEMIAN FAZOWYCH






SYM

NS XC + =92 0TSX  Q+~20 9

moow>
|

BOLE DO ROzZDZ. 3

aktywnos¢

ciepto wiasciwe

$rednica

powierzchnia przekroju otworka
przyspieszenie grawitacyjne
entalpia

wspoétczynnik przenikania ciepta
liczba dziatow

preznos¢ pary

efekt cieplny, natezenie strumienia cieplnego
ciepto parowania

temperatura

predkos¢ liniowa

utamek molowy w cieczy
utamek molowy w parze
utamek molowy w suréwce

oznaczenie roztworu, sktadnika
oznaczenie roztworu, sktadnika
ciepto wiasciwe, stezenie
oznaczenie destylatu

— oznaczenie ,,ekstrapary”
F —apowierzchnia grzejna
G —milo$¢ destylatu (na 1 kg pary wodnej)

H —
K —

wysokos¢
oznaczenie kondensatu, wspotczynnik réwnowagi

L — praca techniczna, ilo$¢ roztworu w kotle, ciepto molowe parowania

M —s

oznaczenie mieszaniny, masa, masa czasteczkowa

N —* liczba krysztatéw, moli

0o —
P —
Q —
R —
S B

oznaczenie odcieku

ci$nienie og6lne, oznaczenie pary grzejnej
ciepto

oznaczenie roztworu zatezonego, stata gazowa
oznaczenie suréwki, entropia

T —atemperatura czynnika grzejnego, temperatura bezwzgledna

vV —

oznaczenie oparéw przy destylacji
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masa rozpuszczalnika, oznaczenie opar6w, masa, oznaczenie cieczy wyczerpa-
nej

X — zawarto$¢ sktadnika rozpuszczonego (utamek masowy)
Y — zawarto$¢ kg rozpuszczalnika na 1 kg sktadnika rozpuszczonego (,,soli”)
Z — stopien destylacji (Zd) lub kondensacji (Zk)

a — czynnik odparowania, lotno$¢ wzgledna

fi — czynnik samoodparowania

X — wspotczynnik aktywnos$ci w roztworze

e — stopien nasycenia

e — sprawnos$¢ chtodziarki absorpcyjnej

A — roznica

2 — suma

Fr — liczba Frouda



3. PROCESY PRZEMIAN FAZOWYCH

3.1. Zatezanie roztwordw ciala statego

3.1.1. Wykresy fazowe i entalpowe dla roztworéw

Wobec wptywu catego szeregu parametrow (stezenia, preznosSci pary,
ciepta wiasciwego, ciepta rozciefnczenia itp.) na przebieg procesu zate-
zania roztworu nielotnego ciata statego szczeg6lne znaczenie mie¢ bedg
metody graficzne. Stosuje sie dwa rodzaje wykresow: fazowe i entalpo-
we.

Wykresy fazowe mozna przedstawia¢ w rozmaitych uktadach wspot-
rzednych o zmiennych: p — prezno$¢ pary nad roztworem, t — tempe-
ratura wrzenia, x — zawarto$¢ ciata statego w roztworze (utamek molo-
wy, stezenie). Prezno$¢ pary nad roztworem maleje ze wzrostem jego
stezenia. W przypadku niewielkich stezen obnizenie to w danej tempe-
raturze jest proporcjonalne do utamka ciata rozpuszczonego (prawo
Raoulta). Przy wyzszych stezeniach wystepuja odchylenia. Opierajac sie
na danych doswiadczalnych preznosci pary, mozna przedstawi¢ pek izo-
term preznos$ci par w zaleznos$ci od utamka molowego ciata rozpuszczonego
(rys. 3-1). Mozliwy jest tez inny uktad, a mianowicie pek linii statego
stezenia (rys. 3-2) w zaleznosci od temperatury. Przebieg linii na tych
wykresach jest ograniczony stanami roztworu nasyconego (linia prze-
rywana).

Prowadzac linie statlego ci$nienia (p = const) na wykresie izoterm
mozna okresli¢ (z przecieé z tymi izotermami) temperatury wrzenia w za-
leznosci od stezenia pod okreslonym cisnieniem (na rys. 3-1). Wyniki te
mozna przedstawi¢ na osobnym wykresie (rys. 3-3). Linia AB przedsta-
wia izobare Pv Wykres ten wskazuje, ze roztwdr o stezeniu xc — ma
temperature wrzenia odpowiadajgcg punktowi C. W stanie réwnowagi
z tym roztworem jest para przegrzana o stanie odpowiadajagcym punkto-
wi D. Para nasycona pod cisnieniem Px ma temperature odpowiadajaca
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punktowi A (para nad czystym rozpuszczalnikiem x ~ 0). Stad odcinek DA
okre$la stopien przegrzania pary nad roztworem o stezeniu xc. Najbar-
dziej przegrzana bedzie para nad roztworem nasyconym xB. Stan tej pary
okresla punkt E.

Tak wiec uktad linii AB i AE okresla izobare rownowagi Ph przy
czym linia AB odnosi sie do cieczy (stezenie cieczy w zaleznosci od tem-

Rys. 3-2. Prezno$¢ pary nad roztworami
soli

Rys. 3-3. lzobary dla
roztworow soli

peratury wrzenia), a linia AE do pary bedacej w rdwnowadze z tg ciecza.
Dla innych ci$nief otrzymamy analogiczne krzywe cieczy przedstawiajgce
temperatury wrzenia roztworéw w zaleznosci od stezenia pod tymi ci$nie-
niami.

Wykresy entalpowe sg oparte na znajomosci danych termochemicz-
nych, a w szczegdlnosci ciepta rozciefczenia. Przy okres$laniu .entalpii
roztworu trzeba zdefiniowaé stany odniesienia entalpii. Poniewaz inte-
resujg nas tylko réznice entalpii (efekty cieplne), stagd stany te mozna
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przyjmowaé¢ dowolnie, a co wiecej inny stan odniesienia mozna przyjac
dla rozpuszczalnika, a inny dla ciata rozpuszczonego.

Zwykle dla rozpuszczalnika przyjmuje sie ten stan przy temp. 0°C,
a dla ciata rozpuszczonego stan nieskonczonego rozcienczenia w tempe-
raturze standardowej (20, 18 lub 25°). Chodzi o to, by nie wprowadza¢ do
obliczen wiasnosci fazy statej.

Wyznaczenie izotermy podstawowej na wykresie stanowi do$¢ za-
sadniczy problem. Przypusémy, ze do jednostki masy roztworu (1 kg lub
1 mol), zawierajacej utamki: x — ciata statego rozpuszczonego oraz x' —
rozpuszczalnika, doprowadzamy bardzo duzg ilos¢: (W—x') rozpuszczal-
nika, gdzie W ~>x . Po zmieszaniu otrzymamy wiec roztwor niemal nie-
skonczenie rozcieniczony zawierajacy W rozpuszczalnika i x ciata statego.

Utrzymaniu stalej temperatury w czasie rozcienczania towarzyszyt

efekt cieplny Q réwny roznicy entalpii uktadu po zmieszaniu im oraz
entalpii sktadnikéw przed zmieszaniem

Q= [3-11
Entalpia roztworu przed zmieszaniem wynosita i (warto$¢ szukana),
rozpuszczalnika za$ wynosita ir (na jednostke masy). Stad wynika

is=i+(W-x)ir [3-2]
Po zmieszaniu w roztworze niemal nieskoAczenie rozcieAczonym wystar-
czy uwzglednié¢ tylko entalpie rozpuszczalnika, gdyz wedtug zatozenia

entalpia ciata statego rozpuszczonego jest tu zerowa.
Otrzymamy wiec stad

im= Wir [3-3]
W stawiajgc te wyrazenia do rownania [3-1], otrzymamy
Q=wir- [i+(W~x)ir]=x"ir~i [3-4]

Uwzgledniajgc, ze warto$¢ x' jest réwna (1—0) oraz oznaczajac przez q
efekt cieplny na jednostke masy ciata statego, czyli Q/x, otrzymamy osta-
tecznie rownanie izotermy podstawowej

i = (1—x) ir—gx [3-5]

Literatura termochemiczna podaje warto$ci q oznaczajgce ciepto roz-
cienczenia roztworu o sktadzie x A w stosunku do stanu odpowiadajgcego
sktadowi x i odniesione do 1 kg ciata rozpuszczonego.

Stad dla dowolnego x mozna odczyta¢ gAx — czyli ciepto rozcien-
czenia roztworu A do stezenia x oraz wyekstrapolowang wartos¢ dAO,
czyli ciepto nieskoriczonego rozcienczenia roztworu A (do x = 0).

Rdéznica tych pozycji to ciepto nieskorniczonego rozcienczenia roztwo-

ru x
0= du~4a, [3-6]
Uwzgledniajac tez zmiane znaku w odniesieniu do rozwazan tech-
nicznych, gdzie ciepto doprowadzone do uktadu traktujemy jako dodatnie

16 Inzynieria procesowa
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(w przeciwieAstwie do tabeli termochemicznych), mozna stad okresli¢
wartos¢ gx0 (réwne —q”~0) i przedstawi¢ je w zaleznosci od X (rys. 3-4).
Otrzymany wykres podaje wartosci ciepta nieskonczonego rozcienczenia,
ktore mozemy wykorzysta¢ w réwnaniu izotermy podstawowej. Dysponu-
jac entalpig rozpuszczalnika it w temperaturze standardowej (np. 20°C)

Rys. 3-4. Ciepto rozcienczania

wzgledem stanu odniesienia dla rozpuszczalnika (0°C), na zasadzie tego
réwnania q = f(x) mozemy wykresli¢ przebieg izotermy podstawowej
(rys. 3-5). lzoterma ta tSjest ograniczona, co wynika z rozpuszczalnosci
fazy statej na wykresie fazowym. Zwykle jednak oblicza sie te izoterme

Rys. 3-5. Iziotermy na wykresie entalpowym

dla stezen wiekszych (ekstrapolacja) w celu ufatwienia potem obliczen
innych izoterm.

Inne izotermy okre$la sie za pomoca ciepta witasciwego roztworu Cx
w zaleznosci od stezenia. Dla okreSlonego stezenia réznica wspotrzednej
izotermy t wzgledem izotermy podstawowej tSwyrazi sie nastepujaco:

t
I-is= Jcxat ex(t-t9 [3-7]
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W przypadku niewielkiej zaleznosci Cx od temperatury mozna unik-
ng¢ catkowania. W ten sposob okre$lamy inne wspétrzedne tej izotermy
(dla innych stezen). Analogicznie tez wykres$la sie izotermy dla innych
temperatur. Oczywiscie podajg one entalpie na 1 kg roztworu.

Pole izoterm cieczy jest ograniczone izobarg wrzenia, ktorej 'prze-
bieg mozna wyznaczy¢ na zasadzie wykresu fazowego. Dane za$ entalpii
dla pary rozpuszczalnika pozwalajg na lewej osi wykresu przedstawic¢ te
wartosci, a — co wiecej — poniewaz entalpia mieszania para — roztwor
wrzacy musi byé addytywna, otrzymamy stad entalpie proporcjonalne

do stezen, czyli prostoliniowy przebieg izoterm w sferze dwufazowej (pa-
ra — roztwor wrzacy) — jak to przedstawiono na rys. 3-6. Wykres tego
typu odnosi sie oczywiscie tylko do jednego cisnienia. Pozwala on prze-
prowadzi¢ w sposéb przejrzysty bilanse materiatowe i cieplne, wedtug
dalej omowionych regut.

3.1.2. Reguty wykresu entalpowego

Bilans materiatowy mieszania A kg roztworu o zawarto$ci sktadnika
rozpuszczonego X A (utamek masowy) oraz B kg roztworu o zawartosci
Xgma nastepujaca postac:

A+B =M [3-8]
gdzie M — masa mieszaniny.

Bilans skiadnika rozpuszczonego przedstawi sie roGwnaniem

AXAYBX.g = MXm [3-9]
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gdzie XM— zawarto$¢ sktadnika rozpuszczonego w powstatej mieszaninie.
Eliminujac z ostatniego réwnania M, otrzymujemy po przeksztatceniu

B (XB- XM = A (XM- XA [3-10]
Rownanie to ma posta¢ rownania réwnowagi dzwigni o ciezarach A i B

i ramionach (XB~XM oraz (XM—X), co mozna przedstawi¢ na wykre-
sie 3-7.

Rys. 3-7. Regufa linii
prostej dla mieszania
adiabatycznego

Reguta dzwigni aktualna zaréwno dla mieszania, jak i rozdziatu bar-
dzo utatwia rachunki bilansu materiatowego.
Bilans cieplny mieszania adiabatycznego przedstawia réwnanie

AI*~\~Big = Mijy [3-11]

Zastepujac tu M sumg (A+B), otrzymamy réwniez réwnanie reguty dzwig-
ni dla entalpii (ale przy mieszaniu tylko adiabatycznym)

B (iB—M) = A (iM—ia) [3-12]

Dzielagc obydwa réwnania dzwigni (dla sktadow i entalpii), otrzyma-
my

IB ~IM _1
XMX. AB- XM [3-13]

Jest to rownanie linii prostej, ktdre wskazuje, ze punkt M na wykresie
(X, i) lezy na prostej taczacej punkty A i B. Jest to reguta linii prostej
dla adiabatycznego mieszania, stanowigca tez wazne utatwienie obliczen
cieplnych.

W przypadku mieszania nieadiabatycznego, np. przy oddawaniu cie-
pta, rownanie entalpowe ma postaé

[3-14]
Gdyby ciepto byto doprowadzone, woéwczas pozycja Q (dodatnia) figuro-
wataby po lewej stronie réwnania.
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Oznaczmy przez iMsume entalpii i'M oraz ciepta na 1 kg mieszani-

ny Q/M
A .
VI [3-15]
Wowczas réwnanie bilansu cieplnego bedzie miato postaé
Ai-\-Bi = My, [3-16]

Analogicznie jak dla mieszania adiabatycznego dojdziemy do reguty
linii prostej dla punktéw A, B, M' (rys. 3-8). A wiec od punktu M' zna-

3) b) cl

Rys. 3-8. Reguta przeliczania ciepta

lezionego z reguty linii prostej i reguty dZzwigni odejmujemy wartos¢ Q/M,
znajdujac stan M mieszaniny.
Jezeli jednak wyrazenie ciepta Q potgczymy z wyrazem (BiB) przez
oznaczenie
B 18 _J% [3-17]
wowczas otrzymamy rownanie

Ai.£Bin —Miy [3-18]

Stwierdzamy tu aktualnos$¢ reguty linii prostej dla punktéw A, B', M.
A wiec od punktu B odkiadamy ,,w dé+” odcinek (Q/B), znajdujemy punkt
B'. Dalej z reguty linii prostej i reguty dzwigni znajdujemy punkt M (stan
mieszaniny) na odcinku AB' (rys. 3-8b).

Wreszcie podstawienie

Q [3-19]

prowadzi do rdwnania
Ai'+BiR= Mi, [3-20]

a wiec do reguty linii prostej na odcinku A'MB (rys. 3-8c). Od punktu A
mozna wiec odtozyé ,w d6+” odcinek (Q/A) i z reguty dzwigni i linii pro-
stej okresli¢ stan mieszaniny M na odcinku A'B.
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Rozwazania te dajg prosty sposob graficzny przeliczania efektu ciepl-
nego towarzyszacego procesowi mieszania (lub rozdzielania) na jednostke
masy sktadnikéw lub mieszaniny. Jezeli mamy efekt cieplny na kg sktad-
nika A (Q/A), jak wskazano na rys. 3-9, wystarczy odtozy¢é w dowolnym

Rys. 3-9. Zwigzek miedzy
cieplarni przemiany

miejscu dla xA warto$¢ (Q/A), a dalej wedtug wskazanej konstrukcji ta-
two znajdziemy (Q/M) na linii XM= const oraz (Q/B) na linii XB = const.
Zalezno$¢ miedzy wielkosciami (Q/A), (Q/B), (Q/M) — ujmuje wiec prosta
konstrukcja geometryczna (reguta graficzna). Potozenie odcinkow (Q/A),
(Q/B), (Q/M) nie jest w zadnym stopniu zwigzane z wartosciami entalpii
ij, Ib, Im (nie muszag by¢ znane). Reguta ta ma duze znaczenie praktyczne.

3.1.3. Bilans wyparki jednodziatowej

Do wyparki (rys. 3-10) doptywa S kg suréwki o zawartosci X$ skiad-
nika rozpuszczonego. Wyparke opuszcza R kg roztworu zatezonego do za-

wartosci XR oraz W kg oparéw. Réwnanie bilansu og6lnego ma tu po-
stac

S=R+W [3-21]
a bilansu sktadnika rozpuszczonego
= RXr [3-22]
Eliminujgc z tych réwnan R, mozna obliczy¢ ilos¢ oparéw

[3-23]

Te ilosci oparéw sa na og6t duze, np. przy zatezeniu S = 100 kg roz-
tworu o stezeniu X$ — 0,05 do stezenia X R= 0,50 otrzymuje sig oparéw
az W — 90 kg.

Bilans cieplny przedstawia konstrukcja na rys. 3-10. Suréwka o skia-
dzie Xs i temperaturze tR jest tak odparowana, ze roztwOr opuszczajacy
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ma sktad XR i temperature tR. Te samg temperature ma mieszanina cieczy
i pary w wyparce, co daje potozenie punktu 2. Odcinek (i, 2), oznacza ilos¢
ciepta (Q/S) na 1 kg surowki. Punkt 3 oznacza stan roztworu stezonego,
a punkt 4 — oparéw. To samo ciepto, ale na 1 kg oparéw Q/W, przedstawia

/

Rys. 3-10. Bilans wyparki jednodziatowej

wedtug poprzednio podanej reguty odcinek (4, 5), ciepto za$ na 1 kg stezo-
nego roztworu (Q/R) odcinek (3, 6).

Wyparka jest ogrzewana parg wodng nasycong. Cisnienie tej pary
musi by¢ wyzsze od cisnienia panujagcego wewnatrz wyparki. Kondensat
bowiem pary grzejnej musi mie¢ temperature nieco wyzsza od tempera-
tury roztworu wrzacego tR. Przedtuzajac izoterme tR w zakresie cieczy
az do X = 0 (kondensat), znajdziemy izobare przechodzgcg przez punkt
(X = 0) tR (rys. 3-11). Cisnienie pary musi by¢ nieco wyzsze od tej war-

Rys. 3-11. Okreslenia
spadku cisnienia w wy-
pajrce
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tosci (dla pokonania oporéw konwekcji ciepta). A wiec widoczne jest, ze
w wyparce musi wystepowaé roznica ciSnien miedzy parg grzejng i opa-
rami wieksza niz (Pt—P).

llo$¢ zuzytej pary grzejnej na 1 kg oparéw (Po/W) moze by¢ obliczo-
na przez podzielenie ciepta (Q/W) z wykresu przez ciepto kondensacji pary
grzejnej lub [i"—i")

gdzie iloczyn — oznacza tez ilo$¢ ciepta doprowadzonego Q.

Jezeliby suréwka byta podgrzana przed wejsciem do wyparki do tem-
peratury tR, wéwczas ilos¢ ciepta (Q/W) bedzie bliska cieptu kondensacji
pary grzejnej (i"—i"), skad wynika, ze (POW #=*1), czyli ze .na 1 kg oparéw
przypada 1 kg pary grzejnej.

Wyparka moze pracowa¢ w sposob ciggty lub okresowy. Przy sposo-
bie ciagtym w komorze znajduje sie roztwdér o stezeniu wysokim: X R, stad
0 znacznej lepkosci — a wiec o wzglednie niskim wspdtczynniku wnikania
ciepta przez konwekcje a, co powoduje umiarkowang intensywnos$¢ paro-
wania. Natomiast przy odparowaniu okresowym lub pétokresowym (ze
statym doptywem suréwki), stezenie cieczy w komorze wyparki stopniowo
wzrasta od Xs do XR, a wiec $redni wspoétczynnik konwekcji jest wyzszy
niz w procesie cigglym. Réwniez temperatura wrzenia w komorze stop-
niowo wzrasta od ts do tR>a wiec rdznica $rednia temperatur At pary grzej-
nej (stata) i cieczy w wyparce jest wyzsza niz w procesie cigglym. Stad
natezenie przeptywu ciepta (a At) a wiec i $rednia intensywno$¢ zatezania
bedzie wigksza w procesie okresowym.

Obliczanie powierzchni grzejnej w wyparce ciggtej jest stosunkowo
proste i opiera sie na rownaniu

q—k(T—tRF [3-25]
gdzie T — temperatura pary grzejnej, tR — roztworu stezonego (zapet-
niajgcego rowniez aparat), a ¢ — wspotczynnik ogolny przenikania ciepta
(warto$¢ stata dla tego procesu ciggtego). Ciepto g moze byé okreslone
z wykresu przez odczytanie warto$ci Q/S przy znanym natezeniu przepty-
wu suréwki S na godzine.

W przypadku procesu okresowego aktualne jest rdwnanie roznicz-
kowe

dQ = k(T—t)Fdz [3-26]
gdzie t — temperatura cieczy w wyparce w danej chwili. Wspo6tczynnik
przenikania ciepta k jest zmienny w czasie, gdyz zmienia sie temperatura
i stezenie roztworu, a wiec i jego lepkos¢. Czas trwania procesu okreso-
wego znajdziemy stad nastepujaco:

Q
f dQ
J k(T-t) [3-27]
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Wystepujg tu dwa etapy procesu. Etap pierwszy to zagrzewanie suréw-
ki, ktdremu odpowiada odcinek (1, 4) na rys. 3-12. Dla kilku stanéw pos$red-
nich miedzy punktami 1 i 4, np. dla stanu 5 mozna odczyta¢ zaréwno
ciepto Q5, jak i temperature t5 Dysponujac wartosciami wspotczynnikdw

Q

X$ XR 0 (03 ®x @

Rys. 3-12. Metoda obliczania wyparki okresowej

przenikania ciepta dla roztworu o sktadzie x3, mozemy okresli¢ wartos¢ k3
odpowiadajgca tej temperaturze. Analogicznie mozna znalez¢ szereg war-
tosci (k, t, Q) dla wielu innych momentéw pierwszego etapu procesu, tj.
podgrzewania.

Drugiemu etapowi procesu, tj. wrzeniu izobarycznemu, odpowiada od-
cinek (4, 3) na izobarze. Rowniez i tu dla dowolnego stanu posredniego,
np. wyrazonego punktem 6, mozna odczyta¢ z wykresu entalpowego za-
rowno ciepto Qe, jak tez temperature t6i sklad X6 Dysponujgc danymi
wspoOtczynnikéw przenikania ciepta, znajdziemy tez warto$¢ k6 odpowiada-
jacg roztworowi o skiadzie X6 wrzacemu w temperaturze t6. Analogicznie
dla innych stanow wrzenia izobarycznego mozna okresla¢ szereg wartosci
(k, t, Q), charakteryzujacych kazdy z tych stanow.

Jezeli teraz znamy temperature pary grzejnej T, woéwczas mozna okre-
$li¢ szereg numerycznych wartosci funkcji

[3-28]

Warto$ci te mozna przedstawi¢ na wykresie (rys. 3-12). Pole pod otrzy-
mang krzywg w zakresie od 0 do Q2stosownie do rownania [3-27] daje nam
warto$¢ catki. Stad, jezeli jest powierzchnia grzejna aparatu, mozna z tego
réwnania okresli¢ czas procesu okresowego lub tez, odwrotnie, mozna obli-
czy¢ powierzchnie grzejng dla zatozonego czasu.
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3.1.4. Bilans wyparki mechanicznej

Wyparka mechaniczna jest ogrzewana witasnymi oparami po adiaba-
tycznym ich sprezeniu od do p2w celu podwyzszenia ich temperatury
(rys. 3-13). Zwykle wyparka taka posiada wymiennik ciepta, gdzie kosztem
ciepta kondensatu K zostaje podgrzany roztwor surowy S.

Rys. 3-13. Schemat wy-
parki mechanicznej

Poniewaz ilos¢ kondensatu K jest mniejsza od ilosci suréwki, wiec
spadek temperatury kondensatu musi by¢ wiekszy niz wzrost temperatury
suréwki (rys. 3-14). W przypadku duzej powierzchni wymiennika i dobrych
warunkow konwekcji mozna dojs¢ do wyréwnania temperatur na ,zim-

Rys. 3-14. Bilanse wyparki mechanicznej

nym” kofAcu wymiennika t0. W koncu ,,gorgcym” jest temperatura konden-
satu tK> ts (ts— temperatura goracej surowki). W wymienniku przebiega
wiec proces typowo nieodwracalny (przeptyw ciepta przy skonczonej réz-
nicy temperatur).

Temperatura suro6wki gorgcej ts moze by¢ znaleziona graficznie
(rys. 3-14). Znajac cisnienie p2 (po kompresji) mozna znalez¢ temperatu-
re tKk kondensatu (izoterma przechodzaca przez punkt A o wspo6trzednych
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(X =0, p2. Odcinek AB oznacza ciepto oddane w wymienniku przez 1 kg

kondensatu podczas jego ochtodzenia do temperatury tQ(Qw/K). Poniewaz
w wyparce zachodzi rozktad

S=K+R [3-29]

surowki S o sktadzie X's na roztwor stezony R ciata statego (,,s0li”) XR oraz
kondensat K, wiec aktualna jest poprzednio poznana reguta wykresu en-
talpowego. Odcinek CD oznacza wiec to samo ciepto wymiennika na 1 kg
roztworu surowego. Stad izoterma przechodzaca przez punkt D daje tem-
perature zagrzanego roztworu przed jego wejsciem do wyparki.

Zuzycie pracy w wyparce moze by¢ znalezione z bilansu cieplnego (bez
wymiennika)

*§5+L = KikA-RiR [3-30]

gdzie is — entalpia suréwki wchodzacej do wyparki, iK — entalpia kon-
densatu opuszczajgcego komore wyparki, iR— entalpia zatezonego roztwo-
ru, a L — zuzycie pracy w kompresorze.

Bilans ten mozna rozwigza¢ graficznie. Entalpie iK oznacza punkt K
na izobarze p2 {X = 0) na rys. 3-15. Entalpie iR oznacza za$ punkt R na

Rys. 3-15. Sprawdzenie obliczenia wyparki mechanicznej

izobarze Pt(XR). Stad wedtug poznanych regut graficznych wykresu ental-
powego odcinek DE bedzie oznaczat doprowadzong energie sprezania na
1 kg surowki (L/S), natomiast odcinek KF — prace na 1 kg kondensatu
(L/K) lub na 1 kg oparéw sprezonych (rys. 3-15). To samo zuzycie pracy
(L/K) musi by¢ rowne odcinkowi (1, 2) na wykresie (i, S) dla pary wodnej,
jezeli opary o cisnieniu px i temperaturze tR zostajg adiabatycznie (S —
= const) sprezone do ci$nienia p2 (praca jest rowna zmianie entalpii w pro-
cesie adiabatycznym). Poréwnanie to stanowi kryterium sprawdzajgce przy-
jete cisnienie p2
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3.1.5. Wyparowanie wielostopniowe

Koncepcja polega na przeprowadzeniu zatezania w Kilku szeregowo
potagczonych wyparkach, z ktérych pierwsza jest ogrzewana parg grzejng
(kottowa lub odlotowg z turbiny), kazdy za$ nastepny dziat jest ogrzewany
oparami z dziatlu poprzedniego. Przez to osiaga sie kilkakrotne zmniej-

Rys. 3-16. Wyparki wielostopniowe

szenie zuzycia pary grzejnej w poréwnaniu ztym samym zatezeniem w wy-
parce jednodziatowej.

Najczesciej stosuje sie baterie wspdipradowa (rys. 3-16a). Poniewaz,
jak poprzednio wyjasniono, cisnienie pary grzejacej dany dziat musi byé
wyzsze od cisnienia oparéw, stad wystepuje spadek cisnienia w catej ba-
terii. Pod wptywem tych réznic cisnienia nastepuje samoczynny przeptyw
roztworu. W ostatnim dziale cisnienie moze by¢ niskie (proznia). Wtedy
skraplacz kondensujacy pod dziataniem zimnej wody (przeponowo lub bez-
przeponowo) musi by¢ podigczony do pompy prézniowej. Wadg tego ukta-
du jest to, ze roztwdr w miare zatezenia przechodzi do dziatéw o coraz to
nizszym cisnieniu. Maleje stagd temperatura wrzenia, a wzrasta lepkos¢.
W ostatnim dziale wspotczynniki kondensacji sg wzglednie niskie, co wy-
maga odpowiedniego zwiekszenia powierzchni grzejnej, o ile chcemy utrzy-
mac¢ wydajnos¢é odparowania wspOtmierng we wszystkich dziatach.

Wady tej nie posiada uktad przedwpradowy (rys. 3-16b), gdzie do
dziatu ostatniego o najnizszym cisnieniu wchodzi roztwor surowy. Wsku-
tek niskiego stezenia lepko$¢ jest tu mata, co daje dobry wspotczynnik
konwekcji. Natomiast w dziale | roztw6r jest ostatecznie zatezony, ale
wskutek wysokiej temperatury tego dziatu lepko$é pozostaje niewysoka,
a wiec dobra jest tez konwekcja. Wadg tego uktadu jest jednak koniecz-
no$¢ pompowania roztworu z dziatu do dziatu (przeptyw w kierunku ro-
sngcego cisnienia).

Niekiedy stosuje sie tez system réwnolegtego zasilania kazdego dziatu
(rys. 3-16¢), wzglednie stosuje sie system mieszany (rys. 3-16d) taczacy
w sobie zalety baterii wspotpradowej i przeciwprgdowe;j.
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Zjawiskiem charakterystycznym sg straty temperatury w wyparce.
Para powstajgca z roztworu wrzgcego w temperaturze tx (rys. 3-17) jest
parg przegrzana. W przewodach prowadzacych jg do komory skraplacza
traci ona niewielkie na og6t ciepto przegrzania i przechodzi w stan pary
nasyconej w temperaturze t'. W skraplaczu pracujgcym z czynnikiem chto-
dzacym o temperaturze tk, roznica temperatur At warunkujgca konwekcje
jest rowna (t{~tk). Jest to uzytkowa réznica temperatur w przeciwien-
stwie do (tt—ti ) straty temperaturowej. Zjawisko strat temperaturowych
ogranicza liczbe dziatbw wyparki wieloaziatow’sj. Ustalone sg tempera-
tury; pary grzejnej nasyconej t0oraz czynnika chtodzacego w kondensa-
torze tk. Ogolna roznica temperatur (t0—tK) rozktada sie na kolejne dziaty.
Temperatury w kazdym z dziatéw7ustalajg sie samoczynnie

t0~tk = AE1+At2-f-At3... [3-31]
gdzie Atls At2... — to spadki temperaturowa przypadajgce na kazdy dziat
(réznica temperatur wrzenia w sasiednich dziatach). Gdyby nie bylo strat
temperaturowych, wowczas te roznice At decydowatyby o konwekcji.
W przyblizeniu bowiem ilos¢ ciepta przenikajgca wrkazdym z dziatow?7 (jed-
nakowa) wyrazataby sie réwnaniem

gn= ktAtlIF1= kM.2F2= ftiAt3Fa- .. [3-32]
Ze zwiekszeniem liczby dziatéwTn ilo$¢ ciepta gn jest w7przyblizeniu n ra-
zy mniejsza od ciepta potrzebnego w wyparce jednostopniow®j qt

% _
0 [3-33]

W tym samym tez stosunku male¢ bedzie At w kazdym z dziatlow?7 (jezeli
przyjmiemy jednakowe wspétczynniki konwekcji)

At i [3-34]

Stad wynika, ze powierzchnia F w kazdym z dziatdbw' pozostanie w przy-
blizeniu stata, gdyz

q [3-35]
n n n

a stad suma powierzchnia 2.F = nF.
Jezeli jednak uwzglednimy straty temperaturowa (rys. 3-17), wrdw'czas

Aubjt

m k i \+\ i n

Rys. 3-17. Straty temperaturowe w wyparce

253



widoczne jest, ze ze wzrostem liczby dziatbw uzytkowa réznica tempera-
tur maleje znacznie szybciej od liczby dziatéw, a nawet przy pewnej ma-
ksymalnej ich liczbie moze spas¢ do zera. Oznacza to konieczno$¢ wzrostu
powierzchni grzejnych kazdego dzialu (zwiaszcza ostatniego), a stad bar-
dzo szybki wzrost kosztéw inwestycyjnych ze zwiekszeniem liczby dzia-
tow.

Znang metodg obliczania sumy kosztow inwestycyjnych K; oraz pro-
dukcyjnych Kp (gtéwnie ciepta zuzytego w pierwszym dziale) mozna okre-
$li¢ optymalng liczbe dziatéw n0 (zwykle n0= 3-=5).

3.1.6. Metoda graficzna obliczania wyparki wielodziatowej

Obliczanie wyparki wielodziatowej pozwala przeprowadzi¢ analize
termodynamiczng pracy wyparki wielodziatowej przy pomocy wykresu
entalpowego (2). W wyparce wielodziatowej (rys. 3-16a) wystepujg réznice
ci$nien miedzy oparami grzejgcymi kazdy z dziatéw i oparami w nim po-
wstajacymi, co byto uprzednio omawiane (pi > p2> Ps> p4). Roztwory
opuszczajace kazdy z dziatow tracg cisnienie w przewodach (efekt dtawia-
cy), a wiec mozna przyjac statos¢ entalpii  ($j=i.,, K~i3, Metoda
polega na zatozeniu skiadu roztworu w dziale przedostatnim (X3— utamek
masowy sktadnika rozpuszczonego).

Znane jest cisnienie p4i sktad roztworu X4opuszczajgcego ostatni dziat.
Wedtug znanej metody okreSlamy ci$nienie w dziale trzecim (zatozenie

0 bardzo dobrej konwekcji ciepta), a nastepnie znajdujemy ciepto g4 réw-
ne odcinkowi (3 B), aby z roztworu wrzacego X3 otrzymac opary 4" i roz-
twor X4 w dziale czwartym (rys. 3-18). Odcinek (3', B) oznacza ciepto g4
na 1 kg roztworu 3'. To samo ciepto na 1 kg oparow kondensujgcych sie
w dziale czwartym 3', a pochodzacych z dziatu trzeciego, oznacza odcinek
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(3", C), gdzie 3" — entalpia tych oparéw grzejnych, a C — entalpia po-
wstatego z nich kondensatu.

Zwroémy jednak uwage, ze w dziale trzecim ma miejsce rozktad roz-
tworu zasilajgcego o sktadzie X 2na roztwér zatezony (X3) oraz opary. Jezeli
teraz odcinki (B, 3) oraz (3", C) oznaczajg to samo ciepto liczone na 1 kg
kazdego z tych produktéw rozktadu, woéwczas na zasadzie poznanych re-
gut wykresu entalpowego mozna wnioskowaé, ze przeciecie linii CB oraz
(3, 3") da sktad roztworu o skfadzie X2 Dalej wedtug znanego sposobu
znajdujemy ci$nienie w dziale drugim p2 a stad ciepto g3 odpowiadajgce
odcinkowi (D'2"), gdyz w dziale trzecim roztwor o stanie 2' ulega rozkia-
dowi na opary 3" oraz roztwér 3' (rys. 3-18).

Analogicznie okreslamy dla dziatéw drugiego i pierwszego wartosci
ciepta gq2i qu przy czym qt zalezy od temperatury to roztworu surowego,

Rys. 3-19. Bilans graficzny
wyparki wielodziatowej

doprowadzanego do baterii (rys. 3-19). Podobnie tez znajdujemy cisnienie
Pi, oraz stezenie Xt i X0 Jezeli X0 jest zgodne z aktualnym sktadem roz-
tworu surowego, wowczas zalozona warto$¢ X3 w dziale przedostatnim
byta prawidtowa. W razie ro6znicy nalezy przyja¢ inng wartos¢ X 3i obli-
czenie powtdérzy¢ (metoda prob i btedow).

Metoda ta pozwala okresli¢ efekty cieplne, wTkazdym z dziatdw (na
1 kg odpowiedniego roztworu zasilajgcego dany dziat) a zwitaszcza zuzycie
ciepta wTdziale pierwszym decydujace o ekonomice procesu (AB). Mozliwe
jest tez pordwnanie tego ciepta z jego zuzyciem w wyparce jednodziatowej,
czemu odpowiada odcinek AC (rys. 3-19).
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Dalszym etapem zagadnienia jest obliczenie powierzchni grzejnych
w oparciu o znane wspdtczynniki konwekcji, zalezne od stezenia roztworu
i ciSnienia w kazdym dziale. Wymaga to uwzglednienia wystepujacych
jednak rdznic At temperatur pary grzejnej i cieczy wrzacej w kazdym
dziale, co oznacza pewne przesuniecie (korekte) potozenia izobar. Stad row-
niez wynika odpowiednie ci$nienie papary grzejnej dziatu pierwszego. Sta-
nowi to zatem dalsze rozwiniecie zagadnienia.

3.1.7. Zatezanie wielostopniowe na wykresie (i, Y)

Mozna zastosowa¢ wykres typu (i, Y) — analogiczny do suszarnicze-
go, gdzie i oznacza entalpie (1+ Y) kg roztworu, zawierajagcego 1 kg sktad-
nika rozpuszczonego lub ,soli” oraz Y kg rozpuszczalnika. Dla wygody sto-

Rys. 3-20. Wykres ukos$no-
katny i, Y dla roztworéw

suje sie wykres ukosnokatny, linie statej entaplii sg tez tak nachylone, jak
jedna z osi wspoétrzednych (rys. 3-20).
Entalpia (1+ Y) kg roztworu przedstawia réwnanie

i = is+ Yiw+ q(l+Y) [3-36]
gdzie i, — entalpia 1kg ,soli”, iw— 1kg rozpuszczalnika, a q — ciepto roz-
puszczania soli na 1 kg roztworu w tych samych temperaturach. Dysponu-
jac takimi danymi mozna przedstawi¢ pek izoterm cieczy na wykresie,
ograniczonych z jednej strony rozpuszczalnoscia soli (linig OZ). Na zasadzie
danych wykresu fazowego mozna tez skonstruowac przebieg izobary, ktdra
zawsze dgzy asymptotycznie do jednej z izoterm (temperatura wrzenia
czystego rozpuszczalnika).

Jezeli teraz do roztworu o stanie A, tj. o temperaturze wrzenia pod
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danym cisnieniem P, dodamy pare o tej samej temperaturze, woéwczas
entalpia powstatej mieszaniny wyrazi sie nastepujgco:

i# ~ia (yv VYa)ip [3-37]
gdzie (Yn—Ya) — ilo$¢ dodanej pary (na 1 kg soli), a ip— entalpia doda-
wanej pary. Widoczne jest, ze izotermie takiego mieszania (przy zmiennej
iloSci Yn), musi odpowiada¢ linia prosta o nachyleniu réwnym entalpii
pary ip. W ten spos6b otrzymamy przebieg izoterm w zakresie pary wil-
gotnej. Rozumowanie to mozna rozszerzy¢ na 0go6lng regute mieszania.
Jezeli np. do mieszaniny w stanie B dodamy (Yc—Y B) rozpuszczalnika
o entalpii iw (ciektego lub parowego), wéwczas mieszanie ilustruje odci-
nek BC o nachyleniu réwnym entalpii iwdodawanej fazy.

Na wykresie takim mozna zilustrowa¢ tez przemiane diawienia w za-
kresie dwoch cisnien pxi p2 (rys. 3-21).

Jezeli punkt R ilustruje stan ciektego roztworu przed dtawieniem (ci$-
nienie pl temperatura tj), wowczas po izoentalpowym procesie dtawienia

Rys. 3-21. Przemiany na
wykresie ukosnokatnym
i,Y

stan po zdtawieniu bedzie ilustrowat ten sam punkt E, z tym jednak, ze
odnosi sie on do izobary p2 A wiec obecnie aktualna jest izobara t2 a po-
nadto widoczne jest, ze nastgpito tu samoodparowanie ilosci (YR—IV) roz-
puszczalnika.

Roéwniez na tym wykresie mozna zilustrowa¢ odparowanie w wyparce
jednostopniowej. Roztwdr surowy S (ts, Ys) zagrzewa sie i wrze w wypar-
ce pod cisnieniem pt, dajgc roztwoOr stezony o skiadzie Y K. Z potozenia
punktu K na izobarze, wynika przebieg izotermy tR, a takze potozenie
punktu M oznaczajgcego stan mieszaniny produktéw (opary i roztwor za-
tezony) opuszczajacych wyparke. Stad odcinek MS oznacza ciepto g, ktdre
trzeba byto doprowadzi¢ do wyparki w przeliczeniu na 1kg soli.
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W odniesieniu do wyparki wielodziatowej weZzmy pod uwage dwa ostat-
nie dziaty (rys. 3-22). Ciecz o sktadzie Y3 wrzgca pod ci$nieniem p3, okre-
$lona punktem A, ulega dtawieniu do ci$nienia p4 (linia AB), a nastepnie
odparowaniu do stezenia Y4 (punkt C). Odcinek BD (do izotermy pary wil-
gotnej t4) bedzie tu oznaczat ciepto g4 przeniesione przez powierzchnie
grzejng w dziale czwartym. Jednakze musi byé tez zachowana nastepuja-
ca zgodno$¢ bilansowa. Punkt E na izotermie tx dla stezenia Y3 oznacza
sume oparéw grzejnych P4 z dziatu trzeciego i roztworu R4 opuszczaja-
cego ten dziat. Te dwa strumienie powstaty bowiem z rozdzielenia roztwo-

Rys. 3-22. Analiza pracy wyparki na wykresie i, Y

ru o sktadzie Y3 doprowadzonego do tego dziatu. Jezeli teraz do tych stru-
mieni dodamy jeszcze kondensat K o entalpii i4, odpowiadajacej tempe-
raturze réwnej co najmniej t4 wowczas otrzymamy rozchdd entalpowy
z dziatu czwartego. Stosownie do regut mieszania entalpie rozchodu ozna-
cza punkt H (na izotermie t3), gdzie odcinek EH ma nachylenie réwne i4
entalpii kondensatu, a w przyblizeniu réwne temperaturze t,,. Stad w przy-
blizeniu odcinek EH jest tez rdwnolegty do izotermy tn w sferze cieczy.
Réwno$¢ bilansowa oznacza tu, ze punkt H musi oznacza¢ stan sumy
oparéw i roztworu zasilajacych dziat czwarty, i posiadajacych witasnie
temperature t3 Poniewraz obydwa te strumienie powstaty z rozktadu roz-
tworu zasilajagcego dziat trzeci (o sktadzie x2), stad punkt H wyznacza nam
tez sktad x2tego roztworu.

Na zasadzie tej analizy mozna przeprowadzi¢ konstrukcje graficzna
wyparki wielodziatowej (rys. 3-23). Po dokonaniu rozdziatu temperatur na
kolejne dziaty (o czym bedzie mowa w rozdz. 3.1.10) wynikaja panujgce
w nich cisnienia. Znamy sktady: YO— roztworu surowego oraz Y4 — roz-
tworu stezonego opuszczajgcego dziat ostatni (czwarty w tym przykiadzie).
Zaktadamy orientacyjnie stezenie Ysroztworu opuszczajgcego dziat przed-
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ostatni (metoda prdb i bledéw). Wynika stad przebieg izotermy pary wil-
gotnej t4 (weditug zasad podanych przy omawianiu diawienia), a takze
ciepto g4 (odcinek BD), jak tez potozenie punktu E. Konstruujemy linie EH
0 nachyleniu takim jak izoterma t4 dla roztworu i znajdujemy przez to
punkt F na izobarze p2 a wiec skfad Y2. lzoterma pary wilgotnej t2 prze-
chodzaca przez punkt F daje nam tez punkt G na izobarze p3, a wiec i cie-

Rys. 3-23. Metoda graficzna
obliczania wyparki na wykre-
sie i, Y

pto g3réwne odcinkowi GL. Dalej prowadzi sie odcinek HM o nachyleniu
takim jak izoterma t3dla roztworu, znajdujac YT g2itd. Ostatecznie znaj-
duje sie punkt N dla pierwszego dziatu. Jezeli odpowiada on tej samej
wartosci YO jak dla roztworu surowego S, wdwczas zatozony skiad Y3
w dziale trzecim byt stuszny. W przeciwnym przypadku nalezy popra-
wi¢ sktad Y3i obliczenie powtdrzy¢. Oczywiscie odcinek NS daje nam cie-
pto gxdoprowadzone w dziale pierwszym na 1Kkg soli.

W ten sposéb uzyskuje sie zarowno rozkiad stezen (Y3 Y2 Yt), jak
tez natezenie przeptywéw” ciepta (qu 92 g3 g4 w kazdym z dziatow.

3.1.8. Odcigganie boczne ekstrapary

W razie zapotrzebowania ciepta przez inne aparaty grzejne mozna
zuzytkowac czes¢ oparow z odpowiedniego dziatu wyparki, zaleznie od wy-
magan temperaturowych (rys. 3-24). Jest to bardziej ekonomiczne od sto-
sowania bezposrednio pary z kotla.

Obliczenie uktadu wyparnego na zwykiym wykresie entalpowym
wTprzypadku odbioru ,ekstrapary” ulega modyfikacji. Obecnie ilo$¢ pary
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W doptywajgca do danego dziatu jest mniejsza od ilosci pary W opuszcza-
jacej dziat poprzedni (rys. 3-25)

[3-38]

gdzie E — ilo$¢ pary odprowadzonej na bok.

Ciepto w dziale czwartym przypadajagce obecnie na 1 kg pary opu-
szczajacej dziat trzeci nie réwna sie cieptu kondensacji pary z dziatu trze-
ciego (3"C), lecz jest mniejsze. Wyraza sie odcinkiem (3*C), przy czym

[3-39]

Oznacza to modyfikacje sposobu okre$lania stezenia X2 (przeciecie
odcinka CB oraz 3*C, a nie 3"C). Ciepto g3 wyraza sie odcinkiem miedzy

Rys. 3-24. Schemat wyparki z odbiorem ,,ekstrapary”
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izobarg p2 oraz izotermg (3") dla tego znalezionego stezenia X2 Analo-
gicznie okre$la sie dziaty inne przy pobieraniu bocznym pary.

Rdéwniez zagdnienie to mozna rozwigza¢ przy pomocy wykresu ukos-
nego (i, Y) (rys. 3-26). Przy odbiorze ekstrapary z dziatu drugiego punk-
tu A oznacza sume strumieni pary grzejnej i roztworu, doptywajgcych
do dziatu trzeciego (o temperaturze t2— dziatu drugiego). Dodajgc do tego

Rys. 3-26. Obliczanie wyparki z odbiorem ,.ekstrapary” na wykresie i, Y

strumien ekstrapary E tez o temperaturze t2 uzyskuje sie punkt B, ozna-
czajacy sume strumieni oparéw i roztworu, opuszczajgcych dziat drugi.
Oczywiscie ilos¢ ekstrapary E jest rGwna roznicy (YB—Y 4). Latwo zmody-
fikowac dalej ten wykres, gdy ekstrapare odbiera sie z innych dziatow.
Jezeli zatozymy, ze efekt samoodparowania roztworu przez redukcje
cisnienia (przy przejsciu z dziatu do dziatu) robwnowazy sie ze stratami cis-
nienia, wéwczas mozna przyjaé¢ ze 1kg pary grzejnej odparowuje 1 kg cie-
czy i roztworu. Pozwala to utozy¢ bilans materiatowy wyparki ?z-dziatowej
z odprowadzaniem ekstrapary. Kazdy z dzialéow opuszcza kolejno WI5
W2.. .Wnoparow, a z nich odprowadza sie na bok EZ E2... En ekstrapary,
natomiast do kazdego dziatu doptywa PIt P2.-. P,, oparow grzejnych
(rys. 3-24). Bilanse materiatowe kolejnych odcinkdéw baterii zawierajgcych
dziaty (n), (n, n—1), (n, n—1, n—2)... przedstawia uktad réwnan

Wn= Wn (brak Gdciggu z dzialu ostatniego) [3-40]
Wn-i = Wn+ E A [3-41]
W2= WB+ En 1+...ES [3-42]

W1l= Wn+EZ#1+ ...E2+E1 [3-43]



Suma ilosci Wx, W2 ... Wn opuszczajacych baterie oznacza ogdélng
ilos¢ W odparowanego rozpuszczalnika

W = Wj+ W24-... +Wn [3-44]
Sumujac poprzedni uktad rownan, otrzymamy
W = nWn+(n-1)E,,_i+(n-2)Ent+...2Ei+El [3-45]

Stad znajdujemy ilo$¢ oparéw opuszczajgcych ostatni dziat

W = J " 1] j5 - - — [3-46]
n n n ~ n n
Wstawiajgc to wyrazenie do rownania okreslajagcego WIt uzyskamy ilos¢
oparow opuszczajagcych dziat pierwszy, rowng wedtug zalozenia iloSci pary
Swiezej Pj doptywajacej do tego dziatu

p = W+-LIl.4A£f +..+ n~AE,-fr=1E1 [3-47]
T n n n “'n

Gdyby ekstrapara z wyparki nie byta pobierana, ale zapotrzebowanie na

nig (ELrEz...t E”®) bylo pokryte Swiezg parg z kotta, wéwczas stosow-

nie do ostatniego réwnania wyparka pobierataby tylko (W/n) Swiezej pary.

Petne za$ zuzycie Swiezej pary z kotta wyniostoby

PO= .-~ + E+ El+..+ENL [3-48]

Redukacja zuzycia pary przy zastosowaniu odciggu ekstrapary z wy-
parki, a nie z kotta wyniesie stad

Pr-Pi= |+ Eit-+ (52 Er +(~h-jen! [3-49]

Stad jest widoczne, ze tym wieksza bedzie redukcja zuzycia pary
Swiezej, im z dzialu o wyzszym numerze bedziemy czerpali ,ekstrapare”.

Jezeli bowiem czerpa¢ catg ekstrapare E z dziatu pierwszego wyparki
trzydziatlowEj, wowczas oszczedno$¢ pary Swiezej wyniostaby Et3, nato-
miast jezeli te samg ilo$¢ ekstrapary czerpa¢ z dziatu drugiego, wéwczas
oszczedno$¢ ta wedtug ostatniego réwmania wyniesie 2E/3, a przy czerpa-
niu z dziatu trzeciego oszczedno$é wyniesie E.

Poniewaz jednak im wyzszy numer dziatu, tym nizsza jest temperatu-
ra opuszczajgcych go opardw\ wymagania temperaturowa dotyczace ekstra-
pary mogg zmusi¢ do czerpania jej z dziatbw o numerach nizszych. Czesto
stosuje sie zagrzewBcze cgrzew”ane ekstraparg dwustopniowo: w stopniu
pierwszym z dziatu ostatniego, a w drugim — jednego z dziatéw poczat-
kowych.
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3.1.9. Metoda analityczna obliczania wyparki wielodziatowej

(Tiszczenko) — Bilans cieplny dowolnego (n-tego) dziatu wyparki moz-
na przedstawi¢ réwnaniem:

=wng, +sncjntpjkn [3-50]

gdzie P — ilos¢ pary grzejnej z dziatu n-tego, a takze ilos¢ kondensatu
z tego dziatu, §", i'kn — entalpie tej pary i tego kondensatu, Sn_t,Sn— ilos¢
roztworu doptywajgcego i odptywajacego z tego dziatu, Cn 1,Cn — ciepta
witasciwe, a tn |, tn — temperatury tych roztworéw. Wreszcie Wn — ozna-
cza ilos¢ oparow opuszczajacych dziat n-ty, a i'n— entalpie tych opardw.

llosci roztworu Sn, Sn t sag zwigzane z iloscig roztworu surowego SO
wchodzacego do dziatu pierwszego. Uwzgledniajgc bowiem ilosci rozpu-
szczalnika odparowane w kolejnych dziatach, mamy

Sn=St-(Wl+Ws.. +Wnl+wn) [3-51]

Analogiczng zalezno$¢ mozna utozy¢ dla dziatu (n—I)-go.

Entalpie roztworow wlotowego i odlotowego mozna réwniez obliczy¢
za pomocg ciepta wiasciwego COi iloSci roztworu surowego. Wyobrazmy
sobie, ze roztwor surowy zostat podgrzany do temperatury tn, a nastepnie
za$ oddzielono zen w fikcyjnym procesie (W1-fW2...+ W,) wody o tem-
peraturze tj. Entalpia powstatego roztworu (przy zaniedbaniu ciepta roz-
ciefczenia) bedzie stad rowna réznicy

SnCntn= SOCOtn—{W1+W2 +Wntn [3-52]
A wiec uzyskujemy zaleznos¢

SnCn= SOCO—Wj—W2... -W n [3-53]

Analogiczng zalezno$¢ otrzymamy dla iloczynu: Snte<Cnt . Uwzgled-
niajagc te wyniki w rownaniu bilansowym, mozemy go przeksztatci¢ do
postaci nastepujacej:

Al f
w, = P,I " )+ (S,CO-W ,-W .- .- Wr_) ) [3-54]
\

\' rn In/ Whn In >

Pierwszy z utamkéw to tzw. czynnik odparowania

Jest on réwny stosunkowi ciepta kondensacji 1 kg pary grzejnej do ciepta
pobranego przez 1 kg oparéw. Jak byto poprzednio omdwione, jest on
w przyblizeniu réwny jednosci.

Drugi utamek to tzw. czynnik samoodparowania



Jest to stosunek przegrzania roztworu wchodzgcego (tn_1—tn) w dziale
T7-tym do ciepta parowania roztworu w tym dziale. Stad oznacza to tez ilo$é
dodatkowo wytworzonych w tym dziale oparéw przez samoodparowanie
roztworu (kosztem ciepta jego przegrzania).

A wiec ilos¢ oparéw opuszczajagcych dziat n-ty wyrazi sie nastepujaco

* Pna, + (C,—Wi—W2— ... [3-57]

Jezeli za$ z n-tego dziatu odprowadza sie En ,ekstrapary”, wowczas
pozostatos¢, czyli ilos¢ pary grzejgcej dziat nastepny (n—1) wyniesie,

Pni = Wn-E n [3-58]

W dopuszczalnym przyblizeniu mozna przyja¢ wspdétczynnik odparo-
wania xn jako réwny jednosci. Stad dla wyparki jednodziatowej mamy

[3-59]

Dla wyparki dwustopniowej otrzymamy analogicznie
W2= P, + (SOCO- WJfi2 [3-60]
Eliminujac przy pomocy poprzedniego rownania, przy uwzgled-

nieniu jednoczesnie, ze P2jest rowne roznicy (Wx—Ej), po przeksztatceniach
otrzymamy

W2=Pi(l~j52+so0Cco(* + ~-"~2-E1 [3-61]
Analogicznie mozna wyprowadzi¢ wyrazenie dla Ws
w3=p,[d- a) =(2n +sacn -2, f 1+
—(2/Jj fi2fi3"~~3  ~i(l fis) E2 [3-62]

Ostatnie réwnanie dla W5 W2 W3 W4.. .Wn— mozna napisa¢ w po-
staci nastepujacej:

W1=PtxI-hSOCOY1 [3-63]
Wt = Pxx2+S0CO - Et [3-64]
W .-PA-rS.C.y, Eik13—E2 [3-65]
W4 —P 1ard+*S0C(J/4—  +—E2k2 A—E3 [3-66]
Wn= P1*i+ S#CiyHl- £ 1KliB- ..-E Ak~ -E ~ [3-67]

gdzie xn, i/n, kn oznaczajg wyrazy w nawiasach rownan [3-61], [3-62],
Mozna wyprowadzi¢ ogdlne wyrazenie dla wspotczynnikow Xm(@j» = i)

xn= xrt 1- (X 1+ x2+ .. +xn])fin [3-68]
Analogiczne wyrazenie dla yn przy {y* —fti) ma posta¢ nastepujaca:
yn=y, i~(yityt+ e [3-69]
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Rowniez i wspotczynniki przy wyrazeniu Et mogg by¢ przedstawione
réwnaniem ogo6lnym

kin=\n~I I+Kk|,|+a+ e +ki,n-1)*n [3-70]
gdzie i — indeks przy wyrazie Eha n — indeks przy Wn.
Oznaczmy przez W sume oparow opuszczajgcych wszystkie dziaty

W= W, + W2+ ... -fWn [3-71]

Sumujac poprzednio podane w\Tazenia dla Wu W2.. .Wn, otrzyma-
my stad

W= P1(rl-ra:2f +a'n+ SOCO(yl-fy2-r .. -tyn)-~Et(l -r kt s~rkJ4-f
-f .. +kUn)-E,(I+k2i+ .. +k,n) - ... —fin-2(1+ K, 2N)—Emt [3-72]

Oznaczajagc sume (Xx+x*..ti, ) przez Xn, sume o N*[n)
przez Y,, a odpowiednio wspo6tczynnik przy E przez K otrzymamy dla
wyparki n-dziatowej

W= P,Xn+S,C,,Y.-E,K,.n-EiK,...-E,"K ", -EmMi [3-73]

Wyrazenie to pozwala okreslaé¢ zuzycie pary grzejnej Px w wyparce
n-dziatlowej przy znanej iloSci odparowanego roztworu W oraz znanych
odbiorach ekstrapary E, a takze znanych efektach samoodparowania /j, co
jest rGwnoznaczne ze znajomoscig rozktadowTtemperatur na kolejne dzialy.

3.1.10. Okreslanie rozktadu temperatur w wyparce

Jezeli na zasadzie bilansu cieplnego ustalone zcstang ilosci roztworu
W3 W2...Wn odparowane w kazdym z dziatéw7 (zalezne cd ilosci ekstra-
pary Et, E2.. En), wowczas jest to rdwmoznaczne ze znajomoscig ciepta
g,, g2..Qn przeniesionego przez powierzchnie grzejne w kazdym z dzia-
towT

Mamy pewng swobode w wyborze rozkladu temperatur na poszczegol-
ne dziaty. Po dokonaniu takiego wyboru mozna bedzie okresla¢ wspot-
czynniki samoodparowania .. pn w kolejnych dziatach, a takze okre-
$la¢ powierzchnie grzejne Fu F2... Fntych dziatow'.

Ogdlna roznica temperatur dla baterii wwparnej jest réw'na roznicy
temperatury pary grzejacej dziat pierwszy tp oraz temperatury konden-
sacji tk wldziale ostatnim. Odejmujgc od tej r6znicy temperatury omowione
poprzednio straty temperaturowe Ats, uzyskamy ogdlng uzyteczng réznice
temperatur At

N=tp-tk-\ts [3-74]
Ta réznica moze by¢ rozdzielona w rézny sposob na poszczegdlne dziaty.

Najprostsza jest sytuacja, gdy mamy postawione wymagania tempe-
raturowe dla ekstrapary. Woéwczas po uwzglednieniu strat temperaturo-
wych wynikajg stad uzyteczne réznice temperatur wr kazdym z dziatéw’.
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W wiekszosci jednak przypadkéw mamy pewng swobode w rozdziale
0g6lnej uzytecznej roznicy temperatur At na poszczeg6lne dziaty

At = Atj+ A2+ ... +Atn= "MAt [3-75]
W rozdziale tym mozna kierowaé sie rozmaitymi warunkami
a) Warunek réwnosci powierzchni kazdego z dziatow (Fj = F2=
= - Fn).

Dla kazdego z dziatéw obowigzuje podstawowa zalezno$é cieplna
—"-AtjF{ [3-76]

gdzie k; — wspotczynnik przenikania ciepta w danym dziale.
Uwzgledniajgc warunek réwnosci powierzchni, mamy stad

4 = G = = IJn
k1Atl  k2At2 knAtn [3-771
Stad dla dwdéch dowolnych dziatéw, np. i oraz 1, wynika
Ati _ <hlK
At qi'ki [3-78]

Analogiczna zalezno$¢ obowiazuje dla dziatow 2, 3, ... n skad wyniki
dla sumy réznic temperaturowych

Att-rAt+ ..+ Atn  MAt y.glk

At: At gjki [3-79]

Stad rdéznica temperatur w dowolnym dziale i wyraza sie zalezno$cig
nastepujaca:

V At-ﬂ”fi- [3-80]
X qlk
W wyrazeniu tym 2q/k oznacza sumy wyrazen g/k dla wszystkich
dziatow:
b) Warunek minimum ogdlnej powierzchni catej wyparki:
MR\ WeZmy pod uwage wyparke dwydzialowg. Wowczas sume po-
wierzchni mozna przedstawi¢ nastepujgco:

| f=F1+F,= Kk t- + [3-81]

gdzie At oznacza o0g6Ing roznice temperatur dla catej baterii, a wiec (At—
—At oznacza spadek temperatury dla stopnia drugiego.

W celu znalezienia warunkéwr dla minimum sumy powierzchni YF
rozniczkujemy powyzszg funkcje wzgledem zmiennej Atxi przyrowmujemy
znaleziong pochodng do zera



Stad wynika warunek
q\ _
kMAtJ* ~ ks(\t&X [3-83]
Analogicznym rozumowaniem mozna wykaza¢, ze tego typu zalez-
nos$¢ bedzie tez obowigzywac przy wiekszej liczbie dziatéw. Stad dla dwdch

dowolnych dziatdw mamy

At, I g, kt
S, ~ 1 o

Analogiczne bedzie dla réznicy temperatur At,, At, Atn, a stad wynika
suma

[3-84]

At, + A2+ .. +Atn _ VAt I gk
Ati 1q, kt
A wiec roznica temperatur w dowolnym dziale i wyraza sie nastepujaco:

[3-85]

V a,
gk
W réwnaniu tym wyraz wystepujacy w mianowniku oznacza sume wy-
razen: | qjkt ’ | gjk.2 Jgnkn dla wszystkich dziatow baterii wypar-
nej.

c) Jezeli nie mamy ograniczen bilansem materiatowym wTsensie
rzuconych ilosci oparow' W,, W2 W3 ... kazdego dziatu, wowtzas mozna tak
zaprojektowaé baterie wyparng, by spetniony byt warunek zaréwno jed-
nakowej powierzchni kazdego z dziatéw, jak tez i minimum ogdlnej po-
wierzchni catej baterii. Oznacza to spetnienie zarbwno warunku {3-78], jak
tez i warunku [3-84], co prowadzi do réwnosci

9Jk _
AT 1gjk,
Warunek ten moze by¢ spelnionym tylko wtedy, gdy kazde z tych wyrazen
bedzie rowhe jednosci, a wiec gdy réwny jednoSci bedzie stosunek Atj/Atj
lub gdyTjednakowa beda réznice temperatur wkazdym dziale
Atfj = A*= At3= .. = AL, [3-88]
Uwzgledniajgc zatozony7warunek jednakowych powierzchni, otrzyma-
my stagd — dla tego typu baterii wyparnej

- Mﬂ_ = [3-89]

Poniewaz ciepto przeniesione g jest wr przyblizeniu proporcjonalne do
ilosci roztw'oru odparowanego W, otrzymamy stad

X =ff =-=-fc [3-90]
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Znajac zatem wspoétczynniki przenikania ciepta mozna okre$li¢c wEkajemne
proporcje odparowanego roztworu w kazdym z dziatéw, a jezeli jest dana
ogélna ilos¢ odparowana VW;, wynikajg stagd wartosci Wv W2...Wn dla
kolejnych dziatdw. Dla utrzymania tego odparowania niezbedne jest od-
prowadzenie okre$lonej ilosci ekstrapary. | tak z dziatu pierwszego nalezy
odprowadzic jej ilcs¢ réwng

Et= Wi-Wo [3-91]

Analogicznie mozna okresli¢ ilos¢ ekstrapary odprowadzong z kazdego
z dziatow.

3.1.11. Zatezanie przez samoodparowanie

Roztwér surowy podgrzany pod wyzszym cisnieniem P1 ekspanduje
przez zawOr diawigcy (i = const) do nizszego cisnienia P2 W tych warun-
kach (X = const, i — const) przechodzi on w mieszanine pary i roztworu
stezonego (rys. 3-27). Cisnienie P2 jest wytworzone przez dziatanie skra-

Rys. 2-27. Zatezanie przez samoodparowanie

placza kondensujacego pare w temperaturze tk. Poniewaz dtawienie prze-
biega przy statej entalpii i bez zmiany stezenia (i = const, X = const),
wiec punkt 2 przedstawiajgcy stan roztworu przed dfawieniem (ci$nienie
Pi) ma to samo potozenie jak punkt 3 oznaczajgcy stan po zdtawieniu do
ci$nienia P2 Punkt 3 znajdzie sie na odpowiedniej izotermie t2 (ciecz-para).
Stad reguta dzwigni pozwoli ckresli¢ ilo$¢ roztworu otrzymanego o steze-
niu — oraz ilo$¢ pary (przegrzanej), ktérg trzeba skroplic.

Z wykresu mozna réwniez odczyta¢ ilos¢ ciepta Q, jaka zuzywa za-
grzewacz. Zwykle ci$nienie Pt jest wyzsze lub réwhe cisnieniu atmosfe-
rycznemu, cisnienie za$ P2nizsze, zalezne od temperatury wody chtodzacej

w skraplaczu. Im nizsze cisSnienie P2 tym wieksze bedzie stezenie roztwo-
ru X R
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Proces ten mozna zinterpretowaé na wykresie ukosnokatnym (i, Y) jak
to przedstawiono na rys. 3-28. Suréwka S o parametrach (t,, Y, P,) zo-
staje podgrzana do stanu H(PV tv Ys) kosztem ciepta Q (odpowiadajgcego
odcinkowi SH). Nastepnie ten sam punkt H przedstawia stan po zdtawie-

PA t

Rys. 3-28. Zatezanie przez samoodparowanie na wykresie uko$nokatnym i, Y

Rys. 3-29. Samoodparo-
wanie wielostopniowe

niu, z tym ze obecnie odnosi sie on do cisnienia P2 i wynikajacej z prze-
biegu izoterm pary wzglednej pod tym cisnieniem temperatury t2 (P2 U,
Ys). W wyniku rozktadu powstaje ciecz wrzgca R o parametrach (Yr, tZ,
P2, a wiec sktadu YR, ktéry mozemy tatwo odczyta¢ z wykresu. llo$¢ od-
parowanego rozpuszczalnika na 1 kg soli wyraza sie roznica (Ys—Yg).
Proces stezenia przez odparowanie moze by¢ tez prowadzony wielo-
stopniowo (np. przy odsalaniu wody morskiej). Schemat takiego uktadu
przedstawiono na rys. 3-29. Dzialy umieszczone jeden nad drugim tworzg
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kolumne. Roztwér surowy S po przejsciu przez wymiennik i zagrzewacz
jest dtawiony i ulega samoodparowaniu w dziale pierwszym. Opary sa
skraplane przez zetkniecie z kondensatem z dziatu nizszego. Proces ulega
powtdrzeniu (przeciwprad). Najnizszy dziat jest zasilany czescig zawraca-
nego kondensatu, opuszczajgcego ukiad K. Najnizszy dziat opuszcza roz-
twor zatezony R. Ciepto Q jest zuzywane w zagrzewaczu do roztworu su-
rowego.

3.1.12. Bezposrednie ogrzewanie roztworu za pomocag pary przegrzanej

Roztwdr soli mozna ogrzewa¢ za pomocg pary wodnej wprowadza-
nej bezposrednio przez betkotke do tego roztworu. Zaleznie od stopnia
przegrzania tej pary, jej ilosci w stosunku do ilosci roztworu, rézne moga
by¢ skutki tego typu ogrzewania: moze nastgpi¢ rozcienczenie, lub zateze-
nie roztworu. Petng orientacje mozna tu uzyska¢ dopiero przy pomocy wy-
kresow entalpowych (rys. 3-30). Doprowadzenie pary o entalpii ip do zim-

Rys. 3-30. Bezprzeponowe ogrzewanie roztworu pary

nego roztworu 1 powoduje przejScie tego roztworu w stan 2 oznaczajacy
rozcienczenie tegoz roztworu. Znajomos$¢ zawartosci wody Y lub soli X
w obu tych stanach pozwala utozy¢ bilans materiatlowy procesu. Zuzycie
pary grzejnej na 1 kg soli wynosi bowTem: (Y2—Yj).

Jezeli natomiast wprowadza¢ wieksze ilosci pary wTstosunku do roz-
tworu, wbwczas nastgpi poczatkowa zagrzewanie potgczone z rozciencza-
niem (3, 4) az do osiggniecia stanu warzenia. Przy jeszcze wiekszej proporcji
pary zacznie nastepowraé wydzielanie sie pary z roztworu, a stad towarzy-
szgce temu zatezanie roztwdBru. W stanie 5 osiggniete jest to samo steze-
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nie jak roztworu surowego 3 (a wiec zagrzanie do wrzenia bez rozciencza-
nia). Przy dalszym zwiekszaniu proporcji pary grzejnej nastepowac bedzie
dalsze zatezanie roztworu wrzgcego 5, 6, a wiec w bilansie og6lnym nastgpi
zatezenie roztworu surowego. Za pomoca reguty dzwigni mozna tatwo
ustali¢ petny bilans materiatowy dla kazdego z omawianych przypadkow.

3.2. Krystalizacja

3.2.1. Wykresy dia krystalizacji

Na zasadzie danych rozpuszczalno$ci konstruuje sie wykresy fazowe
krystalizacji. Pozwalajg one stwierdzi¢ rodzaj wydzielonej fazy statej oraz
uktada¢ przy pomocy reguty dzwigni bilans materiatowy tego procesu.

Najprostszy wykres tego typu (rys. 3-31) wskazuje, ze jezeli roztwdr
A bedzie rozcienczony (X < Xe), wowrczas przy ochtodzeniach temperatu-
ry odpowiadajacych stanowi B wykrystalizuje 16d C i zostanie roztwor

fn 5

Rys. 3-32. Wykres dla uktadu
Rys. 3-31. Wykres fazowy dla krystalizacji z solg uwodniong

bardziej stezony D. llo$¢ tych produktéw rozdziatu mozna okresli¢ przy
pomocy reguty dzwigni. Natomiast chlodzenie roztw'oru stezonego
F(X > Xf) do stanu C powbduje krystalizacje soli | oraz powstanie roz-
tworu bardziej rozcieiczonego H.

Mozliwe sg tez uktady bardziej ztozone, w ktérych rozpuszczalnik
(woda) tworzy sole uw”odnione (rys. 3-32). W najprostszym przypadku ma-
my jakby dwa ztozone wykresy dla uktadéw (s6l uw®Bdniona, s6l bezwod-
na). Moze tez wystepowacé kilka stopni uw”odnienia, co daje kilka maksi-
mum na krzywej rozpuszczalnosci. Zaleznie od doboru poczatkowego ste-
zenia mozna w takim uktadzie otrzymaé krysztaty o okresSlonym owodnie-
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niu lub sél bezwodng. W zakresie (XEI- X B) krystalizuje s6l uwodniona,
a w zakresie {XE2~1) — s6l bezwodna.

Moze sie tez zdarzyé¢, ze s6l uwodniona rozktada sie w temperaturze
tR nizszej od temperatury jej topnienia (rys. 3-33). Wowczas sél uwodnio-
ng mozna otrzymac, jezeli roztwér surowy ma sktad zawarty w granicach
od XE do XR, gdzie XR odpowiada rozpuszczalnosci w temperaturze roz-
ktadu. Uktad taki ma do$¢ charakterystyczny przebieg krzywej rozpu-
szczalnosci soli w uktadzie (t, C) — temperatura—stezenie roztworu nasy-
conego.

Zdarzajg sie tez przypadki, ze ze wzrostem temperatury maleje roz-
puszczalnos$¢ soli bezwodnej (w pewnym przynajmniej zakresie tempera-
tur). Wéwczas wykresy majg nieco odmienny charakter. Moga wtedy za-

Rys. 3-33. Uktad z nietrwatlg solg Rys. 3-34. lzoterma na wykresie entalpo-
uwodniona wym

chodzi¢ przemiany dos$¢ nieoczekiwane, np. rozpuszczanie sie mieszaniny
soli bezwodnej i uwodnionej we witasnej wydzielonej wodzie krystaliza-
cyjnej.

Dysponujgc wykresem entalpowym dla roztworu (izotermy), wykre-
sem gazowym rozpuszczalno$ci oraz danymi ciepta rozpuszczania, mozna
przedtozy¢ przebieg izoterm na zakres dwufazowy: ciato state — roztwér
nasycony. Schemat takiej izotermy przedstawiono na rys. 3-34, gdzie linia
AB — izoterma roztworu nienasyconego, a BD — mieszaniny krysztatéw
i roztworu nasyconego. Odcinek BC wedtug regut wykresu entalpowego
oznacza zatem ciepto rozpuszczania na jednostke masy roztworu nasycone-
go, a odcinek DE — na jednostke masy krysztatow. Oczywiscie punkt D
oznacza entalpie czystej fazy stalej is.

W zakresie dwufazowym izoterma jest linig prostg BD, gdyz przy do-
dawaniu soli do roztworu nasyconego o tej samej temperaturze nie ma
efektow cieplnych, stagd aktualna jest reguta linii prostej.



Znajac ciepto wiasciwe fazy statej, mozna okresli¢ jej entalpie wrin-
nych temperaturach, a stad wykresli¢ szereg innych prostych izoterm w za-
kresie: roztwdr nasycony — faza stata (rys. 3-35). Wykreslenie izoterm
w zakresie roztwdr — 16d (staty rozpuszczalnik) jest prostsze. Przebieg
krzywej granicznej AE wykresla sie na zasadzie znajomosci izoterm roz-
tworu nienasyconego na wykresie entalpowym i przebiegu linii nasycenia

5
Rys. 3-35. Wykres entalpowy dla krystalizacji

lodu z wikresu fazowego. Warto$¢ entalpii dla rozpuszczalnika ciekte-
go A wrtemperaturze jego krzepniecia moze by¢ tatwo obliczona (dla wo-
dy réwna zeru) przy zatozeniu, ze w*temp. 0 C entalpia rozpuszczalnika
jest réwna zeru. Punkt B oznacza entalpie rozpuszczalnika w* postaci sta-
tej o temperaturze krzepniecia, a wiec odcinek AB jest rowny znanemu cie-
ptu krzepniecia. Znajac ciepto wilasciwo statego rozpuszczalnika (lodu),
znajdziemy jego entalpie wedowolnych temperaturach, co pozwala przed-
stawi¢ odpowiednie izotermy.

Ponizej temperatury eutektycznej izotermy w calym zakresie stezen
sq prostymi, gdyz wtedy moze mieé miejsce tylko mieszanie statych skitad-
nikéw’ bez efektu cieplnego. Wynika stad, ze izoterme eutektyczng przed-
stawia pole CDE, gdzie E oznacza tu roztw6r ciekty, C — 146d w tempe-
raturze tE D — sOl o tej samej temperaturze, a ponadto F — mieszanine
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lodu i roztworu eutektycznego, H — soli i roztworu eutektycznego, K —
mieszanine soli lodu o temperaturze tE Punkt | — oznacza mieszanine
trzech faz: rozktadu eutektycznego i obu faz statych. Na zasadzie reguty
linii prostej i reguty dzwigni mozemy rozdzieli¢ mieszanine | na roztwor
eutektyczny E oraz mieszanine faz statych K i obliczy¢ ilos¢ produktow
rozdziatu. Dalej mozna rozdzieli¢ mieszaning K na fazy state C i D oraz
okresli¢ ich ilosci.

Przedstawiony wykres entalpowy (rys. 3-35) dotyczyt najprostszego
uktadu. W przypadku wystepowania soli uwodnionej wykres bedzie miat

Rys. 3-36. Wykresy entalpowe uktadéw z solg uwodniong

charakter przedstawiony na rys. 3-36 zaréwno dla przypadku wystepo-
wania obu eutektykéw (a), jak i rozktadu soli uwodnionej (b). W tym
ostatnim przypadku izotermg rozkladu tr jest odpowiednie pole na wy-
kresie.

3.2.2. Kinetyka krystalizacji

Stwierdzono, ze rozpuszczalno$é bardzo matych (mikroskopowych) kry-
sztatdbw jest wieksza niz krysztatbw o wymiarach makroskopowych
(rys. 3-37a). Jest to zjawisko analogiczne do duzej preznos$ci pary nad bar-
dzo matymi kropelkami cieczy. Stad tez, aby mogto nastgpi¢ utworzenie
sie pierwszych krysztatdw, roztwor musi by¢é w pewnym stopniu przechta-
dzany w stosunku do rownowagi (aktualnej dla krysztatéw makroskopo-
wych). Stad tez mozna stwierdzi¢ krzywa ,,przesycenia” (rys. 3-37b). Zeby
w roztworze o stezeniu CA mogty powstawaé nowe zarodki krysztatow,
musi on by¢ nie tylko schtodzony do stanu nasycenia, ale i przechtodzony
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0 At, np. do stanu D. Przy mniejszym przechtodzeniu, np. do stanu B, za-
rodki nie beda powstawac, ale rosnag¢ bodg tylko istniejace juz krysztaty.

Szybkos¢ powstawania zarodkéw zalezy wiec od stopnia przechtodze-
nia roztworu. Ponizej pewnej wartosci jest ona znikomo mata (wskutek
wysokiej rozpuszczalno$ci mikroskopijnych zarodkéw). Przy zbyt jednak

At
Rys. 3-37 Rozpuszczalno$¢ matych krysztatéw

duzym przechtodzeniu (wzgledem nasycenia) — At znowu maleje wskutek
wzrostu lepkcsci cieczy otaczajacej zarodki (rys. 3-38).

Szybko$¢ wzrostu krysztatu zalezy od stopnia przesycenia roztworu
czyli nadwyzki jego stezenia C w stosunku do stezenia C# — odpowiada-

d\  d

Rys. 3-38. Szybko$¢ tworzenia sie i wzrostu krysztatéw

jacego roztworowi nasyconemu w danej temperaturze. Ma tu miejsce pro-
ces konwekcji masy (sktadnika z roztwordw do $ciany F krysztatu).
Szybkos$¢ osadzania sie ciata stalego mozna wyrazi¢ podstawowym
réwnaniem przenikania masy
k F -92
ur (C—<0 [3-92]
gdzie (C-C 0) — aktualna réznica potencjatu, k — wspdtczynnik kinetycz-
ny ,.przenikania masy”, F — powierzchnia $ciany krysztatu, a dAf — masa
osadzona w czasie dr.
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Analogiczne réwnanie mozna utozy¢ dla kazdej ze $cian krysztatu

dr (C-C,)F, [3-93]

dr k.,(C~COF, [3-94]
Ze wzgledu na prawidtowos¢ formy geometrycznej krysztatu kazda ze
$cian stanowi pewien utamek catej powierzchni krysztatu

Fj = a,F, Fo = a2F itd. [3-95]

Suma wzrostu poszczegdlnych Scian jest miarg szybkosci wzrostu ca-
tego krysztatu

dM _ dMj  dVo

& = dr or & j-kdo™) (C  CoF [0-96]

Powierzchnia krysztatu jest proporcjonalna do kwadratu charaktery-
stycznego wymiaru liniowego L (np. gtdbwnej osi)

F = BL~ [3-97]
Objeto$¢ za$ bedzie analogicznie proporcjonalna do L3
V =BLZ [3-98]
Stad rézniczkowy mase krysztatu mozna przedstawi¢ nastepujgco:
dM = 3@BL2dL [3-99]

Uwzgledniajac to w7réownaniu szybkosci wzrostu krysztatu, otrzyma-
my

dL (FCiG | -7- 2C0Q-—> " ==s) )
" 208 A(C—CO [3-100]

Oznaczajac wszystkie state symbolem K, otrzymamy
~ = K(C—C,) [3-101]

A wiec w danym roztworze wszystkie krysztaty (mate i duze) rosng
z jednakowg szybkoscig liniowg. W ciggu tego samego czasu wszystkie
krysztaly powiekszajg swrdj charakterystyczny wymiar liniowy o tg samg
wartos¢.

Charakterystyczny jest wptywr stopnia przesycenia (C—CO0) lub prze-
chtodzenia (~At) na szybko$é wzrostu krysztatu. Wedtug ostatniego réow-
nania, szybkos¢ ta jest proporcjonalng do przesycenia (C~ C0. Przy wiek-
szych przesyceniach zalezno$¢ ta zawodzi, gdyz wskutek wzrostu lepkosci
roztworu maleje wspotczynnik kinetyczny. Otrzymuje sie do$¢ charakte-
rystyczny przebieg zaleznosci szybkos$ci wzrostu krysztatu od stopnia prze-
sycenia lub przechtodzenia (rys. 3-38). Przy bardzo szybkim przeehtodze-
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niu mozna zahamowaé w og6le wzrost krysztatéw. Roztwdér przybiera zas
bardzo wysoka lepkos$¢ dajac szkliwo o wiasnosciach ciata statego. tatwosé
tworzenia sie szkliwa jest tym wieksza, im nizsza jest regularnos$é form
krysztatow.

Wielko$¢é otrzymanych krysztatdw zalezy od stopnia przeehtodzenia,
a takze od wzajemnego potozenia krzywej wzrostu krysztatu i krzywej
powstawania zarodkéw (rys. 3-38). W sytuacji (a) przy matym przechio-
dzeniu (2) tworzy sie duzo wolno rosnagcych krysztatdw, co daje drobno-
ziarnisty produkt. Przy silniejszym za$ przechtadzaniu (2) mamy sytuacje
odwrotng, czyli otrzymamy matg liczbe gruboziarnistych krysztatdow.

W sytuacji (b) mate przechtodzenie (1) i duze (3) dajg produkt grubo-
ziarnisty, przechtadzanie za$ Srednie (2) — produkt drobny. W sytuacji (c)
mate przechtodzenie (1) daje produkt gruboziarnisty, duze za$ przechtodze-
nie (2) — drobnoziarnisty.

Nalezy nadmieni¢, ze dodatki pewnych substancji moga powodowaé
hamowanie wzrostu pewnych $cian krysztatu, a stad dawaé¢ inne formy
krysztatow.

Zgodnie tez z zasadami krystalografii $ciany o szybkim wzroscie (dL/dr)
predko zanikajg przy wzroscie krysztatu, a pozostajg $ciany rosngce wol-
no.

Na zasadzie prawa szybkosci wzrostu krysztatdbw mozna przewidywacé
wynik procesu krystalizacji wywotanej zaszczepieniem przesyconego roz-
tworu pewng iloScig sztucznych zarodkéw (drobnych krysztatkdéw). Znany
jest wynik analizy sitowej tych zarodkéw w postaci krzywej catkowej
(rys. 3-39)

w, = f(d) [3-102]

gdzie Wt — oznacza mase materiatu o ziarnach wiekszych lub réwnych dt.
Dla rézniczkowej masy krysztatbw dW, objeto$¢ jej wyniesie dW /o, gdzie

Rys. 3-39. Wykres ana-
lizy sitowej zarodkow

o — gesto$¢ krysztatow. Objetos¢ jednego krysztatlu mozna wyrazi¢ jako
ad8, gdzie wspoiczynnik proporcjonalnosci a zalezy od typu krysztatu.
Liczba krysztatow w rozpatrywanej porcji wynosi stad

[3-103]
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Analogicznie mozna okresli¢ liczbe krysztatow w produkcie po zakoncze-
niu procesu krystalizacji. Wowczas wedlug prawa kinetycznego $rednica
kazdego krysztatu zwiekszy sie o te samg warto$¢ Ad. Otrzymamy stad
dla produktu
1 di*n .
d p= 7o~ IdTfAd)3 [3-104]

Poniewaz liczba krysztatow w procesie ze sztucznym zarodkowaniem
nie ulega zmianie (dNs = dN”), wynika réwnanie rézniczkowa

N oa@ad)s [3-105]

Catkujac uzyskamy wyrazenie na mase produktu

£+ dWs [3-106]
o s

Znajac ogo6lng ilos¢ otrzymanego produktu, przy pomocy ostatniego
réwnania (zalezno$¢ d, od W, — z analizy sitowej zarodkéw), mozna okre-
§li¢ wartos¢ Ad — czyli przyrost liniowy wszystkich krysztatk6w. Stad
przy pomocy tego samego réwnania mozna przedstawi¢ zalezno$¢ Wp od
Ws. Poniewaz jednak wedtug danych analizy sitowej zarodkéw (rys. 3-39)
kazdej warto$ci Ws— odpowiada pewma wartos¢ ds, stad otrzymana tez za-
lezno$¢ Wp od ds. Wedtug prawra kinetycznego za$ krysztat o wielkosci d5
przed procesem, po jego zakornczeniu ma wielko$é

dp= dr-fAd [3-107]

Stad kazdej wartosci ds — odpowiada okre$lona w™artos¢ dp. Ostatecznie
dochodzi sie do zaleznosci Wp od dp, czyli mozna przewidzie¢ przebieg
krzywej analizy sitowrej otrzymanego produktu.

3.2.3. Mieszaniny mrozace

Jezeli zmieszamy adiabatyczny 16d w temp. O C i s6l o tej samej tem-
peraturze, wbwTzas w”edtug reguty linii prostej stany po zmieszaniu bedg
przedstawione punktami lezgcymi na linii prostej AR (rys. 3-40).

Widoczne jest, ze przy kazdej ilosci dodanej soli mieszanina bedzie
miata temperature nizszg od Q‘C. Otrzymujemy w ten sposéb mieszanine
mrozacg. Mozna tez przedstawi¢ wykres temperatur tej mieszaniny w za-
leznosci od jej sktadu, czyli proporcji lodu i soli (rys. 3-41). tatwd wy-
wnioskowac, ze najnizszg temperature, jakg mozna osiggnac¢, jest tempera-
tura eutektyku.
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Odlegtosci adiabaty mieszania AR od izotermy zerowej na wykresie
entropowym dajg ciepto, jakie mieszanina mrozgca moze pobra¢ ogrzewa-
jac sie do temp. 0 C, przypadajagce na jednostke masy mieszaniny
(rys. 3-40). Ciepto to tatwp przeliczy¢ na jednostke masy lodu qj. Mozna

Rys. 3-41. Temperatura mieszanin mro
zacych

stwierdzi¢, ze najwiekszg zdolno$¢ pochtaniania ciepta na 1 kg lodu ma
mieszanina o zawartosci soli réwnej lub wiekszej niz wr roztworze nasyco-
nym w temp. 0°C (Xm).

Analogicznie mozna przewidzie¢ wyniki procesu, jezeli 16d wTtemp. 0 C
zmieszany jest z solg o wyzszej temperaturze.
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3.2.4. Krystalizacja przez chtodzenie

Najprostszy proces krystalizacji polega na ochtodzeniu roztworu nie-
nasyconego (zwykle w korycie z mieszadtem chtodzonym przeponowo zim-
ng wodg) i oddzieleniu na filtrze otrzymanych krysztatow (rys. 3-42). 1los¢
ciepta na kg suréwki (Q/R) odebrana w krystalizatorze odpowiada odcin-

Rys. 3-42. Krystalizacja
przez chtodzenie

kowi AB, To samo ciepto na 1 kg wykrystalizowanej soli okre$la od-
cinek CD.

Sktad roztworu pokrystalicznego okresla punkt F(X2). Stad z reguly
dzwigni mozna znalez¢ ilos¢ otrzymanych krysztatow z jednostki roztworu
surowego, a nastepnie réwniez utamek soli, jaka wykrystalizowata.

Wykres entalpowy Bosnjakoyica (2) pozwala tez zanalizowa proces
jednoczenego tugowania soli z jej mieszaniny ze zlozem i nastepujacej
krystalizacji (rys. 3-43). Proces jest regulowany dziataniem pary zagrze-
wajgcej roztwor mieszaniny do temperatury t3oraz dziataniem wody, chio-
dzacej roztwor stezony do temperatury tv Jak wykazuje bilans ogélny,
ilos¢ ciepta dostarczona do zagrzewacza musi byé réwna ilosci ciepta od-
prowadzonej w chtodnicy, jezeli zatozymy, Ze ruda dostarczana jest w tem-
peraturze tx (i pomijamy zawrarto$¢ cieplnag ztoza).

W ekstraktorze surowa sél o stanie (7) — temperaturze txjest tugowa-
na roztworem L o stezeniu niskim XL i stanie (3). W wyniku mieszania
wedtug reguty linii prostej (3, 7) otrzymuje sie roztwoOr nasycony o sta-
nie (4), a wiec stezeniu wiekszym X R i temperaturze t2 ktére mozna od-
czyta¢ z wikresu.

W wymienniku ciepta roztwor rozcienczony L (pokrystaliczny) ogrze-
wa sie do stanu (2) kosztem gorgcego roztworu stezonego R o stanie (4).
Poniewaz ilos¢ roztworu L<R, wiec wzrost temperatury tugu L musi
byé wiekszy niz spadek temperatury roztworu R (schemat na rys. 3-43).
Stad przy dobrej konwekcji i duzej powierzchni grzejnej moze doj$¢ do
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zréwnania temperatur na ,gorgcym” korficu wymiennika. A wiec punk-
ty 2, 4 w przyblizeniu lezg na tej samej izotermie ts.

Stad odcinek (I, 2) na wykresie oznacza ciepto w wymienniku na 1 kg
tugu (QwWL). Wedtug regut wykresu entalpowego odcinek (4, 5) oznacza to
samo ciepto na kg roztworu stezonego (Q* JR> Pozwala to znalez¢ stan (5)

kt

Rys. 3-43. Proces tugo-
wania soli

roztworu stezonego. Wedtug tych regut wynika réwniez, ze ciepto to na kg
wykrystalizowanej soli (WwS) jest row'ne odcinkowi (8, 9).

Odcinek {2, 3) oznacza ciepto pobrane w zagrzewaczu parowym (Q L)
na kg tugu, odcinek zas$ (5, 6) — to samo ciepto oddane w chtodnicy na kg
roztworu stezonego (Q/J?). Stan (6) jest okreSlony izoterma tj. To samo
ciepto na kg otrzymanej soli wyraza odcinek (7, 8).

W filtrze nastepuje rozdziat w temperaturze tt mieszaniny (6) na tug (2)
oraz s6l (7). Z reguty dzwigni mozna okresli¢ wydajnos$¢ krystalizacji.

W ten sposéb wykres daje kompletny bilans cieplny i materiatlowy
procesu oraz wszystkich jego etapéw.

3.2.5. Krystalizacja przez odparowanie

Znajac charakter wykresu entalpowego dla roztwordw nienasyconych
z fazq parowa, mozemy je ztgczyé z wykresami krystalizacyjnymi w jed-
ng catos¢ (rys. 3-44). Dla soli o wysokiej temperaturze topnienia i wrzenia
pod wysokim cisnieniem izobara nie przecina sie z linig rozpuszczalno-
Sci (a). Natomiast dla cisnienia nizszego otrzymujemy charakterystyczne
przeciecia izobary z krzywa rozpuszczalnosci soli. Odpowiada ona roztwo-
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rowi nasyconemu X n wrzagcemu pod ci$nieniem P. lzoterma tn ma postaé
pola. Punkty na niej lezace oznaczajg mieszaniny tréjfazowe pary, roztwo-
ru nasyconego i soli statej S. Z reguty linii prostej i reguty dzwigni mozna

Rys. 3-44. Wykres entalpowy z fazg parowg

znalez¢ ilosci tych faz. Wyzsze izotermy t> tn odpowiadaja mieszaninom
pary oraz statej soli (bez cieczy).

Na wykresie takim mozna rozwigzywac bilanse procesu krystalizacji
polegajacego na odparowaniu rozpuszczalnika. Do warnika (rys. 3-45) do-
prowadzona zostaje taka ilos¢ ciepta, ze suréwka (1) osigga stan (2), a wiec
rozklada sie na opary (4) oraz na mieszanine cieklg (3). Ciecz ta ulega
chtodzeniu do temperatury tj (jak suréwika) i w filtrze ulega roztozeniu na
roztwdr nasycony (7) i krysztaly (6). llos¢ doprowadzonego ciepta na kg
surowki wyraza sie odcinkiem (2, 2). Stad wedtug regut wykresu entalpo-
wego to samo ciepto na 1 kg mieszaniny R opuszczajacej wtarnik wyraza
sie odcinkiem (3, 8), ma bowiem miejsce rozktad (S-+W +R). Poniewhz
mieszanina R rozkiada sie na tug L i krysztaly K, wiec skoro odcinek
(3, 8) oznacza zuzycie ciepta na 1 kg mieszaniny, to odcinek (9, 10) da cie-
pto na 1 kg otrzymanych krysztatow?.

Od ilosci tego doprowadzonego ciepta zalezy sktad X R mieszaniny R,
a stad wydajno$¢ krystalizacji fazy statej (reguta dZzwigni).
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Odcinek (3, 5) oznacza ciepto QO oddane w chiodnicy na 1 kg mie-
szaniny R, a to samo ciepto oddane na 1 kg otrzymanej soli przedstawia
odcinek (10, 6).

Proces taki moze by¢ ulepszony przez zastosowanie wymiennika ciepta
(rys. 3-46). W wymienniku tym mieszanina R krysztatdw i roztworu nasy-

SHR+W
R—K+L

Rys. 3-45. Krystalizacja w w”arniku

Rys. 3-46. Krystalizacja w warniku
z wymiennikiem ciepta

conego o temperaturze wrzenia (3) chlodzi sie do temperatury tlt osigga
stan (5). llo$¢ ciepta oddana w wymienniku na 1 kg roztworu wyraza sie
odcinkiem (3, 5). Poniewaz sur6wka S rozktada sie na opary W i miesza-
nine R, wiec wedtug regut wykresu to samo ciepto na 1 kg suréwki wyraza
sie odcinkiem (1, 1'). Znajac stan suréwki (1), znajdziemy jej stan po za-
grzaniu ("), a wiec i temperature Zuzycie ciepta w samymi warniku
bedzie o tyle mniejsze niz w procesie poprzednim (bez wymiennika), a mia-
nowicie wyrazi sie odcinkiem (1\ 2) — liczac na 1 kg suréwki S. To samo
ciepto na 1 kg mieszaniny R wyrazi sie odcinkiem (3, 8). Zuzycie ciepta
na 1 kg otrzymanych kr\rsztatbw wyraza odcinek (9, 10) stosownie do roz-
ktadu (R-"L +K).
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3.2.6. Krystalizacja na wykresie (i, Y)

Stosuje sie tez ukos$nokatny wykres (i, Y) dla krystalizacji, gdzie i
oznacza entalpie (1+Y) kg mieszaniny zawierajgcej 1 kg soli oraz Y kg
wody (rozpuszczalnika). Wykres ten w czeSci omowiono przy procesie za-
tezania roztwordw, a obecnie uzupetniono w zakresie krzepniecia i przed-
stawiono na rys. 3-47. Linie izoterm oraz linie rozpuszczalnosci soli AE ma-

Rys. 3-47. Wykres i, Y dla krystalizacji i wazniejsze przemiany

ja tu przebieg znany. Linia rozpuszczalnosci lodu EB dazy asymptotycznie
do izotermy 0 C (dla wbdv). Izoterma eutektyczna przedstawia pole za-
kreskowane ponizej linii CE z dwoma bokami réwnolegtymi. Punkty na
tym polu oznaczaja uktady tréjfazowe (sol, 16d i roztwdr eutektyczny).
Ilo$¢ tych faz mozna okresli¢ dla kazdego punktu na tym polu przy pomo-
cy reguty linii prostej i reguty dzwigni. Izotermy w zakresie sl — roz-
twor nasycony sg liniami prostymi o réznych nachyleniach (jak tez na
innych wykresach dla krystalizacji).

Izobara P wyznacza izoterme t, wrzenia roztworu nasyconego DF
(mieszaniny soli z tym roztworem) oraz pole kreskowane nad linig DF
(mieszaniny trojfazowe: para, roztwoOr nasycony wrzacy, s6l). Poniewaz
entalpie par wystepujacych w kazdej z mieszanin reprezentowanych
punktami na linii DF sg takie same, wiec oba ramiona tego pola izoter-
micznego sa rownolegte, a kazda linia rozdziatu pary z tych mieszanin
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tréjsktadnikowych (o tej temperaturze ts) ma to samo nachylenie co od-
cinki DH lub FG. Réwniez réwnolegte sg izotermy dla uktadu 16d — roz-
twor nasycony ze wzgledu na nieskofnczong dtugosc¢ osi.

Na wykresach tego typu mozna tez przedstawi¢ omoéwione poprzed-
nio procesy krystalizacyjne. W szczegdélnosci jest on przydatny do inter-
pretacji wymrazania rozpuszczalnika lub inaczej zatezania roztworu przez
krystalizacje lodu. Roztwoér 1 po ochtodzeniu do stanu 2 ulega rozktadowi
na roztwor nasycony 3 i 16d (punkt lodu lezy nieskofczenie daleko). Ilosé
wydzielonego lodu na 1 kg soli wynosi (Y2~Y 3.

Analogicznie mozna tez zinterpretowaé proces krystalizacji przez od-
parowanie, a mianowicie linia (4, 5) oznacza zagrzewanie, a dtugos$¢ tego
odcinka — ciepto doprowadzone (na 1 kg soli). Linia (5 6) oznacza separa-
cje oparéw, przy czym ilo$¢ tych oparow wynosi (Y5—Y6). Linia (6, 7) ozna-
cza chtodzenie po warniku, a (8, 9) — separacje krysztatéw 8 od roztworu
nasyconego 9 (o sktadzie Yg.

3.2.7. Krystalizacja przez samoodparowanie

Krystalizacja moze nastapi¢ tez przez samoodparowanie. Proces pole-
ga na wstepnym ogrzaniu sur6wki pod cisnieniem PO do temperatury t2
a nastepnie na ekspansji tej cieczy wrlzaworze redukcyjnym do ci$nienia
nizszego P (rys. 3-48). Cisnienie P jest regulowane pracg skraplacza, w kto6-

Rys. 3-48. Krystalizacja przez samoodparowanie

rym woda ma temperature tx skad wynika wartos¢ P. W czasie dtawienia
entalpia i sktad nie ulegajg zmianie, wiec punkty 2 i 3 majg te same poto-
zenie na wykresie dla cisnienia PO i P. Otrzymuje sie mieszanine (5) zto-
zong z soli i roztworu o temperaturze nieco wyzszej od tx (para nad roz-
tworem jest przegrzana) i zawartosci soli X r. Mieszanina ta rozktada sie
na roztwdr nasycony (6) i krysztaty (7). Zuzycie ciepta w zagrzewaczu na
1 kg suréwki okre$la odcinek (1,2). Ciepto to mozemy przeliczy¢ analo-
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giczne jak w poprzednich przyktadach na 1 kg otrzymanej soli. Od ilosci
tego ciepta zaleze¢ bedzie wydajnos¢ krystalizacji.

Proces ten mozna tez zinterpretowaé na wykresie (i, Y) (rys. 3-49).
Surowiec A zostaje zagrzany pod ci$nieniem P, do stanu B. Ciepto dopro-
wadzane mierzy sie odcinkami AB. Nastepnie cisnienie ulega redukcji do
wartosci P. Wskutek izentalpowosci procesu diawienia punkt B przedsta-

Rys. 3-49. Interpretacja krystalizacji przez samoodparowanie na wykresie i, Y

wia tez stan po zdtawieniu. Jednakze obecnie aktualna jest izoterma t2
(odnoszaca sie do cisnienia p2. W separatorze oddzielajg sie opary o tej
temperaturze oraz powstaje mieszanina ciekta C ztozona z krysztatow K
i roztworu nasyconego L. Postugujac sie znanymi regutami, mozna stad
tatwo okresli¢ ilosci poszczeg6lnych produktow kazdego z rozdziatow.

3.2.8. Szczegdblne uktady krystalizacyjne

W niektérych uktadach moze wystepowac ograniczona rozpuszczal-
nos$¢ sktadnikow w fazie statej. W tym przypadku nie krystalizujg czyste
sktadniki, ale tzw. krysztaty mieszane (roztwory state). Jak wskazano na
rys. 3-50, sktad otrzymanych krysztatdw M podczas procesu krystalizacji
przez chtodzenie bedzie zalezny od koncowej temperatury procesu. Ze
wzgledu jednak na powolno$¢ zmian w fazie statej trzeba sie liczy¢ z mo-
zliwosciami tworzenia sie standw nietrwatych, tj. stopniowego dochodze-
nia do stanu K przez szereg stan6w posrednich. Maksymalne stopnie wza-
jemnej rozpuszczalnosci obu skfadnikéw w fazie statej reprezentujg punk-
ty A i B odpowiadajace temperaturze eutektycznej. W tej temperaturze po-
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wstaje uktad ztozony z roztworu eutektycznego E oraz krysztatow o skia-
dach odpowiadajgcych punktom A i B. Po ochtodzeniu krysztatow do niz-
szej temperatury, np. do stanu N, pozostaje faza stata w postaci rozktadu
statego bez rozktadu na skiadniki. Przy pomocy reguty dZzwigni mozna

Rys. 3-50. Krystalizacja uktadéw z ograniczong rozpuszczalnoscig w fazie statej

Rys. 3-51. Krystalizacja uktadu z niepetng rozpuszczalnoscig w fazie statej

utozy¢ bilans materiatowy, przy czym odpowiednie odcinki pionowe na wy-
kresie entalpowym podaja pozycje bilansu cieplnego.

Skrajnym przypadkiem jest, zreszta rzadko spotykany uktad, z nie-
ograniczong rozpuszczalnoscig (rys. 3-51), gdzie po ochiodzeniu mozna
otrzymac krysztaty mieszane w catlym zakresie skali stezen. Po ochtodze-
niu ciektej suréwki S do temperatury t¢nastepuje rozktad na krysztan
mieszane (roztwdr staty) N oraz roztwor pozostaty ciekty R.
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Mozliwe sg tez uktady, gdy jedna z postaci, np. sél uwodniona, wy-
kazuje anormalng rozpuszczalnos$¢, tj. ze wzrostem temperatury jej roz-
puszczalno$¢ maleje (np. ukiady: Nas04 H2, CaS04 H2X). Otrzy-
muje sie wbwczas wykresy fazowe i entalpowe typu przedstawionego na
rvs. 3-52. Rozpuszczalno$é sktadnika B wykazuje wzrost przy spadku tem-
peratury. Przy ochtodzeniu suréwki 5 ztozonej z roztw’oru oraz krysztaio\,
B nie wystepuje dalsze wydzielanie sie tych krysztatow, ale ich rozpuszcza-
nie. Po osiggnieciu stanu N faza stata w ogole zanika, a wr stanie P poja-

Rys. 3-52. Krystalizacja uktadu

wia sie ona znowu, ale wTpostaci krysztatbw uwodnionych AB. Po ochto-
dzeniu do stanu F ilo$¢ krysztatéw" soli uwrodnionej rosnie. Ostatecznie uzy-

skuje sie produkty K (krysztaty AB) oraz roztwdr R, nasycony wzgledem
tej soli uwrodnionej.

3.2.9. Krystalizacja wielostopniowa

Poznanie zasady graficznego rozwigzywania krystalizacji z odparowa-
niem oraz znana zasada wyparki wielodziatowej pozwralajg okresli¢ prze-
bieg procesu krystalicznego wielostopniowego.

Proces moze przebiega¢ wEdtug schematu przedstawionego na rys.
3-53. Kazdy dziat jest osobno zasilany suréw”kg o sktadzie X0 i produkty
z kazdego dziatu o sktadach Xu X*, X3sg chtodzone do temperatury tO.
Cisnienie w ostatnim dziale jest regulowane temperaturg skraplania tn.

Cisnienie wr dziatach Pt, P2 P3 jest okreSlone wrten sam sposob jak wr wy-
parce dziatowre;j.
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llosci surowca SIf S2 S3 doplywajgce do kazdego dziatu sg odpo-
wiednio regulowane, aby ciepto kondensacji oparéw z dziatu poprzednie-
go pokryto zapotrzebowanie ciepta na zadany rozkitad.

Inny system krystalizacji wielostopniowej moze polega¢ na samoodpa-
rowaniu, co przedstawiono na rys. 3-54. Cisnienie w kazdym dziale odpo-

Rys. 3-53. Krystalizacja wielostopniowa

Rys. 3-54. Krystalizacja wielostopniowa przez samoodparowanie

wiada temperaturom kondensacji ts, U, t3w odpowiednim skraplaczu. Roz-
ktad tych temperatur zalezy od iloSci wody chtodzgcej. W kazdym dziale
w wyniku diawienia zachodzi samoodparowanie. Krysztaly zostajg od-
dzielone na filtrze i w ilosciach Kv K2 K, — odprowadzone z kazdego
dziatu jako produkt.
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3.2.10. Krystalizacja z roztworu dwéch soli

W przypadku roztworu dwoch soli A i B w rozpuszczalniku W skiad
roztworu nie moze by¢ przedstawiony na osi, lecz na tréjkacie (rys. 3-55).
W ierzchotki oznaczajg sktadniki A, B, W. Boki okre$laja roztwory lub mie-
szaniny dwusktadnikowe AB, AW, BW. Punkty na powierzchni tréjkata
okreSlajg sktady mieszanin tréjsktadnikowych (A, B, W). O$ AB oznacza

Rys. 3-55. Reguty wykre-
su entalpowego

stany, gdy utamek (lub procent) sktadnika W, czyli Xw — 0. Stad linia CD
przechodzaca przez punkt M okreslajgca dany roztwo6r odpowiada okreslo-
nej wartosci Xw, ktorg mozna odczytaé na bokach AW lub BW.

Analogicznie EF réwnolegta do AW przechodzaca przez punkt M od-
powiada statym wartoSciom X B, co tez odczytujemy na odpowiednim bo-
ku. To samo tyczy sie linii GH dajagcej mozno$¢ znalezienia wartosci X A
Poniewaz jest AC— EM — EH, stad EH jest rdwne Xv, skad tez wyni-
ka, ze

=1 [3-107]

jezeli przyjmiemy kazdy bok tréjkgta za jednostke.
Przypusémy, ze roztwor trojsktadnikowy O mieszamy z roztworem
trojsktadnikowym P. Bilans og6lny materiatowy ma postac

0+P =M [3-108]
gdzie M — to masa otrzymanej mieszaniny. Analogicznie mozna utozy¢
bilans sktadnika A i B

0Xjto4-PX - MXam [3-109]
OXBO+PXRP= MXbm [3-110]
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Dla sktadnika W réwnania nie uktadamy, gdyz jego zawartosci wynikaja
z danych XA i Eliminujgc w tych réwnaniach M, otrzymamy

[3-111]
[3-112]

Otrzymujemy dwa rownania odpowiadajace regule dzwigni. Dzielgc za$ je
przez siebie, mamy

[3-113]

Jest to réwnanie linii prostej, wskazujace, ze reguta linii prostej obok re-
guty dzwigni ma zastosowanie w wykresie tréjkagtnym. Sposob ich zastoso-
wania przedstawiono na rys. 3-55. Punkt M lezy na prostej OP, odlegtosci
za$ OM i MP maja sie do siebie jak masy sktadnika P do O.

Stosunki fazowe (temperatury nasycenia, topnienia) ilustruje model
przestrzenny (rys. 3-56), gdzie na podstawie trojkata sktadéw (ABW) wzno-

Rys. 3-56. Model fazowy dla uktadu z dwiema solami

szg sie osie temperatur. Sciany boczne tego modelu daja wykresy fazowe
dwiusktadnikow® AB, AW, BW. Przekro6j poziomy daje tréjkat izotermiczny
(rys. 3-57), gdzie linia CD oznacza roztwory nasycone wzgledem soli .4,
linia DE — roztwory nasycone (w tej stalej temperaturze) wzgledem soli
B, punkt za$ ,eutoniczny” D — stan nasycenia wzgledem obu soli. Stan N
oznacza roztwrér nienasycony, F — wedtug reguty linii prostej i reguty
dzwigni oznacza mieszaniny soli statej A i roztwrorow nasyconych G. Ana-
logicznie H — to mieszaniny soli B i roztworu nasyconego I. Punkt K ozna-
cza ukitad tréjfazowy ztozony z roztworu nasyconego D wzgledem obu soli
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oraz mieszaniny faz statych L, zawierajgce odpowiednie ilosci (wedtug re-
guty dzwigni) soli A i B.

Na zasadzie takiego wykresu mozna zilustrowaé proces krystalizacji
przez zatezenie roztworu nienasyconego. Stosownie do reguty linii prostej
przy zatezeniu roztworu (1) kolejne stany odpowiadajg punktom lezgcym

w

Rys. 3-58. Uktad z jedng z soli uwod-
niong

na prostej (W, 1). Przy odparowaniu odpowiedniej ilosci wody (reguta
dzwigni) osigga sie stan (2), czyli roztwér nasycony w sél B. W okresie
(2, 3) ma miejsce wydzielanie sie czystej soli B. Podczas dalszego zateza-
nia (3, 4) wydziela¢ sie bedzie mieszanina soli A i B, o zmiennym skladzie
odpowiadajagcym punktom odcinka (4, B).

W przypadku wystepowania soli uwodnionej (B, W), wykres ulega mo-
dyfikacji (rys. 3-58). Sél uwodniong przedstawia punkt F. Przy zatezeniach
roztworu w okresie (2, 3) wydziela sie sol uwodniona F, w zakresie za$
(3, 4) — mieszaniny soli A i soli uwodnionej F. W zakresie (4, 5) ma miejsce
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oddawanie wody krystalizacyjnej i stopniowe przechodzenie soli uwodnio-
nej (w jej mieszaninie z solg F) w s6l bezwodng B.

Mozliwe sa tez przypadki tworzenia sie soli podwéjnej AB (rys. 3-59).
W tym przypadku przy zatezeniu roztworu 1 nastepuje stan nasycenia 2
w sol podwdjng AB. Nastepnie krystalizuje ta s6l az po dtugim osiggnieciu
stanu 3 zaczyna obok tej soli podwdéjnej AB krystalizowaé réwniez sél A.
Sktad roztworu Et powstaje wowczas staty (pierwszy roztwér eutoniczny
nasycony wzgledem soli AB i A).

Proces rozdziatu uktadu dwéch soli zilustrowano na rys. 3-60. Dla ce-
I6w obliczen procesowych dogodniej jest przeksztatci¢ wykres rdwnowagi

W
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na uktad trojkatno-prostokatny. Wowczas wspotrzedne na osiach podajg
wprost zawartosci sktadnika A i B. Wykorzystuje sie tu rézne potozenie
uktadu linii nasycenia w dwo6ch temperaturach tki t2 (np. rozdzielanie
KC1 i NaCl). Roztwor surowy dwdch soli S miesza sie z tugiem zawraca-
nym E2 dajac roztwér C. Dodaje sie teraz okre$long ilo$¢é rozpuszczalnika
Wj, aby osiggna¢ stan D. Po ochtodzeniu do temperatury t1 mozliwy jest
rozktad na sél A, oraz tug Ev tug ten zateza sie przez odparowanie, osia-
gajac stan roztworu stezonego F. Po ewentualnym ogrzaniu do tempera-
tury t2 uzyskuje sie moznos$¢ rozdzielenia krysztatéw B oraz otrzymanie
tugu E2 ktory zawraca sie do obiegu. Bilans materiatlowy kazdego stru-
mienia mozna okre$li¢ przy pomocy reguty dzwigni.

3.3. Destylacja

3.3.1. Sposoby przedstawiania réwnowagi destylacyjnej

Proces destylacji opiera sie na wykorzystaniu roznicy miedzy skia-
dem cieczy i pary w stanie ré6wnowagi. Stad znaczenie metod okre$lania
réwnowag destylacyjnych, doSwiadczalnych lub obliczeniowych, ktére po-

Rys. 3-61. lzotermy destylacyjne

daje termodynamika procesowa. W przypadku roztworéw dwusktadniko-
wych rdwnowagi te mozna przedstawia¢ na wykresach.

Podstawowe dane réwnowagi przedstawiono w postaci izoterm (rys.
3-61) podajacych wartosci ci$niefn czagstkowych pj i p, — sktadnikéw oraz
ich sume P, czyli og6lng preznos¢ pary nad roztworem, zaleznie od jego
sktadu wyrazonego utamkiem molowym  bardziej lotnego sktadnika (rys.
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3-61a). Sktad pary yx (utamek molowy bardziej lotnego sktadnika) jest row-
ny stosunkowi cisnien

P, pt

_ [3-115]
P Pi+P2

Stad znajac izobare cieczy (krzywa preznosci P na rys. 3-6la), mozna okre-
$la¢ skiad pary y dla kazdego sktadu cieczy x, a stad obok tej izobary cie-
czy, przedstawic izobare pary (rys. 3-61b). Poziome odcinki miedzy tymi
krzywymi ilustrujg sktady faz x, y, bedagcych w réwnowadze.

Dysponujac pekiem takich izoterm, mozna skonstruowaé izobare réw-
nowagi dla okre$lonego cisnienia, tak to ilustruje rys. 3-62 (przeniesienie
danych z uktadu p, x na ukitad t, x). Wykres izobary podaje wiec tempera-

tury wrzenia t cieczy o sktadzie x, pod danym ci$nieniem P, oraz sktad par\
y bedacej w stanie rGwnowagi z tg cieczg. Dolna linia podaje sktad\ ciecz\
gorna zas — sktady pary (wyrazone utamkiem molowym bardziej loaiego
sktadnika).

W wielu problemach znajomos$¢ temperatury wrzenia nie jest koniecz-
na co pozwala uprosci¢ sposéb przedstawienia rownowagi, a mianc wicie od-
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czytane z przebiegu izobary wartosci x, y (poziome odcinki miedzy obu
krzywymi) mozna przedstawi¢ w postaci jednej krzywiej rownowagi
wTuktadzie x, y (rys. 3-63).

Krzywe réwnowagi wr uktadzie [x, y) mozna przedstawi¢ rOwnaniem:

\X
V= ¢ (X—1) X [3-116]
Réwnanie to jest konsekwencjg definicji lotnoSci wzglednej
Pixi
Lo [3-117]
pJx

Jezeli lotno$¢ wzgledna jest stata wr catym zakresie stezen, stosowal-
no$¢ rownania jest tatwm. Jednakze przewaznie jest ona zmienna ze skta-

Rys. 3-63. RoOwnowaga
w ukitadzie x, y

dem cieczy. Termodynamika procesowa przedstawia réwnania izoterm
rownowagi (skfadnikéw) w postaci nastepujace;j:
pl=ylxlpl [3-118]
Pj = y2x2P2 [3-119]
gdzie Pi i P2— preznosci par nasyconych czystych skladnikow7 a yxi y2—
tzw. wspétczynniki aktywnosci sktadnikéw wrroztworze. Réwnania te aktu-

alne zresztg dla niezbyt wysokich cisnien (zwrykle stosowanych w destyla-
cji) prowadzag do nastepujgcego wyrazenia lotnosci wzglednej:

P.
n [3-120]

Wspébitczynniki aktywnos$ci okresla sie przy pomocy jednej z wielu me-
tod termodynamiki. Najbardziej znane sg rownania van Laara:



gdzie A i B — state dla danego uktadu znajdowane z tabeli lub obliczone
z minimum danych réwnowagi, a T — temperatura bezwzgledna.

W przypadku wyzszych cisnien réwnania [3-118] i [3-119] modyfikuja,
gdyz zamiast cisnief nalezy tam wstawi¢ aktywnosci fazy gazowej, okre-
$lane metodami termodynamicznymi. lzoterma przedstawia wtedy réw-

name ylaiP=7ixifld [3-123]
gdzie aiP — oznacza aktywno$¢ sktadnika pod ciSnieniem ogdlnym, P,
a alPl — pod cisnieniem Pj rownym preznosci jego pary nasyconej.

Metodyka obliczerr izobary rownowagi destylacji rzeczywistego roz-
tworu ma przebieg nastepujacy. Dla danego ci$nienia P obieramy tempera-
ture (lezacg miedzy temperaturami wrzenia obu sktadnikéw pod tym cis-
nieniem). Z wykreséw uogoélnionych znajdujemy aktywnosci fazy gazowej
(dla tej temperatury oraz ci$nienia P oraz ci$nien rownych preznosci pary
sktadnikow tej temperaturze). Nastepnie zaktadamy przypuszczalny skitad
roztworu  wrzgcego w tej temperaturze i przy pomocy rownan van Laara
okreslamy yli y2 a nastepnie z réwnania aktywnosci okreSlamy yxi y2
Jezeli suma (21+ 22) rézni sie od jednosci, nalezy zatozy¢ ponownie inny
sktad roztworu xt az do uzyskania zgodnosci (yt+y2—1). W ten sposob
okreslimy inne wspotrzedne (cc; yX) punktow izobary réwnowagi.

W przypadku uktadéw wielosktadnikowych ograniczamy sie najcze-
$ciej do uktadéw homologowych, gdzie réwnowage mozna przedstawié
w postaci rownan (dla kazdego sktadnika)

[3-124]
gdzie Kj — funkcja ci$nienia i temperatury niezalezna jednak od zawarto-
§ci innych sktadnikéw (tablice). W przypadkach bardziej ogélnych trzeba
stosowac specjalne metody obliczeniowe termodynamiki roztwordéw” (np.
skomplikowane rownania van Laara dla uktadow wielosktadnikowych) lub
tez opierac€ sie na bezposrednich danych doswiadczalnych.

Szczegolne zjawiska zachodzg w bliskosci stanu krytycznego. Krzywe
preznosci pary dla czystych skfadnikéw konhczg sie w odpowiednich sta-
nach krytycznych Kt, K2 (rys. 3-64b), natomiast roztwory wykazujg wia-

Rys. 3-64. Rownowaga w bliskosci stanu krytycznego
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§ciwe im inne stany krytyczne. Przekr6j modelu przestrzennego: p, t, x
(rys. 3-64a) przy x = const daje krzywg ,,preznosci” pary dla mieszaniny
posiadajacej 2 gatezie (rys. 3-64c). Okazuje sie, ze dla mieszaniny dwusktad-
nikowej stan krytyczny nie odpowiada ani maksimum temperatury tm, ani
maksimum cisnienia pm. Z tego tez wzgledu mozliwe jest zjawisko ,,wstecz-

Rys. 3-65. lzobary w bliskoSci stanu krytycznego

nej kondensacji”, a mianowicie gaz F przy izotermicznej ekspansji do sta-
nu A przechodzi przez zakres dwufazowy (miedzy krzywymi), co oznacza
czeSciowa kondensacje.

Mozna tez wywnioskowa¢, ze w bliskosci stanéw krytycznych charak-
ter izobar ulega zmianie (rys. 3-65). Moga by¢ one ograniczone tylko do
pewnego zakresu sktadow, poza tym zakresem nie wystepuje juz faza
ciekia.

Oprécz wykreséw fazowych w obliczeniach destylacyjnych stosuje sie
tez wykresy entalpowe.

Przebieg izoterm dla fazy ciekiej konstruuje sie na wykresie entalpo-
wym analogicznie jak przy krystalizacji w oparciu o dane ciepta rozpu-
szczania i rozcienczania.

Dysponujac przebiegiem izoterm mozna okres$li¢ ciepta mieszania (rys.
3-66) izotermicznego gx lub tez zmiany temperatury (t*-> U) przy miesza-
niu adiabatycznym.

Wplyw cisnienia na entalpie cieczy jest niewielki. W przyblizeniu mo-
zna przyja¢ warto$¢ tych samych izoterm cieczy nawet dla duzego zakresu
cisnien.

W zakresie fazy parowej izotermy sg liniami prostymi, gdyz przy mie-
szaniu gazéw nie wystepujg efekty cieplne. Entalpia pary czystego skiad-
nika moze by¢ okreslona przez dodanie ciepta molowrego parowania L
(rys. 3-66) do entalpii cieczy w*tej samej temperaturze, np. podstawowej.
Dysponujgc cieptami molowymi skiadnikéw parowych w réznych tempe-
raturach, mozna stad okre$li¢ przebieg innych izoterm fazy gazowEj. ROw-
niez i dla fazy gazowej pomija sie na ogot wptyw* ci$nienia na entalpie, tzn.
ze dany pek izoterm moze by¢ aktualny w pewTiym zakresie cisnien.
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Na wykresie tym mozna tez przedstawié¢ przebieg izobary, réwnowagi
ciecz — para dla okre$lonego cisnienia. Wspobtrzedna tej izobary mozna
przenie$¢ z wykresu rownowagi fazowej (rys. 3-67). Odcinki izoterm mie-
dzy izobarg pary (z 1) i cieczy (z —0) sa prostymi, gdyz w skiadzie
ciecz — para zmiana entalpii jest proporcjonalna do stosunku tych faz.

Dzielgc te odcinki izotermy w pewnej proporcji, mozna otrzymac linie sta-
tej wilgotno$ci pary (z — const). Na osiach uktadu odlegtosci miedzy izo-
barami sg rowne cieptom parowania sktadnikow.

3.3.2. Destylacja rownowagowa dwusktadnikowa

Proces destylacji rGwnowagowej polega na czeSciowym odparowaniu
sur6wki S w ten sposéb, aby powstate opary D stykaly sie z cieczg pozo-
statg W. Zwykle odbywa sie to podczas przeptywu surdwki przez ogrzang
z zewnatrz rure (rys. 3-68). W uktadzie takim w kazdym przekroju rury
panuja warunki zblizone do réwnowagowych.

Przebieg tego procesu dla mieszaniny dwusktadnikowej mozna przed-
stawi¢ na wykresie (rys. 3-69). Znajgc cisnienie procesu oraz temperature
t do ktérej zostata zagrzana suréwka S o stanie (tQ ;r0), z wykresu odczyta-
my sktady x — ,,cieczy wyczerpanej” W oraz y — destylatu D.



Bilansujgc catly proces, oraz jeden sktadnik otrzymamy rownania
S=W+D [3-125]
Sx0= Wx+Dy [3-126]

Stad wynika stopief destylacji Z<f, czyli stosunek ilosci destylatu
(w molach) do ilosci suréwki

Zd= D X. [3-127]
a s y —X

Z wykresu entalpowego (rys. 3-69) mozna okresli¢ ilo$¢ ciepta dopro-
wadzong podczas procesu Q. Odcinek AS wyraza ciepto na 1 mol surowki

Rys. 3-68. Destylacja rownowagowa: S — suréwka, W — ,ciecz wyczerpana”, D —
destylat

Rys. 3-69. Bilans destylacji rownowagowej

(Q/S), odcinek FB — to samo ciepto na 1 mol destylatu, a odcinek EC na
1 mol cieczy wyczerpanej. Ciepto skroplenia 1 mol destylatu wyraza od-
cinek DB.

Z wykresu fazowego mozna tez tfatwo odczyta¢ poczatkowg tempera-
ture destylacji tp, odpowiadajacg poczatkowemu momentowi destylacji
(Zd = 0), wynikajaca z przeciecia sie izobary cieczy z linig skfad suréwki
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xg Analogicznie mozna tez znalez¢ koncowa temperature destylacji tk,
w ktérej zanika ostatnia kropla cieczy (Zd = 1). Temperatura ta odpowia-
da przecieciu linii sktadu surowki o0 z izobarg pary. Oczywiscie do stanu
tego sie nie dochodzi, ale proces zakoncza sie przy Zd< 1

Proces destylacji rownowagowej mozna tez zinterpretowa¢ na wykre-
sie X, y. Z réwnan bilansowych [3-125] i [3-126] lub z reguty dZzwigni wy-
nika zaleznos¢

W (x0—x) = D{y-x0 [3-128]
Wynikajacy stad stosunek W/D mozna przedstawi¢ w postaci zaleznosci
W= S§-D = 1-DJS 1-Z e y-x{
D D 13 DjS X _Xn [3'129]

Ostatniej zaleznosci odpowiada linia AB na wykresie (rys. 3-70).
Z punktu A na dwuosiowej uktadu o wspétrzednych odpowiadajacych

sktadowi suréwki kreslimy linie AB o nachyleniu — (W/D) obliczonym
J
A
W \ / w Zd-7
/ ! \ 0 zd
/ 'y \%

X x0
Rys. 3-70. Interpretacja destylacji Rys. 3-71. Okreslenie graficz-
rbwnowagowej na wykresie (X, y) ne stopnia destylacji

wedtug ostatniego rownania dla zadanego stopnia destylacji Zd. Przeciecie
tej linii z krzywrg rownowagi daje sktad odcieku x i oparow7y, czyli pro-
duktow destylacji (wspotrzedne punktu B).

Przy zmianie stopnia destylacji Zd zmienia sie tez nachylenie tej linii
operacyjnej. W skrajnym przypadku Zd= 0 bedzie ona miata potozenie
AC, a przy Zd — 1 przybierze ona postac linii AK.

Wartos$ci stopnia destylacji Zd mozna tez odczyta¢ z wykresu fazowEgo
(Tregubow). Jezeli jest okreSlona temperatura koricowa procesu, wynika
wtedy linia rGwnowagi WD na rys. 3-71. Prowrdzac dw® promienie przez
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punkty O, W oraz D, 1, uzyskamy z ich przeciecia punkt operacyjny R.
Linia RA wyznacza na osi sktadéw odcinek OK rowny stopniowi destylacji.
Konstrukcje te tatwo udowodni¢ metodg geometryczng, gdyz z proporcji
wynika réwnos¢ stosunkéw OK/OIl oraz WA/WD. Ale uwzgledniajgc zna-
czenie tych odcinkéw oraz wyrazenie [3-127], otrzymamy

OK WA X 0—x
ol Z= wp y ~ X [3-130]

Wykonujac serie takich oznaczen dla réznych temperatur (réznych
potozen cieciwy rownowagi w granicach temperatur od tp do t*) mozna
uzyska¢ tzw. linie jednokrotnego odparowania, przedstawiajgcego zalez-
nos¢ stopnia odparowania od temperatury dla okreslonej suréwki x0
(rys. 3-72).

Nalezy wreszcie zwréci¢ uwage, ze w warunkach rzeczywistego prze-
biegu tego typu destylacji, proces zbliza sie do warunkéw réwnowagi, ale
jej w petni nie osigga. Tak wiec poczatkowo ciecz o sktadzie Xgdaje opary
2/i, a sktad jej zmienia sie przez to do wartosci xx. Stagd powstajg nowe opa-

Rys. 3-72. Linia jednokrotnego odparo- Rys. 3-73. Odchylenie dla procesu rze-
wania czywistego destylacji rownowagowej

ry o skiadzie y2itd. (rys. 3-73). Jezeli przeptyw jest powolny, tj. czas ze-
tkniecia faz dtugi, wéwczas u wylotu aparat powinna opuszczaé ciecz
o sktadzie x oraz bedace z nig w rownowadze opary y. Przy ograniczonym
jednak czasie procesu mieszanina wytworzonych oparéw nie zdazy zmie-
ni¢ swego sktadu zgodnie z prawami rownowagi i aparat opusci para o skia-
dzie y' posrednim miedzy wartosciami yOi y. To odchylenie, oznaczajace
wieksze rozfrakcjonowanie, niz to wynika z réwnowagi (a wiec korzystne),
bedzie tym wieksze, im szybszy bedzie przeptyw cieczy przez rure.
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3.3.3. Destylacja réwnowagowa wielosktadnikowa

Stopien rozfrakcjonowania (réznica y~x) w procesie destylacji réow-
nowagowej jest na og6t niewielki ze wzgledu na ograniczenia rownowagi.
Jednakze osiagniete korzysci bedg dos¢ istotne w przypadku procesu de-
stylacji wielosktadnikowej, zwitaszcza gdy skiadniki wykazujg do$¢ znacz-
ne réznice w lotnosci. W tym przypadku najcze$ciej mamy do czynienia
z uktadami, ktérych faze ciektag mozna traktowaé jako roztwér doskonaty.
Stad réwnowage dla sktadnika i przedstawia réwnanie

V, = [3-131]

gdzie wspéiczynnik rownowagi K; jest funkcjg (P, T). Dla kazdego skitad-
nika aktualne jest rGwniez rdwnanie stopnia destylacji [3-127]

Z = y-xi [3-132]

Z obu tych réwnan mozna okresli¢ zawarto$¢ tego skiadnika w desty-
lacie

y, = P [3-133]
Zj+"-a-2j)
Rowniez suma musi by¢ réwna jednosci, stad mamy
y xn [3-134]
" Zj+ —-d-Z])

Postugiwanie sie tym réwnaniem dla danego cisnienia polega na obio-
rze temperatury koncowej procesu. Stad wynikajg warto$ci wspétczynni-
kéw rownowagi Kv K2i K3 (wartosci te podane sg w odpowiednich tabli-
cach). Z ostatniego rownania mozna wtedy okresli¢ (np. graficznie) stopien
destylacji Zd.

Stad mozna okre$li¢ kazdy czton sumy ostatniego réwnania, bedacy
utamkiem vy, w destylacie. Znajdujemy wiec peiny skiad destylatu jako
funkcje Zd. Skfad cieczy wyczerpanej mozemy okre$li¢ z bilansu kazde-
go ze sktadnikéw, gdyz

xd = Zdy. + (1—Zdx{ [3-135]

Stad znajdujemy kolejne zawartosci X; sktadnikdw w cieczy wyczerpanej.
W podobny sposéb moze by¢ prowadzony proces czesciowej konden-
sacji.
Z réwnania [3-134] mozna tatwo znalez¢ warunki poczatku destylacji.
Odpowiada temu warunek Zd= 0, uwzglednienie czego prowadzi do réw-
nania

2>0iK, = 1 [3-136]
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Rozwigzanie polega na znalezieniu (metodg préb i btedéw) takiej tempe-
ratury poczatku destylacji, ktorej odpowiadajgce wspotczynniki rownowagi
Ku K2 K3... spetniajg ostatnie réwnanie.

3.3.4. Kondensacja rownowagowa (deflegmacja)

Jezeli dysponujemy suréwka parowg, woéwczas mozna 0siggngé pewne
rozfrakcjonowanie w procesie kondensacji rownowagowej oparéw, czyli
»deflegmacji” pragdowej. Ma to miejsce przy przeptywie w dot oparéw
w skraplaczu (rys. 3-74a). Mozna przyjaé, ze wytworzony odciek O osig-
ga stan réwnowagi z nieskroplonymi oparami P. Nastepuje tu tez rozfrak-

Rys. 3-74. Interpretacja kondensacji réwnowagowej (deflegmacji wspotpradowej)

cjonowanie oparéw surowych o sktadzie yOna odciek o sktadzie x oraz de-
stylat (opary) o sktadzie y. 1lo$¢ ciepta mozna tez znalezé z wykresu ental-
powego (rys. 3-74c).

W tym procesie mozna zdefiniowac¢ stopien kondensacji, Zk jako stosu-
nek ilosci odcieku (kondensatu) 0 do ogo6lnej ilosci suréwki S. Na zasadzie
analogicznych bilanséw jak dla destylacji, tj. bilansu og6lnego

S=0+P [3-137]
oraz bilansu jednego sktadnika
Sy0= Ox+Py [3-138]
mozna doj$¢ do nastepujacego wyrazenia dla stopnia kondensacji:
0 y-yo

gdzie yO— sktad suréwki parowej.
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Stopien kondensacji mozna tez przedstawi¢ graficznie (rys. 3-74c) na
zasadzie analogicznego zwigzku proporcji geometrycznych, jak to miato
miejsce dla destylacji.

Dla kondensacji wielosktadnikowej dla kazdego sktadnika obowigzuje

rownanie typu [3-139], skad wynika zawarto$¢ kazdego ze skiadnikéw
w kondensacie

* . - 1 13- 1401

Na tej zasadzie mozna sformutowaé¢ warunek dla procesu kondensacji wie-
losktadnikowej

ch+K\ﬂ°c';|-2fc) =1 [3-141]
Stad znajac temperature kondensacji, a wiec i wspotczynniki rownowagi:
Klt K2 K3..., z powyzszego rownania okresla sie stopien kondensacji Zk.

Kazdy wyraz wymienionej sumy jest utamkiem danego skiadnika
w cieczy stosownie do réwnania [3-140]. Zawarto$¢ za$ tego utamka w opa-
rach nieskroplonych znajdujemy z réwnania bilansu ogélnego (dla kazde-
go ze sktadnikow)

Y,, = ZkxI+ a - Z t)y, [3-142]

gdyz na 1 mol suréwki, skropleniu ulega Zk mol, a powstaje w postaci pary
(1—zk) mol.

Poprzednie réwnanie [3-141] pozwala tez znalez¢ temperature poczat-
kowg kondensacji wielosktadnikowej. Dajagc tam bowiem Zk = 0, otrzy-
mamy warunek

R -q [3-143]

Ponadto kondensacji odpowiada temperatura, dla ktérej wspétczynniki
K+ K2 .. spetniajg ostatnie rownanie (metoda prob i bteddw).

Czesto ma miejsce skraplanie sie par z ich mieszanin z gazami obojet-
nymi (nie skraplajgcymi sie i nie rozpuszczajagcymi sie w kondensacie). Po-
niewaz réwnania bilansowe nie zaleza od stopnia kondensacji, wiec wyra-
zenie [3-141] wynikajace z tych réwnan bedzie w peini aktualne, jezeli
zaréwno utamki yoi, jak i stopien kondensacji Zk bedziemy odnosili do catej
masy gazu surowego. Gaz surowy jest ztozony z V mol par skraplajgcych
sie i VOmol gazu obojetnego. A wiec stopien kondensacji Zk mozna tu wy-
razi¢ nastepujaco:

0]

Z, = [3-144]
V+ V0

gdzie O liczba moli kondensatu.
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Jednakze miarodajny jest dla nas zmodyfikowany stopiert kondensacji
Zk, liczony tylko na pare, ktéra moze sie skropli¢

0]
2%y [3-145]

Oznaczmy przez yP sume utamkow sktadnikéw parowych w suréwce
(kondensujacych sie), y
yp = - g [3-146]
Stad mozna wykazaé, ze
= KVP [3-147]
Uwzgledniajac ten wynik w réwnaniu [3-141], otrzymamy réwnanie
dla kondensacji w obecnosci gazu obojetnego:
\oi

ZkypX-Ki{1—Zky p) ! [3-148]

Rozwiazanie tego réwnania jest analogiczne do poprzednio opisane-
go rozwigzania rownania [3-141].

3.3.5. Destylacja ekspansyjna (przez samoodparowanie)

Cisnienie, pod ktérym odbywa sie destylacja, ma duzy wptyw na row-
nowage. Dla r6znych cisnieri inaczej uzyskuje sie polozenie izobary (rys.
3-75). Im wyzsze cisnienie, tym wyzej lezy na wykresie odpowiednia izo-

Rys. 3-75. Wplyw cisnie-
nia na réwnowage

*

y‘ >/Z W

bara. Stwierdza sie ponadto, ze im nizsze cis$nienie, tym dalej wzgledem

siebie lezg linia cieczy i linia pary. Oznacza to szczeg6lnie korzystne wa-
runki rozfrakcjonowania pod niskimi cisnieniami.
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Proces destylacji ekspansywnej polega na zagrzaniu suréwki do wrze-
nia pod. wyzszym cisnieniem i na nastepnej redukcji tegoz cisnienia w za-
worze dtawigcym (rys. 3-76). Nastepuje wowczas samoczynne wrzenie i roz-
dziat na bedace w stanie réwnowagi destylat parowy D; oraz ciekly ciecz
~wyczerpang” W. Suréwka 1 po sprezeniu do cisnienia Pj jest zagrzana cie-

X x0 y

Rys. 3-76. Destylacja ekspansyjna

ptem gx do stanu wrzenia 2 (punkt 2 na izobarze cieczy PJ. Po zdtawieniu
o'sigga stan 3 przedstawionym punktem potozonym identycznie jak punkt
2 na wykresie entalpowym, poniewaz w czasie dfawienia entalpia nie ule-
ga zmianie, jak tez i nie zmienia sie przecietny skfad strumienia. Jednak
punkt 3 odnosi sie do izobary P2 a wiec lezy w obszarze dwufazowym. Na-
stepuje rozfrakcjonowanie na destylat parowy D symbolizowany punktem
4 i na ciecz wyczerpang W oznaczong punktem 5 Z reguty dZzwigni mozna
utozy¢ bilans materiatlowy tego procesu, tj. ilosci produktow. Ciecz wy-
czerpana jest chtodzona do temperatury otoczenia tQ, osiagajac stan 6, de-
stylat za$ tez ulega kondensacji i ochtodzeniu do stanu 7. Z wykresu mozna
tatwo znaleZ¢ zuzycie ciepta w zagrzewaczu suréwki na 1 mol tej suréw-
ki, qj/S jako odcinek (1, 2). Analogicznie odcinek (5, 6) daje ciepto oddane
w chtodnicy do cieczy wyczerpanej na 1 mol tej cieczy: q3W.

Natomiast odcinek (4, 7) oznacza ciepto oddane do skraplacza desty-
latu g3¥D na 1 mol tego produktu. Wedtug oznaczonych poprzednio regut
wykresu entalpowego wszystkie te ciepta mozna graficznie przeliczy¢ np.
na 1 mol suréwki lub na 1 mol destylatu.
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3.3.6. Destylacja prosta rozniczkowa

Proces ten prowadzony jest w ten sposéb, ze opary w miare powsta-
wania usuwane sg znad cieczy. Ciecz wyczerpana po zakonczeniu procesu
nie jest zatem w stanie réwnowagi z calg masg otrzymanego destylatu
(rys. 3-77). W miare postepu procesu opary stopniowo zmieniajg swoj

Rys. 3-77. Prosta destylacja rézniczkowa

sktad, tak ze po jego ukorczeniu sktad cieczy wyczerpanej W nie jest
w réwnowadze z przecietnym sktadem oparow D.

Z kotta oddestylowuje dL mol opardéw o sktadzie y, a wiec (y dL) mol
sktadnika. W kotle jest zawarte w danej chwili L mol cieczy o sktadzie x,
a wiec ubytek sktadnika z kotta jest d(L x). Opary maja skiad y odpowia-
dajacy w danym momencie réwnowadze z cieczg x. Otrzymujemy stad
réwnanie rézniczkowe

ydL = d(Lx) [3-149]
Skad po rozwigzaniu

dL dx

T [3-150],

Catkujac to réwnanie w granicach (L = S, x = xs) oraz (L = W, x = xw),
otrzymamy

Xw

n w rdx
In-s~=)% y —X [3' 151]

Poniewaz stopien destylacji Zd
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wiec stagd wynika

w
dx

Jox [3-153]

XS

Rownanie to mozna rozwigza¢ graficznie (rys. 3-78), a mianowicie z wy-
kresu rédwnowagi (X y) otrzymujemy wartosé¢ {y—x), czyli ,pionowe” od-
legtosci miedzy krzywa rownowagi i dwusieczng. Nastepnie okre$lamy
wartosé 1/(y~x) w zaleznosci od a i okreslamy pole pod linig tej zaleznosci,

Rys. 3-78. Obliczanie prostej destylacji

czyli warto$¢ calki. Znajgc stopien destylacji, obliczamy ilo$¢ destylatu
D. Jezeli mozna w przyblizeniu przyja¢ w granicach interesujacych nas
stezen (a5—xw) stato$¢ lotnosci wzglednej, wowczas rownowage mozna
przedstawi¢ znanym réwnaniem [3-116]

(XX

V= 1t

[3-154]

Stad mozna obliczy¢ warto$¢ catki, otrzymujac

3-155
a—1 * x5(—a:) (l—XV\b [ ]

Przecietny sktad destylatu y D mozna okresli¢ z bilansu jednego skiad-
nika

xs= (1-Zdxlv+ZdyD [3-156]

lub z reguty dzwigni.
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Rys. 3-79. Bilans cieplny
prostej destylacji

Znajac temperature w kotle na poczatku procesu txi na koncu t2oraz
sktad przecietny destylatu y, z wykresu entalpowego mozna odczyta¢ ilos¢
ciepta zuzytg w tym procesie, przedstawiong na rys. 3-79 (przy zatozeniu,
te przecietne opary sa w stanie nasycenia).

3.3.7. Kondensacja rozniczkowa

Analogiczny proces kondensacji rézniczkowej przebiega w deflegma-
torze przeciwpradowym (rys. 3-80), gdzie opary ptyna w gére, kondensat
za$ w miare powstawania sptywa do dotu, a wiec jest usuwany od dalszego

X0 yv YO
Rys. 3-80. Deflegmacja rézniczkowa (przeciwpradowa)

zetkniecia z tymi oparami. Skfad destylatu D jest uwarunkowany osta-
teczng temperaturg procesu, skiad za$ odcieku O jest przecietng ze wszyst-
kich odciekéw. Uzyskuje sie rozfrakcjonowanie lepsze niz w przypadku
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deflegmatora wspoétpradowego. Jezeli deflegmator przeciwpradowy jest

wysoki, rozfrakcjonowanie bedzie duze, gdyz nastepowacé bedzie oddziaty-
wanie oparéw surowych.V na odciek O.

W tendencji osiagnie¢ rownowagi sktad tego odcieku bedzie sie je-
szcze bardziej polepszat do wartosci O'.

Na zasadzie analogicznych rozwazan mozna okres$li¢ stopien konden-
sacji Zk czyli (OIV) wedtug réwnania

In(1- Zt)=/_ #%-x [3-1571
yD

Obliczenie catki sprowadza sie do catkowania graficznego w uktadzie

[1f(y—X), y]. W przypadku statej lotnoSci wzglednej otrzymamy analo-
gicznie

In(1- ZK) m—~  In— f --um CIn— 3-158
nd-zh=m— IS h oy My [3-158]

Sredni sktad odcieku xo, przedstawia sie réwnaniem bilansowym

W~ ZkM0+ (1 ZK)VD [3-159]

Zuzycie ciepta moze by¢ okreSlone ze znajomosci temperatur tIf t2 oraz Xo
przy pomocy wykresu entalpowego.

3.3.8. Destylacja rézniczkowa wielosktadnikowa

W przypadku mieszanin wielosktadnikowych z faza ciekla, traktowa-
nych jako roztwér doskonaty (homologi), obiera sie sktadnik kluczowy B
i wzgledem niego wyraza lotnosci sktadnikow

y.IX. K-
= [3-160]
gdzie K; i Kb — ,,wspdtczynniki rGwnowagi”.

W kotle w danej chwili jest L mol roztworu, a stad liczba moli skiad-
nikbw B oraz i jest

Nb= xbL [3-161]
Ni= xil [3-162]

Przy oddestylowaniu dL — cieczy destyluje sie z tych sktadnikdéw:

dNB =*yBdL [3-163]
dNt = ytdL [3-164]
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Stad stosunek tych skiadnikéw

d», _ Vt VIW,Ix,)  _ y,Ix, N. _ N,
dNB yB  yB(NBxB yBxB N,, NB

gdyz stosunek (N/cc;) lub [NBfxB) jest wedtug rownan [3-156] i [3-154]
réwny L. Stad otrzymujemy réwnanie rézniczkowe

N. N
EM = 1B [3-166]

Zaktadajac stato$¢ lotnoSci wzglednej w zakresie nas interesujgcym, po
scatkowaniu otrzymamy

In-p-=«— % [3-167]

mMoi £>0B

gdzie NQ, Nob to poczatkowe liczby moli sktadnikéw i oraz B w roztworze
surowym. Analogicznie tez bedzie NO réwne (LOX0) oraz NOB rowne
(LOX B). Stad otrzymujemy zalezno$é
(-+ \ 1+- B\
Uo xoiJ Uo X®B/
gdzie LO— to ilos¢ roztworu surowego. Poniewaz
~ =1~2d [3-169]
0
wiec stad wynika ostatecznie rownanie
1- Zd’rl = (~ X ‘~~ 3-170
(t- Z9'rl = (- X ‘5= [3-170]

W ukitadzie n-sktadnikowym mozna utozy¢ (n—1) takich réwnan (n-ty
sktadnik to B). Dla danego Zd zaktadamy xB i znajdujemy XX X2, .. X-.
Kontrolujemy, czy suma jest rowna jednosci, co jest sprawdzianem pra-
widlowego zatozenia x B (metoda prob i btedow).

Przecietny skiad destylatu y-t okreslamy z bilansu kazdego skiadnika

X oi AN+vizd [3-171]
a wiec analogicznie jak przy destylacji dwusktadnikowej.

3.3.9. Kondensacja rozniczkowa wielosktadnikowa

Na zasadzie analogicznych rownan jak dla destylacji w przypadku
kondensacji rézniczkowej mozna uzyska¢ podobne réwnanie operujace jed-
nak pojeciem stopnia kondensacji Zk



gdzie yOB — zawarto$¢ skladnika B (wzgledem ktérego liczymy lotnosc
wzgledng og dla kazdego skiadnika), yo — zawarto$¢ sktadnika i w opa-
rach surowych, yB, yt— zawartosci tych sktadnikow w oparach pokonden-
sacyjnych. Metoda stosowania tego réwnania polega na zatozeniu przypu-
szczalnej wartoSci yB dla danego stopnia kondensacji Zk i na znalezieniu
(m—1) wartosci y, z rownan tego typu. Warunkiem sprawdzajagcym stusz-
no$¢ zatozenia yB jest réwnanie

Hy, =1 [3-173]
Zawartosci sktadnikéw w kondensacie znajdujemy z réwnan bilan-
sowych (dla kazdego sktadnika)
y0l = Zkxi+a - Z K)yi [3-174]
W szczeg6lnym, ale waznym przypadku kondensacji z mieszanin par
z gazem obojetnym (nieskraplajgcym sie i nierozpuszczajgcym w konden-
sacie), stopien kondensacji Zk jest okreslony wedtug definicji

z'=vfv7 [3-175]

gdzie VO — ilo$¢ gazu obojetnego, V — oparow skraplajacych sie i O —
kondensatu. Mozna tez okre$lic zmodyfikowany stopien kondensacji od-
niesiony tylko do par skraplajagcych sie

Z;= 0/V [3-176]

Oznaczmy przez yP utamek molowy wszystkich par skraplajacych sie,
czyli

[3-m 1]

Z powyzszych zalezno$ci wynika zwigzek miedzy wymienionymi stop-
niami kondensacji

Zk = Zkyp [3-178]

Wartos$ci te nalezy wstawi¢ do réwnania podstawowego [3-172], otrzy-
mujgc (n—121) réwnosci dla wszystkich skiadnikow z wyjatkiem sktadni-
ka B

(VoiYIl Vb
rJ-§j [3-1791
WezZzmy teraz pod uwage, ze w 1 mol gazu surowego jest utamek yp
par skraplajgcych sie, a z tego powstaje yp(l~~Zk) nieskroplonych. Nie
skropli sie tez (1—yp) mol gazu obojetnego, stad tacznie na 1 mol gazu su-
rowego pozostaje nie skroplonych

f(-z'")+(l-yp=1-z;yp [3-180]
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Suma utamkéw par w gazie odlotowym po kondensacji bedzie stad
réwna stosunkowi

[3-181]

Jak widzimy, w tym przypadku Syt;m£1, a wiec nie ma tu kryterium
sprawdzajacego jak rownanie [1-168] w procesie kondensacji bez gazu obo-
jetnego.

Jednakze dla kondensatu obowigzuje zalezno$é = 1. Jezeli przyj-
miemy aktualnos¢ prawa Raoulta, wéwczas dla kazdego skiadnika obo-
wigzuje réwnanie

[3-182]

gdzie P} — prezno$¢ pary nasyconej danego skiadnika w temperaturze
kondensatu. Stad wynika jeszcze jedno réwnanie ogolne

[3-183]

Mamy zatem (n—1) rownan typu [3-179], a ponadto rownania [3-181]
i [3-183], a wiec razem (n+1) rownan. Zaktada sie temperature konden-
sacji (konieczne dla okreslenia preznosci par nasyconych P;), stad wyzna-
cza sie z tego uktadu rownan wszystkie utamki y, dla n sktadnikéw oraz
stopien kondensacji Z'k w tej temperaturze.

Zawarto$¢ sktadnikéw w cieczy mozna okresla¢ z bilansu kazdego
sktadnika lub tez z réwnania [3-182].

3.3.10. Potciggta destylacja prosta

W procesie tym surowiec S dodaje sie do kotta w spos6b ciagty (uzu-
petnianie w miare odparowania) i tez w sposéb ciggty odbiera sie desty-
lat D. Stosunek natezen molowych przeptywu tych strumieni S/D utrzy-
muje sie staty i oznacza sie go przez xp

Po uptywie pewnego czasu r ilo$¢ cieczy w kotle wynosi

[3-184]
gdzie LO— zawarto$¢ na poczatku procesu.
Stad wynika zmiana rézniczkowa w czasie dr
[3-185]
Analogicznie mozna utozy¢ bilans jednego sktadnika
Lx = LOx 0+ (Sx0—Dy)r [3-186]
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Stad wynika wartos¢ rézniczkowa
d(Lx) = x dL + Ldo: = (Sx0~Dy) dr = S(x0- dr [3-187]

Eliminujagc w ostatnim réwnaniu iloczyn Sdr przy pomocy wyrazenia
[3-168], po przeksztatceniu otrzymamy nastepujgce podstawowe réwnanie
rézniczkowe dla potciagtej destylacji prostej

1 dL —da:
yi—1l L y + X(tp—I)—ipx0 nNAn

Rownanie to daje nastepujgcg zaleznos¢ miedzy iloscig cieczy w kotle L
i jej sktadem x:

i—1™" Lo & yHx(yi-h—0
Catka wystepujgca po prawej stronie tego wyrazenia moze by¢ okre-
$lona na drodze graficznej lub numerycznej w oparciu o dane rownowa-
gowe zaleznosci y = f(a;). Dla okreSlonej wartoSci L z réwnania [3-184]
znajdziemy ilo$¢ ogdlnego destylatu (D, r) znajac za$ réwniez sktad cieczy
w kotle x — na koncu procesu, z réwnania [3-186] okre$limy ilo$¢ jednego
sktadnika w destylacie Dry, a stad i przecietny sktad y tego destylatu.

3.3.11. Destylacja z parg wodna

Proces polega na doprowadzeniu pary wodnej do suréwki. Wskutek
tego destylacja odbywa sie w temperaturze nizszej od temperatury wrze-
nia. Zwykle destyluje sie ciecze od nielotnych zanieczyszczen, ktére po-

Rys. 3-81. Destylacja
z parg wodng

wstajg w kotle. Ciecz destylowana musi mieé¢ bardzo ograniczong rozpu-
szczalno$¢ w wodzie, gdyz opary po skondensowaniu i ochtodzeniu powin-
ny da¢ ciecz dwufazowa. Jedng z faz jest woda, druga czysta ciecz desty-
lowana (rys. 3-81). Opary sa nasycone wzgledem cieczy destylowanej,
a wiec cisnienie czastkowe par cieczy destylowanej jest réwne preznosci
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jej pary nasyconej p. Cisnienie czastkowe pary pw jest dopetnieniem do
ci$nienia catkowitego P p=p+tp”" [3-190]

Znajac przebieg krzywej preznosci pary nasyconej cieczy destylowa-
nej (rys. 3-82) mozna okresli¢ zakres temperatur, w ktorym moze odby-
waé sie proces. Temperatura maksymalna to temperatura wrzenia cieczy
destylowanej pod cisnieniem P. Konstruujemy teraz linie AB réwnolegta
do linii preznos$ci pary nasyconej cieczy. Przeciecie tej linii z krzywg prez-
nosci pary wodnej nasyconej (skierowana w dét) daje temperature mini-
malng tj. W tej to temperaturze ci$nienie czastkowe pary wodnej osiggnie
warto$¢ maksymalng réwng preznosci pary wodnej nasyconej. W tej naj-

Rys. 3-83. Wydajnos¢ destylacji

lacji
nizszej temperaturze proces odbywa sie z parg wodng nasycong. Nalezy
podkresdli¢, ze para wodna doprowadzona do kotta moze by¢ nasycona, ale
proces moze odbywac sie w temperaturze wyzszej od tl5 czyli w oparach
odlotowych para wodna moze by¢ nienasycona.

Stosunek cisnien czastkowych pary destylatu i pary wodnej (p/pw) jest
réwny stosunkowi liczby moli tych sktadnikéw (N/Nw). Uwzgledniajac, ze
ci$nienie czastkowe pary wodnej jest réwne réznicy (P—p), otrzymamy

N p
P-191!

Uwzgledniajagc masy molowe destylatu M i wody 18, otrzymamy sto-
sunki masowe, lub liczbe G kg destylatu na 1 kg pary wodnej w oparach
czyli wydajnos¢ destylacji ” jur

G=-p"-W ™

Na zasadzie znajomosci preznosci par destylatu mozna sporzadzi¢ wy-
kres wydajnosci destylacji G w zaleznosci od temperatury (rys. 3-83). Naj-
nizsza jest tu wydajno$¢ w temperaturze podczas destylacji z parg wodng

nasycong. Wydajnos¢ ta rosnie asymptotycznie do nieskoriczonos$ci przy
zblizaniu sie do maksymalnej temperatury procesu t2
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Temperatura aktualna procesu zalezy od bilansu cieplnego, a w szcze-
gélnosci od entalpii pary wodnej wprowadzonej do kotta. Pomijajgc zmia-
ne entalpii kotta z ciecza w czasie procesu i straty cieplne, mozna przy-
jac¢, ze entalpia 1 kg wprowadzonej pary wodnej musi byé rowna entalpii
(1+G) kg oparow opuszczajagcych kociot (ztozonych z 1 kg pary wodnej
i G kg destylatu). Najdogodniej bilans ten mozna przedstawi¢ na wykre-
sie przedstawionym na rys. 3-84.

Na gornej czeSci wykresu jest tam przedstawiona krzywa entalpii G
kg pary nasyconej. Wartosci te mozna obliczy¢ z réwnania

(iG) = G(Ct+r) [3-193]
gdzie C — ciepto witasciwe cieczy, r — ciepto jej parowania zalezne od
temperatury, G — wydajnos$¢ destylacji (z poprzedniego wykresu).

W dolnej czesci wykresu entalpowego odtozone sg (w dot) wartosci
entalpii 1 kg pary wodnej w zaleznosSci od temperatury (wptyw cisnienia
na entalpie mozna w przyblizeniu poming¢). Jezeli odcinek AB oznacza

Rys. 3-84. Okres$lanie temperatury
procesu

entalpie i0 pary wprowadzonej do kotta, wéwczas — prowadzac linie CB

réwnolegle do linii entalpii pary — znajdziemy punkt przeciecia D, odpo-

wiadajacy aktualnej temperaturze procesu td. W tej bowiem temperaturze
spetniony iest bilans entalpowy

i0~ i,v+Gi [3-194]

Zdarzy¢ sie moze, ze mimo doboru duzej entalpii pary i0 linia kon-

strukcyjna nie przetnie (,,wysoko” lezacej) krzywej entalpii destylatu (G i)

na rys. 3-85. Jak wynika z wyrazen [3-176] oraz [3-175]

"Met Mr\ [3-195]

cgo--p~{rur 18"
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poniewaz ciato molowe parowania (Mr) jest wielkoscig prawie jednakowgq
dla wszystkich cieczy, wiec wynika, ze wartosci (G i) bedg wysokie, jezeli
bedzie duzy iloczyn (pM) dla destylatu (wysoki ciezar molowy i znaczna
lotnosc).

W takim przypadku (rys. 3-85) destylacja odbywataby sie w najnizszej
temperaturze, a deficyt cieplny AB bytby pokryty kondensacjg pewnej
ilosci cieczy w kotle, co oznacza réwniez dodatkowe zuzycie pary. Chcac
unikna¢ skroplenia pary w kotle stosuje sie ogrzewanie przeponowe. Jezeli
ilos¢ ciepta Q doprowadzonego na 1 kg pary wprowadzonej do cieczy (de-
stylujgcej) okresli odcinek AC, wowczas prowadzac przez punkt C linie
réwnolegtg do linii entalpii pary znajdziemy punkt D, wyznaczajgcy tem-
perature destylacji td, gdyz

[3-196]

3.3.12. Niepetne nasycenie przy destylacji z parg wodng

Wydajno$¢ procesu rzeczywistego jest nizsza niz wynika z tych obli-
czeh. Jest to spowodowane niepetnym nasyceniem sie pecherzykéw pary
wodnej oparami destylatu z powodu ograniczonego czasu zetknigcia. Sto-
pien nasycenia pmozna zdefiniowac jako stosunek ci$nienia czgstkowego
pary destylatu p do preznosci pary nasyconej ps tego destylatu, czyli war-
tos¢ p/ps-

Jezeli ma miejsce maty stopien nasycenia (np. = 0,5), wéwczas wsku-
tek obnizenia krzywej ci$nien czastkowych sktadnika destylowanego (rys.
3-86) nastepuje niekorzystne przesuniecie zakresu temperatur procesu
w kierunku wyzszych wartosci, a ponadto niekorzystna zmiana wydajno-
§ci. Stad zalecanie stworzenia warunkéw najlepszego mozliwie wysycenia
pecherzykow pary.

Dla obliczenia stopnia nasycenia stosuje sie rézne zaleznosci. Jedng
z nich jest réwnanie wyktadnicze (Carey)

93= 1—exp(—kHijd) [3-197]

gdzie H — wysoko$¢ stupa cieczy w kotle nad miejscem wprowadzania
pary wodnej, d — $rednica pecherzykdw pary, k — stata charakterystycz-
na dla danego uktadu. W literaturze (5) spotyka sie tez réwnania wyraza-
jace pwrpostaci funkcji utamkow bezwymiarowych. Réwnania te sg jed-
nak ograniczone do okre$lonych sytuacji aparaturowych i maja postac¢ zto-
zong, np.

Mp \-ms
[3-198]
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gdzie Fr to bezwymiarowa liczba Frouda

u-.,
Froo [3-199]
a nastepnie u — predkos$¢ liniowa wyptywu pary z otworkéw betkotki,
D — S$rednica aparatu, H — wysoko$¢ zawartej w nim cieczy, F — prze-

Rys. 3-86. Proces z niepetnym nasyceniem

kroj aparatu, f — przekroj otworka w betkotce, n — liczba tych otwor-
kéw, M, Mw — masy czasteczkowe cieczy destylowanej i wody, p, pw —
cis$nienia czastkowe tych sktadnikow.

3.3.13. Wptyw cisnienia na destylacje z parg wodng

W celu daleko idacego obnizenia temperatury procesu niekiedy sto-
suje sie destylacje z para wodng pod niskim cis$nieniem. Opisana poprzed-
nio metoda graficzna pozwala tatwo okresli¢ zakres temperatury procesu.

Powstaje tylko pytanie, czy wskutek obnizenia ci$nienia zmienia sie
wydajno$¢ procesu. Porownajmy dwa procesy destylacji z parg wodng na-
sycong pod cisnieniem Pi i w temperaturze TAoraz pod ci$nieniem p2
i w temperaturze T2 Stosownie do znanego réwnania Clausiusa — Clapey-
rona dla preznosci pary nasyconej p

dp L

[3-200]
dT ~ T(V—V0
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gdzie L — ciepto molowe parowania. Opuszczajgc objetos¢ molowg cieczy
VO jako bardzo mata wobec objetosci molowej pary V i wyrazajac obje-
tos¢ V przy pomocy réwnania gazow doskonatych (RT/p) i po scatkowaniu
mamy dla zakresu od Txdo T2

In L
() R(i-i)
W roéwnaniu tym pt i p2 oznaczajg preznosci par nasyconych w tempera-
turach Ti i T2 a wiec dla procesow odbywajacych sie pod cisnieniami Px

i P2 Analogicznie rownania mozna tez napisa¢ dla pary wodnej. W postaci
wyktadniczej otrzymamy

(-l’) _ exp R ( | _ | ) [3-202]

Dzielagc przez siebie takie wyrazenie dla pary wodnej i pary destylatu,
otrzymamy

[3-201]

=] (L-Lw) /1 v
. . 3-203
wH 1tH ROIT. e21 13:203]
Stosunki (p/pw)* oraz (p/pw)i dotycza cisnien P2i Pi procesu destylacji. Sa
one réwne stosunkom molowym, a wiec oznaczajg tez molowg wydajnosé

destylacji. Poniewaz ciepta molowe cieczy sg niemal sobie réwne L = Lw,
stad otrzymujemy

[3-204]

a wiec wydajnos¢ procesu destylacji z parg wodng nasycong nie zalezy od
ci$nienia.

3.3.14. Destylacja z para wodng sktadnika roztworu

Moze sie zdarzy¢, ze destylat stanowi w suréwce roztwor w nielotnym
rozpuszczalniku (np. w oleju, smole). W miare postepu procesu maleje ste-
zenie destylatu w cieczy, a wiec tez rownowagowa preznos¢ pary nad tym
roztworem. Stosunek liczby moli destylatu N do liczby moli pary wodnej
&N\r w oparach w danej chwilli, jest rowny stosunkom odpowiednich
ci$nien czastkowych

dN p
"dET = -p-1J [3-205]

Jezeli za$ w danej chwili zawarto$¢ skiadnika destylujgcego w cie-
czy wyraza sie utamkiem molowym x, wtedy



gdzie N liczba moli tego skiadnika w kotle, NB— liczba moli nielotnego
rozpuszczalnika. Rdzniczkujac to rownanie, otrzymamy

dW=1Ys7r "~ F 13-2071

gdyz wobec nielotnosci rozpuszczalnika NB jest state.
taczac to z rownaniem [3-205], otrzymamy

dnw=Nbl=1L-S$£-. [3.208]

Réwnanie to mozna wyrazi¢ w postaci scatkowanej

* *

= [3-209]
x0 0

gdzie x0— zawarto$¢ sktadnika na poczatku procesu.

Scatkowanie tego réwnania stanowi pewien problem, gdyz w miare
zmian stezenia x, a wiec i prezno$ci par destylatu nad roztworem zmienia
sie tez temperatura destylacji. Znajagc dane réwnowagi nad roztworem,
a mianowicie preznosci par destylatu w zaleznosci od temperatury (przy
X = const), mozna okresli¢ przebieg krzywych wydajnosci G, a réwmiez
entalpii (G «i) przy x = const. Stad wedtug poznanej metody graficznej
mozna okresla¢, jak zmienia sie temperatura destylacji w zaleznosci od
sktadu cieczy x w kotle. Stad za$§ mozna okre$li¢ zalezno$¢ preznosci pary
destylatu nad roztworem w zalezno$ci od jego sktadu x, co pozwala catko-
wac (numerycznie) ostatnie réwnanie. Jezeli aktualne jest prawo Raoulta
dla roztworu, tj.

p = xPs [3-210]

oraz utrzymywana jest stala temperatura destylacji (np. przez regulowa-
nie ogrzewania), wowczas preznos$¢ pary nasyconej destylatu Ps jest stata.
Uwzgledniajac ostatecznie wyrazenie w rownaniu catkowym [3-209] otrzy-
mamy stad

Nw _ P In aQl-z) (oo T 1 i [3-211]

Nb Ps X(1-x0 \ops ] =« 1—
Wyrazenie to podaje zuzycie catkowite pary wodnej Nw w petnym proce-
sie okresowym.

3.3.15. Wielosktadnikowa réwnowagowa destylacja z para wodng

W procesie tym para wodna ptynie we wspdipradzie z suréwka przy
mozliwym dogrzewaniu zewnetrznym. Na korncu aparatu osigga sie pewien
stopien destylacji Zj, temperature t i odpowiadajacg jej rownowage mie-
dzyfazowrg. Jezeli przez G oznaczymy liczbe moli wprowadzonej pary wod-
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nej przypadajacg na 1 mol suréwki, wowczas dla kazdego sktadnika mozna
utozy¢ réwnanie
*0; = (Zd+G)yi+ (1—Zdxi [3-212]

gdyz z 1 mol surowki tworzy sie Zd mol pary, ktéra wraz z G mol pary
wodnej tworzy (Zd+G) mol fazy gazowej. Zawarto$¢ sktadnika w tej ilosci
mierzy sie utamkiem y-r Analogicznie ilo$¢ cieczy wyczerpanej (nieodparo-
wanej) wynosi (1~Zd. Réwnowage dla kazdego sktadnika wyrazamy row-
naniem

y. = Kix. [3-213]

Uwzgledniajac to w poprzednim réwnaniu, uzyskamy stad

1-Z, + (Zd+ G)K, [3' 2141
gdzie 0.0,— zawarto$ danego sktadnika w suréwce.
Poniewaz = 1, wynika stad réwnanie procesowe
2 i-z<+gr+d6)K, =1 [3-215i

W przypadku G = 0 (brak pary wodnej), rownanie to sprowadza sie
do postaci aktualnej dla procesu zwyktej destylacji rownowagowej.

Znajac ilos¢ pary wodnej G, z ostatniego réwnania mozna znalez¢ sto-
pien destylacji dla okre$lonej temperatury kofncowej (a wiec okreslonych
wspotczynnikéw réwnowagi K ;). Poniewaz kazdy z cztonéw sumy ostatnie-
go rownania oznacza utamek x-, wynika stad petny sktad kondensatu. Sktad
gazu wynika z réwnowagi lub bilansu kazdego sktadnika.

Temperatura koicowa (dla okreslonej ilosci pary wodnej G) nie moze
przekroczy¢ pewnego minimum, inaczej nastapi znéw kondensacja pary.
Te graniczng warto$¢ mozna okresli¢ przyjmujac, ze w tej temperaturze
para wodna w oparach opuszczajacych uktad jest parg nasycong o prezno-
Sci pw Cisnienie czastkowe par destylatu wynosi wtedy: P—pw. Stosunek
ilosci tych faz wyraza sie wiec nastepujaco:

G Viv
-z =T ~r [3-2161

Rozpatrujagc uktad réwnan [3-215] i [3-216] widoczne jest, ze dla usta-
lonego zuzycia pary wbdnej G wynika zar6wno temperatura graniczna pro-
cesu, jak i odpowiadajacy jej stopien destylacji. Przy rozwigzywaniu najle-
piej wyeliminowa¢ Zd w réwnaniu [3-215] przy pomocy zalezno$ci [3-216].
Nastepnie metodg prob i btedow™ mozna znalez¢ temperature, ktérej odpo-
wiadajgce warstwy pw i K}spetniajg zmodyfikowane przez to podstawione
réwnanie [3-215],
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3.3.16. Destylacja z krystalizacja

Moze sie zdarzy¢, ze skiadniki tatwo krystalizujagce wykazujg dosé
znaczng lotno$¢. Wowczas krzywa rownowagi destylacyjnej (dla okreslo-
nego cisnienia) jest potozona dos¢ blisko krzywych réwnowagi krystaliza-
cyjnej, jak to wskazano na rys. 3-87. Przy kondensacji pary S do tempe-
ratury nastepuje rozdziat na opary P i kondensat C. Jezeli teraz konden-
sat i opary zostang oddzielone i poddane osobno ochtodzeniu do tempera-

Rys. 3-87. Kondensacja potgczona z krystalizacja

tury t2 wowczas uzyska sie czyste krysztaty A i B oraz roztwory nasycone
L i N, ktére mozna zawrdci¢ do obiegu i doda¢ do surdwki. W ten sposéb
dzieki sprzezeniu procesu kondensacji oraz krystalizacji przy odpowiednim
sktadzie surowki jest mozliwy jej zupetny rozdziat na czyste skitadniki
Al B. GdybysSmy stosowali tylko krystalizacje (po kondensacji bez roz-
dziatu), wéwczas mozliwe bytoby tylko wydzielenie jednego ze sktadnikow
w postaci czystej.

Jezeli ci$nienie jest odpowiednio niskie, wowczas rzad temperatur
kondensacji moze byé wspotmierny z temperaturami krystalizacji. Otrzy-
mamy wowczas sytuacje przedstawiong na rys. 3-88. Mamy tam trzy pola
izotermiczne: najnizej potozone — temperatury eutektycznej, nieco wy-
Zej — temperatury wrzenia roztworu nasyconego, wreszcie najwyzej —
temperatury ponownej kondensacji. Miedzy tymi dwoma ostatnimi polami
jest waski zakres wspétistnienia pary oraz fazy statej.

W przypadku ogrzewania roztworu surowego S do wrzenia nastepu-
je rozktad pierwszy, a mianowicie zaleznie od ilosci doprowadzonego ciepta
wydziela sie para dwusktadnikowa P oraz mieszanina R (ciekfa zawiesina).
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ztozona z krysztatdw K (czysty sktadnik B) oraz wrzacego roztworu nasy-
conego W. Mieszanine te mozna ochtodzié uzyskujgc sél K' oraz roztwér
pokrystaliczny L, ktdry mozna zawréci¢ do surdwki. Ostatecznie proces
krystalizacji przez wrzenie roztworu lotnej soli daje mozno$é wydzielenia

Rys. 3-88. Proces krystalizacji przez Rys. 3-89. Wykres dla wrzenia roztwo-
wrzenie roztworu lotnej soli ru lotnej soli z ograniczong rozpuszczal-
noscig w fazie statej

czesci tej soli w postaci czystej. Drugim produktem bedg tu jednak dwu-
sktadnikowe opary, ktérych rozdzielanie przedstawia osobny problem.

Jeszcze bardziej ztozona sytuacja powstaje w przypadku ukiadu
z ograniczong rozpuszczalno$cig w fazie statej (rys. 3-89). Izobara cieczy ma
tu charakter linii tamanej ABCD EFGH. Wystepujg dwa pola izotermiczne
wrzenia roztworu nasyconego PDE oraz SBC. Uzyskanie rozdziatu w takim
uktadzie jest trudne i zaleznie od stanu wyjsciowego i sposobu prowadzenia
procesu moze prowadzi¢ do réznych produktow.

3.3.17. Chiodziarka absorpcyjna

Dziatanie chtodziarki absorpcyjnej wykorzystuje proces destylacji
amoniaku z jego wodnego roztworu oraz proces przeciwny — absorpcji te-
goz amoniaku w zimnej wodzie. Proces ten mozna tez zinterpretowac (2)

przy pomocy wykresow entalpowych destylacyjnych dla uktadu amo-
niak — woda.
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Zasade tego procesu ilustruje rys. 3-90. Amoniak (5) z destylacji, po-
siadajacy wysokie cisnienie, kondensuje sie w chtodnicy wodnej, oddajac
ciepto QK a nastepnie ulega dtawieniu do nizszego cisnienia (6-> 7). Dalej
nastepuje pobranie ciepta QO w parowalniku i amoniak (8) zostaje zaad-
sorbowany w zimnej wodzie. Ciepto absorpcji Qa jest odprowadzane z weo-
da chtodzacag. Woda amoniakalna jest ttoczona matg pompka przy wkiadzie
pracy L przez wymiennik ciepta do kotta destylacyjnego. Do kotta tego do-
prowadza sie ciepto Qh z parg grzejna. Ciecz wyczerpana z tego kotta (2)
po ochtodzeniu w wymienniku ciepta i redukcji ci$nienia wraca do ab-
sorpcji.

Ogolny bilans procesu przedstawia réwnanie

Qo+ (Qh-Q a+L) = Qk [3-217]

Zamiast zuzycia pracy w kompensatorze ma tu miejsce zuzycie ciepfa
(Qh~Qa) oraz praca pompy L.

Podczas destylacji wody amoniakalnej pod cisnieniem P2 zachodzi roz-

dzielenie suréwki 1' na ciecz 2 oraz opary 5 Fazy te przy zwyklym odde-

stylowaniu moga byé w stanie réwnowagi, wzglednie przy zastosowaniu

ce absorpcyjnej

rektyfikacji rozfrakcjonowanie moze by¢ lepsze od réownowagowego. Wy-
nikajg stad sktady xDi xw (rys. 3-91). Ciepto doprowadzone do destylacji
na 1 mol suréwki QWS przedstawia odcinek (1, A). Stad wynika, ze ciepto
na 1 mol destylatu Qh/D to odcinek (5 B). Temperatura pary grzejnej wy-
znacza stad cisnienie P2-

W' chtodnicy wodnej (rys. 3-92) zachodzi kondensacja i dochtodzenie
(5, 6) do temperatury wody chtodzacej (t4= U). Nastepnie ma miejsce dia-
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wienie do cisnienia P£(6, 7). Punkt 7 ma identyczne potozenie jak punkt 6
(stata entalpia i staty sktad). Jednak obecnie punkt 7 lezy na izotermie od-
powiadajacej niskiej temperaturze. Nastepnie po pobraniu ciepta Q w pa-

b

Rys. 3-92. Kondensacja i diawienie
w chtodziarce

rowalniku osiggniety jest stan 8 odpowiadajacy temperaturze solanki t8.
Odcinek (7, 8) oznacza ciepto pobrane od solanki (QQ'D).

W wymienniku ciepta woda o cisnieniu P2i stanie 2 chtodzi sie do sta-
nu 2' oddajac ciepto do wody amoniakalnej (poabsorpcyjnej) o stanie 1 (po
pompie). Réwniez ilo$¢ wody jest mniejsza niz wody amoniakalnej (suréw-
ki), wiec spadki temperatur beda takie, jak przedstawiono na schemacie
rys. 3-93. Temperatura (t' = tA,skad wynika znana konstrukcja graficzna
bilansu wymiennika, ktéra ze znajomosci stanéw (2, 1) umozliwia znale-
zienie (2'ii").

W zaworze dtawigcym zachodzi przemiana (2, 3), w pompie (4, 1).
Znajac izoterme t4 (woda chtodzaca), okreslamy odcinek (4, 1), czyli zuzy-
cie pracy na 1 mol suréwki (L/S), a odcinek (FX) da nam prace (L/D)
na 1 mol destylatu (F/C), czyli iloczyn (P8Pi)Vs. Wreszcie w urzgdzeniu
absorpcyjnym zachodzi mieszanie oparéw S z roztworem wodnym o skia-
dzie i stanie 3 (rys. 3-94), dajagc wode amoniakalng o stanie 4. Tempera-
tura wody chtodzacej t4 wyznacza stad cisnienie p” Odcinek (E, 4) to ciepto
absorpcji QQ'S, a (8, C) — ciepto absorpcji na 1 mol destylatu QJD.

W ten sposéb mozna okreslié wszystkie pozycje wystepujace w bilan-
sie. Miara sprawnosci chtodniczej moze by¢ ciepto pobrane od solanki kosz-
tem jednostki ciepta grzejnego

[3-218]

Jezeli przez Th, TOi T oznaczymy temperatury bezwzgledne pary
grzejnej, solanki i wody chtodzacej, wowczas zmiana entropii pary grzej-
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nej bedzie: ~QMNWTh solanki: —Q/T0, a wody chtodzacej: (Q%+ Qa)/T. Cat-
kowita zmiana entropi uktadu

as = Jkpti-——--omme [3_219]

Uwzgledniajgc réwnanie bilansu ogdlnego (przy pominieciu L jako
matej pozycji), otrzymamy sprawnos$¢

£= 13-220
Sprawno$¢ ta nie moze by¢ poréwnywana ze sprawnoscig chtodziarki spre-
zarkowej (L/Qg), lecz z iloczynem (J3j), gdzie — sprawnos¢ cieplna sitow-

ni wytwarzajgcej prace L sprezarki z peinego zuzycia ciepta Qh — pary

Rys. 3-93. Bilans wymiennika w chio- Rys. 3-94. Bilans absorpcji w chtodziar-
dziarce ce

kottowej. Obecnie z reguty s fir], a wiec lepsze sg chtodziarki sprezarko-
we. Jednak chtodziarkom absorpcyjnym przypisuje sie wiekszg przysztos$¢
ze wzgledu na mozliwDs¢ redukcji w nich szeregu nieodwracalnosci termo-

dynamicznych.
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PROCESY WIELOSTOPNIOWE






SYMBOLE DO ROZDZ. 4

a —-powierzchnia wtasciwa miedzyfazowa

b — stata

c — stata

f — wydajnos¢ absorpcji

h — ,,zatrzymanie” sktadnika na poétce, wysokos¢ cieczy na potce
i — entalpia

— wspoétczynnik réwnowagi

— liczba pétek, numer poéiki

— ci$nienie, prezno$¢ pary, parametr destylacyjny
—aciepto

— ciepto parowania

— sktad cieczy (utamek molowy), sktad rafinatu
— skiad pary (utamek molowy), sktad ekstraktu
— skiad suréwki (utamek molowy), dtugo$¢ poiki

N\<><—\_Q'c:33_

— czynnik absorpcji
— rozpuszczalnik przy ekstrakcji
— destylat
— sktadnik ekstrahujacy, ekstrakt, sprawno$¢ stopnia (potki)
— fikcyjna faza
— druga suréwka, para wodna, gaz obojetny przy absorpcji
— ,.zatrzymanie” na potce
— entalpia zastepcza
— wspotczynnik réwnowagi, wspétczynnik sumaryczny przenikania masy
— praca techniczna, odcigg boczny, rozpuszczalnik przy absorpcji
— masa czasteczkowa
odciek

— cisnienie, przenoszenie pary nasyconej

— ciepto

— stata gazowa, powrdt do deflegmatora, rafinat

— surowka, entropia, czynnik desorpcji

— temperatra absolutna

— czynnik $redni

— opary

— ciecz wyczerpana

— zawarto$¢ sktadnika absorbowanego w cieczy
Y —e zawarto$¢ sktadnika absorbowanego w gazie

XSE<CHOW PO UVOZErX_IOTMUO>
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4. PROCESY WIELOSTOPNIOWE

4.1. Rektyfikacja dwusktadnikowa

4.1.1. Bilans cieplny kolumny rektyfikacyjnej

Proces rektyfikacji mozna traktowaé jako przeciwpradowe, wielostop-
niowe oddziatywanie strumienia pary wytworzonej w kotle na strumien
cieczy wytworzonej w skraplaczu (deflegmatorze) (rys. 4-1). Na kazdym

Rys. 4-1. Kolumny rektyfikacyjne

stopniu (pdtce) zachodzi proces zblizony do destylacji rownowagowej. Jed-
nocze$nie tworzy sie tam rodzaj zamkniecia hydraulicznego dla pary, unie-
mozliwiajgcego jej zawracanie sie do dotu kolumny (rys. 4-2).

Zmiany sktadu kazdej z faz zachodza w tym procesie w sposob sko-
kowy. Kolumna moze by¢ zaopatrzona w deflegmator catkowicie skra-
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plajacy (rys. 4-1a), w ktdrym opary z kolumny ulegajg catkowitemu skro-
pleniu. Odpowiednia cze$¢ skroplin jest zawracana do kolumny jako flegma
reszte za$ stanowi ciekly destylat. Kolumna moze réwniez posiada¢ defleg-
mator czesciowo skraplajacy (rys. 4-lb), w ktorym przez regulacje ilosci
wody chtodzacej tylko czes¢ opardw ulega kondensacji (flegma), a reszte

stanowi parowy destylat ulegajgcy nastepnie kondensacji w osobnym skra-
placzu. Deflegmator moze by¢ tez ustawiony u dotu kolumny (rys. 4-1c¢),
co wywotuje koniecznos¢ pompowania flegmy, ale oszczedza pompowanie
wody chtodzacej. Kolumna moze pracowaé¢ w sposob ciagty (rys. 4-1a) lub
tez okresowy (rys. 4-1b). W sposobie ciggtym surowka jest wprowadzana na
odpowiednig potke, a w sposobie okresowym suréwka znajduje sie w kotle.
Zamkniecie hydrauliczne miedzy kolumng i deflegmatorem (,,fajka”) unie-
mozliwia ucieczke pary z pominieciem deflegmatora. Element grzejny mo-
ze znajdowac sie w kotle pod kolumng (rys. 4-la, b) lub tez na zewnatrz
(rys. 4-1c) w postaci recyrkulatora. Bilans materiatlowy catej kolumny
przedstawia rownanie

S = D-j-W [4-1]
gdzie S — liczba moli suréwki, D — destylatu, W — cieczy wyczerpanej

(otrzymanych z tej suréwki). Bilans jednego sktadnika, np. bardziej lotne-
go, wyraza sie analogicznie

Sz = Dxd+ Wxiv [4-2]

gdzie z — utamek molowy tego sktadnika w suréwce, xD — w destylacie,
X\v — w cieczy wyczerpanej. Bilans cieplny mozna przedstawi¢ nastepu-
jaco:

SirJrQn" — DIDXWiw-FQD [4-3]

gdzie is, iD, % — entalpie molowe suréwki, destylatu i cieczy wyczerpanej
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a Q\ri Qd ciepto doprowadzone do kotta i odprowadzone w deflegmatorze.
Eliminujgc S z réwnania, otrzymamy

D(xd—z) =W (z—xiV) [4-4]
Ciepto oddane na 1 mol destylatu w deflegmatorze, czyli (Qd/D), oznacza-
my przez g*. Analogicznie przez qw — oznaczamy ciepto dostarczone do
kotta na 1 mol cieczy wyczerpanej (Qw/W). Uwzgledniajac te oznaczenia

w réwnaniu entalpowym oraz eliminujac S z réwnania bilansowego [4-3],
otrzymamy

D (iD+ ¢io "5 = W(i5-j-qj* W) [4.5]
Dzielgc stronami rownania [4-4] i [4-5], otrzymamy ostatecznie réwnanie

xD—z  z—xw [4-6]
ktore przedstawia zalezno$¢ miedzy iloscig ciepta dostarczong do kotta
i oddawang w deflegmatorze.

Roéwnanie to mozna rozwigza¢ metodg graficzna (rys. 4-3). Znajac skiad
xly, z, xD, na wykresie destylacyjnym entalpowym, na izobarze cieczy moz-
na znalez¢ entalpie cieczy wyczerpanej Ww (punkt W) oraz w przypadku

Rys. 4-3. Bilans cieplny
kolumny

deflegmatora catkowicie skraplajacego entalpie destylatu xD (punkt D).
Odktadamy nastepnie odcinek OD — odpowiadajacy wartosci qo — ciepta
oddanego w deflegmatorze na 1 mol destylatu. Ciepto to mozna zmieniac,
regulujac rozdziat kondensatu na flegme i destylat. Jezeli punkt S oznacza
stan surdwki, to prowadzac prostg przez punkt O i S znajdziemy punkt dla
sktadu cieczy wyczerpanej X\* Stosunki bokéw w zakreskowanych tréj-
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katach speiniajg ostatnie réwnanie. Stad tez wynika, ze odcinek WA ozna-
cza ciepto dostarczone do kotta na 1 mol cieczy wyczerpanej.

W przypadku gdy mamy deflegmator czeSciowo skraplajacy, destylat
otrzymujemy w postaci pary, a stagd punkt D' oznaczajgcy entalpie destyla-
tu lezy na izobarze (rys. 4-3). Od tego tez punktu odktadamy odcinek D'0
réwny %

W zasadzie zatem, znajac sposob pracy deflegmatora charakteryzowa-
ny cieptem oddanym w deflegmatorze na 1 mol otrzymanego destylatu,
mozna okre$li¢ graficznie ciepto dostarczone do kotta na 1 mol cieczy wy-

Rys. 4-4. Przeliczenie
ciepta procesu

czerpanej gw lub (Q"/W). Na zasadzie poznanych w punkcie 3.1.1 regut wy-
kresu entalpowego mozna znalez¢ graficznie ciepto (rys. 4-4) dostarczone
do kotta na 1 mol suréwki (Qw/S) lub tez na 1 mol destylatu (Qw/D).

Znaczna zawarto$¢ ciepta w cieczy wyczerpanej moze byé wykorzysta-
na w wymienniku ciepta do zagrzewania suréwki (rys. 4-5). Poniewaz ilos¢
suréwki jest wieksza od ilosci cieczy wyczerpanej (S> W), wiec — jak
wskazuje schemat temperaturowy na ,zimnym” koricu wymiennika —
temperatury mogg sie niemal wyréwna¢. Natomiast na koricu drugim tem-
peratura podgrzanej suréwki bedzie nizsza od temperatury wlotowej cie-
czy wyczerpanej {t§ < iW). Na wykresie entalpowym przedstawiamy teraz
izobare cieczy oraz izotermy dla cieczy % i ts. Odcinek AB bedzie stad
przedstawiat ciepto przeniesione w wymienniku na 1 mol cieczy wyczerpa-
nej (Q/W). Przy pomocy omowionych poprzednio regut wykresu ental-
powego stwierdzamy, ze odcinek SS' oznacza to samo ciepto na 1 mol su-
réwki (Q/S) — a wiec punkt S' oznacza stan surowki odchodzacej z wy-
miennika i wchodzacej do kolumny. Mozemy tez odczyta¢ z wykresu izo-
terme te odpowiadajgcag temu stanowi. Wskutek zastosowania wymiennika
podwyzsza sie entalpie suréwki zasilajgcej kolumne, dzieki czemu — jak
wskazano na rys. 4-6 — maleje cieplo Q'v doprowadzane do kotta
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(Qif < Qw), gdzie Q\V oznacza ciepto, ktére bytoby potrzebne w przypad-
ku wyeliminowania wymiennika.

Jeszcze lepsza ekonomie cieplng zapewnia zastosowanie dodatkowego
wymiennika ciepta, w ktérym gorgcy destylat czesciowo podgrzewa surow-
ke (rys. 4-7). Analiza pracy tego wymiennika wykazuje, ze destylat chtodzi

Rys. 4-5. Proces z wymiennikiem ciepta

Rys. 4-6. Bilans procesu
z wymiang ciepta

Rys. 4-7. Proces z dwoma
wymiennikami

2 Inzynieria procesowa



sie od temperatury tp do t$, za$ suréwka ogrzewa od t$ do ts, przy czym
poniewaz S > D, a wiec t's < tD. ROwniez znajac izobare cieczy oraz izoter-
me ts, na wykresie mozna znalez¢ ciepto (QJD), przeniesione w tym wy-
mienniku na 1mol destylatu (A, B). Dalej za$ wedtug reguty wykresu znaj-

Rys. 4-8. Bilans procesu
z wymiennikami

dziemy to samo ciepto na 1 mol suréwki (S, C), a wiec potozenie punktu C
wyznacza temperature surOwki opuszczajacej pierwszy, a wchodzacej do
drugiego wymiennika. Dalsze postepowanie jest takie samo jak w poprzed-

nim przykiadzie (rys. 4-5). Peine zestawienie przedstawia wykres podany
na rys. 4-8.

4.1.2. Praca rozdzielania odwracalnego

Proces rektyfikacji jest nieodwracalny termodynamicznie, gdyz prze-
biega przy znacznych spadkach stezen faz na kazdej pétce. Stad tez wynika
do$¢ znaczne zuzycie energii w postaci ciepta doprowadzanego do kotla.

Interesujace jest okreslenie minimalnego wkiadu energii w procesie
rozdzielania mieszaniny, ktéry by przebiegat w sposéb odwracalny.

W modelu termodynamicznym przedstawionym na rys. 4-9 mamy se-
lektywne zasysanie sktadnikéw z pary nad roztworem. Kazda ze spreza-
rek zasysa tylko jeden skiadnik, a nastepnie spreza go od cisnien czgstko-
wych ps, p$ do ci$nien pu, Pd, Ptr, pb gdzie wartosci ps, pD, pw odnoszg sie
do sktadania bardziej lotnego, ap's, pb, p\v — do mniej lotnego. Sprezone
sktadniki zostajg nastepnie skroplone wrodbieralnikach. Zbiornik suréwki
jest ogrzewrany, aby umozliwi¢ wytwarzanie now’ej pary w miare jej od-
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ciggania, natomiast zbiorniki z produktami S i W sg chtodzone dla zapew-
nienia kondensacji. W wyniku ostatecznym do zespotu sprezarek jest do-
prowadzana pewna praca.

Zaktadajac, ze roztwér rozdzielany jest doskonaty (a wiec nie wyste-
puja efekty cieplne mieszania), ciepto doprowadzone do zbiornika suréwki

Ps Ps Ps Ps
1 1 I
Fo Pd  Pw hpx
;7 ,Pd ufs \ mPs _Pw'~: Ry
/r h-
iw

Rys. 4-9. Rozdzielanie odwracalne

musi by¢ réwne cieptu odebrania ze zbiornikéw destylatu i cieczy wyczer-
panej. Stad jedynym wkiadem energii jest zuzycie pracy.

Na izotermiczne sprezenie 1 mol pary traktowanej jako gaz doskonaty
jest w danym (np. pierwszym) cylindrze zuzyta praca, okreslona znanym
réwnaniem

L'= -RTIn(pDips) [4-7]
Na zasadzie reguty dzwigni obowigzuje zalezno$¢
D (xD- xw) = S{xs- xxr) [4-8]
Stad na 1 mol cieczy surowej ilos¢ sktadnika sprezonego wynosi

XoD {xs~x1Ir)

S X (xD—xir) [4-9]

A wiec praca na sprezenie tej iloSci pary odpowiadajacej 1 mol suréwki
wynosi

(xs-xw\,  Pd

L= _RTX'\XD-xir) Ps

[4-10]

Analogicznie dla sktadnika drugiego, sprezonego i skraplanego w zbior-
niku destylatu praca sprezania wynosi
Pd
- _ _ N _
L, =-RT(l XPQ‘XD-XW InpS [4-11]
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Podobnie oblicza sie prace sprezania w trzecim i czwartym cylindrze

- — - AN -
Ls RTXW(XD-XWJIn % [4-12]
XD ~ XS \-“n Pw [4_13]

Ps
Suma tych prac przedstawi sie rownaniem
L=~RT XS7XW\ , pjy 2D 4 (L —xD)in B>+
XD—XW) Ps Ps

I XD~ XS\ Pw . 4-14
o 1 ¥WIn = h (L —xw)In o [4-14]

W przypadku zupetnego rozdzielenia (xD— 1, xw = 0) oraz stosowalnosci
prawa Raoulta (ps = x$P, p$ = x$P itp., gdzie P, P' — preznosSci par na-
syconych sktadnikéw) otrzymamy stad

L = RT[x5In as+(1 —xs)In (1—xs)] [4-15]

Ale wyrazenie w nawiasie kwadratowym oznacza znane wyrazenie na en-
tropie mieszania ASm (ze znakiem minus), stad mamy

—L = TASm [4-16]
Tak wiec aktualne jest znane z termodynamiki ogdlne wyrazenie na prace
procesu odwracalnego
-L = TAS-Ai [4-17]

gdzie Az= 0,bo T = const, a pare uznano za gaz doskonaty.

Aby wykonac¢ te prace L rozdzielenia odwracalnego, trzeba byto jg
uzyska¢ za pomocg odpowiedniej maszyny cieplnej (np. Carnota) pracujg-
cej ze sprawnoscia f]

Q=" [4-18]

To zuzycie ciepta stanowi pewien wzorzec oznaczajgcy zuzycie minimalne.
W rzeczywistych procesach zuzycie ciepta Qp jest znacznie wyzsze
(Qn> Q), co jest spowodowane nieodwracalnosciami procesowymi. Nad-
wyzka zuzycia tego ciepta (Qn — Q) jest miarg tych nieodwracalnosci.

4.1.3. Analiza pracy kolumny rektyfikacyjnej

Analiza pracy kolumny rektyfikacyjnej jest szczegdlnie prosta
w przypadku tzw. przeptywow rownomolowych. Jezeli liczbe moli oparéw
doptywajacych na dang pdtke (rys. 4-10) oznaczymy przez Vn+l, odptywa-
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jacych przez Vn, a liczby moli odciekédw analogicznie przez Onx i On,
woéwczas bilans og6lny przedstawia rownanie:
Vnl+Qitrt = V,,+0H [4-19]
Rdéwnanie bilansu cieplnego potki bedzie miato postac¢
vmVi+0,-,Vi=VX +Oni [4-20]
gdzie i" oraz i' oznaczajg molowe entalpie pary oraz cieczy. Rugujac z tych
rowman Vn+l, otrzymamy
V,(W-M +0,(C,-0 = -Cl) [4211

W przypadku sktadnikow niezbyt réznigcych sie chemicznie i wobec bli-
skich na og6t wartosci ciepta molowego parowania cieczy, w wielu przypad-

n ' @nf
!
Vil n

Rys. 4-10. Analiza pracy goérnej czesci kolumny

kach mozna przyjaé, ze entalpia nie zalezy od sktadu, a wiec ze i"+1/ n

oraz Uwzgledniajac to w ostatnim réwmaniu, otrzymamy
[On= CU [4-22]
Vil = vn [4-23]

A wiec mamy tu do czynienia z rwnomolowymi przeptywami cieczy i pa-
ry w kolumnie. Doswiadczenie wykazuje, ze zasada réwnomolowcsci jest
czesto spetniona.

Utézmy bilans odcinka gérnej czesci kolumny. Bilans og6lny przed-
stawia réwnanie

V=0+D [4-24]
bilans za$ jednego sktadnika «— réwnanie
Vy = Ox +Dxd [4-25]
(w przypadku deflegmatora czeSciowo skraplajgcego nalezatoby oznaczy¢
skiad destylatu parowego yn)- Rugujac stad V, otrzymamy

y= 0?D*+6fD 10 [4-261
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Przez R oznaczamy ,,powro6t” w deflegmatorze, czyli regulowany stosunek
liczby moli odcieku zawracanego na kolumne O do liczby moli destylatu D,
skad otrzymamy rownanie ,linii operacyjnej”

[4-27]

Roéwnanie to podaje zaleznos¢ miedzy sktadem cieczy i sktadem pary
w przekrojach miedzy pdtkami i ma duze znaczenie przy obliczaniu kolumn.
Odpowiada mu linia prosta na wykresie rownowagi (X, y) o nachyleniu

Rys. 4-11. Analiza pracy dolnej czesci kolumny (a) i potki zasilanej (b)

R/(R4-1). Rozwigzujac rownanie tej linii z rownaniem dwusiecznej uktadu
(x = y), mozna wykazaé, ze linia operacyjna przecina dwusieczng w punk-
cie (x —xD) odpowiadajagcym sktadowi destylatu.

Analogicznie mozna bilansowa¢ odcinek dolnej czesci kolumny
(rys. 4-11) przez uktad réwnan

Od—W+Vd [4-28]
Odx = Wxw-\-Vdy [4-29]

gdzie Odi Vd— natezenie molowe przeptywdw odcieku i oparow w dolnej
czesci kolumny rézne od przeptywo6w w czesci gérnej. Stad mozna wypro-
wadzié réwnanie linii operacyjnej

Réwnanie to podaje zalezno$é miedzy sktadem cieczy i pary w prze-
krojach miedzy potkami w dolnej czesSci kolumny. Na wykresie (x, y) od-
powiadaja mu linie proste o nachyleniu Od/(Od—W) < 1, a wiec wiekszym
od nachylenia dwusiecznej. Mozna tez wykaza¢, ze ta linia operacyjna prze-
cina dwusieczna (x = y) w punkcie odpowiadajagcym skiadowi cieczy wy-
czerpanej Xw
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Dla zorientowania sie w roznicy odciekéw O i Oj oraz Vi Vdw gornej
i dolnej czesci kolumny nalezy zbilansowac¢ potke zasilang (rys. 4-11). Bi-
lans ogdélny tej potki przedstawia rownanie

«8-j-0--Vd = V-j- Od [4-31]
Bilans cieplny za$ przedstawia sie nastepujaco:
Sis+ Oi' +Vdi" = Vi" + Odi' [4-32]

gdzie is — entalpia molowa suréwki S, a i', i" — entalpie odcieku i pary,
niemal nie ulegajgce zmianie przy przejsciu przez potke.
Stad otrzymamy réwnanie

is = * 1* [4-33]

Oznaczmy wzgledng rdznice odciekéw w gornej i dolnej czesci kolumny
przez p

0—0d
~< d=P [4-34]

Przy pomocy réwnania bilansu ogélnego mozna wykazac, ze roznica prze-
ptywdw pary wynosi

Vilh=p e [4-35]

Uwzgledniajgc to w7réwnaniu entalpowym na is, po przeksztatceniu otrzy-
mamy

o/
p = [4-36]

a wiec réznica przeptywow zalezy od entalpii surow”ki is.

Suréwka moze by¢ cieczg zimna, goraca, parg lub mieszaning pary
i cieczy. Zaleznos¢ te mozna przedyskutowaé, otrzymujac tablice zaleznosci
przeptywow pary i cieczy w zalezno$ci od entalpii suréwiki (tabl. 4-1).

Tablica 4-1
Zalezno$¢ przeptywow pary i cieczy w kolumnie od entalpii suréwki

Stan suréwki iy P Odciek Opary P
p+1l
i
Ciecz zimna is < i' p < -1 0od> 0+S V< Vj <1
t Ciecz wrzgca is — i’ p =-1 0j = 0~S V= vd 0
Mieszaniny cieczy i< B<i ~H< <o o<od<s+to Vd<V<Vds <0 i
i pary
j Para nasycona is = i" p=20 0 —od V = Vd+S 00
: Para nagrzana is> i p>0 0> 0Oj V> vt+s
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Przyktad przeptywu dla suréwki w stanie cieczy wrzgcej, powrotu
R — 3 i bilansu ogolnego D = 1, S = 10 przedstawiono na rys. 4-12. Naj-
czesciej surdwka jest doprowadzona w postaci cieczy, stad przeptyw odcie-
ku w dolnej czeSci jest wiekszy niz w gérnej.

Znajac entalpie suréwki is, a stad wedtug [4-36] rdéznice odciekow
w gornej i dolnej czesci p; mozna okresli¢ miejsca przeciecia sie gdérnej

4 10

3 Rys. 4-13. Rézne stany suréwki

V4
Rys. 4-12. Wewnetrzny obieg w kolumnie

i dolnej linii operacyjnej. Najdogodniej wypisa¢ réwnania tych linii w po-
staci

Vy = Ox +Dxd [4-37]

Odx = Vdy +W % [4-38]

Sumujac je i uwzgledniajgc rownanie bilansu catej kolumny dla jednego
sktadnika

Dxd+Wxw = Sz [4-39]
otrzymamy stad

V= X+12 [4-40]

Uwzgledniajgc réwnania [4-34] i [4-35], otrzymamy stad réwnanie
miejsc przeciecia sie obu linii operacyjnych

P
V=i X per [4-41]
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Réwnaniu temu odpowiada linia prosta ,,pomocnicza” o nachyleniu
p/(p+ 1) i jak tatwo mozna wykaza¢ przecinajgcg dwusieczng uktadu (x =
= y) w punkcie odpowiadajgcym sktadowi suréwki 2. Nachylenie tej linii
bedzie zalezne od p, co uwidoczniono w tabl. 4-1 oraz na rys. 4-13.

4.1.4. Okreslenie liczby potek metoda graficzng

Aby uwolni¢ sie od momentow kinetycznych procesu, a otrzymaé roz-
wigzania typu granicznego, wprowadzono koncepcje tzw. pétki ,teoretycz-
nej”. Ciecz C opuszczajaca takg poOtke jest w stanie réwnowagi z parg D
opuszczajaca te potke (rys. 4-14). A wiec obie te fazy majg jednakowg tem-
perature i sktady zwigzane krzywa rownowagi. Na potce zachodzi zatem

kt
D B
* t
i
t i
* 1
! i
t
A c

Rys. 4-14. Potka teoretyczna

zmiana sktadéw cieczy B ~>C oraz pary A*D, gdzie A — ciecz wloto-
wa, B — para wlotowa. Zdolno$¢ frakcjonujgca potki mierzy sie roznica
sktadéw (CD). W rzeczywistosci rbwnowaga na pétce nie bedzie osiagnieta.
Dochodzi sie tylko do stanow C i D'. Rozfrakcjonowanie (C'D") na potce
»rzeczywistej” jest wiec mniejszy niz CD na ,teoretycznej”.

Znajac sktad surowki z oraz jej entalpie (np. mieszanie cieczy i pary
0 znanej proporcji), mozemy obliczy¢ wedtug [4-36] warto$¢ p. Na wykresie
rbwnowagi (rys. 4-15), z punktu na dwusiecznej o wspotrzednej (x = 2),

ru

2

Rys. 4-15. Obliczenie pétek w kolumnie
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wykreslamy prostg o nachyleniu p/(p+1). Nastepnie z punktu o wspétrzed-
nej rownej wymaganemu sktadowi destylacji (x = xd) potozonemu na dwu-
siecznej uktadu kreslimy prostg o nachyleniu R/(R-\-1), gdzie R — zalozony
powrdt w deflegmatorze. Otrzymamy w ten sposob gdrng linie operacyjng,
ktorej przeciecie z linig poprzednig o nachyleniu p/(p+1) daje punkt po-
czatkowy dolnej linii operacyjnej. Drugi punkt dolnej linii operacyjnej
lezy w dwusiecznej uktadu przy (x — Xw), a wiec przy wymaganym skta-
dzie cieczy wyczerpanej. W ten sposéb uzyskujemy przebieg linii opera-
cyjnej.

Zauwazmy teraz, ze skrajny punkt gérnej linii operacyjnej o wspot-
rzednej (yx = xD) oznacza sktad faz w przekroju nad kolumng i pod catko-
wicie skraplajgcym deflegmatorem. Jezeli  oznacza skiad oparéw z pdéiki

Rys. 4-16. Dyskusja metody obliczania potek

pierwszej, wowczas sktad odcieku xt z tej potki teoretycznej znajdziemy
wedtug jej definicji z linii rownowagi. Znajgc xx przy pomocy linii opera-
cyjnej znajdujemy sktad oparow w tym przekroju, miedzy pdikg pierw-
szg i druga, czyli sktad oparéw y2 z potki drugiej. Dalej znajgc sktad y2
z linii rownowagi znajdujemy skiad odcieku x2 z potki drugiej itd. Poka-
zane na rys. 4-15 schodki rysowane miedzy uktadem linii operacyjnych
i linig rbwnowagi wyznaczajg stany (sktady faz) na kolejnych potkach.

Pdtka zasilang bedzie ta, ktérej odpowiada schodek przeskakujacy
z gérnej na dolng linie operacyjng. W zasadzie przejscie to moze by¢ do-
dokonane w dowolny spos6b (rys. 4-16), jednak za kazdym razem bedzie
inna liczba pétek i inny numer poétki zasilanej. Okazuje sig, ze najmniejsza
liczba pdiek bedzie wdwczas, gdy schodek odpowiadajgcy poéice zasilany
przeskoczy z goérnej na dolng linie operacyjng w sasiedztwie punktu prze-
cieca tych linii (rys. 4-15).

Przy wysokich wymaganiach czystoSci cieczy wyczerpanej (bardzo
mate x”) konstruowanie schodkow jest ktopotliwie. Powiekszenie skali ry-
sunku mato pomaga. W tym przypadku najlepiej zastosowa¢ ukiad loga-
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rytmiczny. Dla matych warto$ci x réwnanie linii rownowagi w znanej po-
staci [3-116] sprowadza sie do postaci

(XX i
Y 1f@—nx X [4-42]

gdzie @— lotno$¢ wzgledna skfadnikow.

A wiec w uktadzie logarytmicznym otrzymamy linie prostg (rys. 4-17),
natomiast linia operacyjna w tym ukladzie bedzie krzywa, kt6rej przebieg

Rys. 4-17. Przypadek bardzo rozcieficzonej cieczy wyczerpanej

mozna wykresli¢ na zasadzie réwnania [4-30]. Stad dla zakresu matych war-
tosci x, dla ktérych zwykly wykres jest mato doktadny, mozna wykresli¢
schodki zachowujac dobrg precyzje.

Liczba stopni teoretycznych moze by¢ utamkowa, gdyz stuzy ona tylko
za punkt wyjscia do okreslenia liczby catkowitej potek rzeczywistych.

Jezeli stosujemy deflegmator wspotpradowy czeSciowo skraplajacy,
ktory — jak wiadomo — daje rozfrakcjonowanie réwnowagowe migazy
destylatem (parg) i flegma, a wiec takie, jak potka teoretyczna, najwyzszy
schodek na wykresie w tym przypadku bedzie odpowiada¢ temu deflegma-
torowi.

Przy zastosowaniu deflegmatora przeciwpragdowego czeSciowo skrapla-
jacego, dajacego — jak wiadomo — rozfrakcjonowanie lepsze od rownowa-
gowego, ze znanych rownan dla kondensacji rézniczkowej mozna okresli¢
zakres rozfrakcjonowania i poréwnujac to z wykresem potek mozna okre-
$li¢, jaka liczba schodkéw odpowiada takiemu deflegmatorowi.

W kotle kolumny zachodzi tez stan rownowagi miedzy parg tam po-
wstajgcg i cieczg wyczerpang opuszczajgcg kociot. A wiec kociot ma tez
dziatanie frakcjonujace réwne jednej péice teoretycznej. Stad najnizszy
schodek na dolnej linii operacyjnej oznacza kociot, a liczbe potek w dolnej
czesci kolumny liczymy dopiero od schodka drugiego.
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4.1.5. Obliczanie liczby p6tek metodg analityczng (Smokera)

Metoda ta polega na wykorzystaniu réwnania linii réwnowagi [3-116]

r. joi
V=T + (~~ [4-43]

oraz réwnania linii operacyjnej w ogélnej postaci
y = mx+b [4-44]

gdzie dla gérnej czesci kolumny wedtug rownania [4-27] m oznacza stosu-
nek R/(R+1), a b oznacza aD/ (R +1).

Rozwigzujgc wzajemnie te réwnania mozna uzyska¢ réwnanie kwadra-
towe

m{(x—1) %2+ [mIb(<x—1)]x +b = 0 [4-45]

Rys. 4-18. Interpretacja
metody Smokera

k xD

ktérego pierwiastek o wartosci k, zawartej w przedziale x(0, 1), moze by¢é
obliczony. Oznacza on rzedng punktu przeciecia linii rownowagi i linii
operacyjnej (rys. 4-18).

Przez ten punkt mozna przeprowadzi¢ nowy ukitad wspoétrzednych:
(X', y') okre$lony translacjami (a/ = x—Kk) oraz {y' = y~mk—b). W tym
nowym uktadzie rownanie ma postac

y = mx [4-46]
réwnanie za$ linii rGwnowagi ma postaé
X
y = -d-+c(ct_ 1)x- [4-47]
gdzie przez c oznaczono wyraz: 1+ (a—l)k.
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Uwzgledniajac, ze rownanie réwnowagi daje zalezno$¢ miedzy parametra-
mi (xniy'n),di réwnanie linii operacyjnej miedzy (yh, xn*), jak wskazano
sa rys. 4-18 po wyeliminowaniu z nich y'n otrzymamy po przeksztatceniu

Xk = e [4-481

A oi— mec(pi— 1)xn_1

Obliczajac kolejno wartosci dlan — 1, 2 ..., mozemy przedstawi¢a/ metodg
indukcji jako funkcje x'0 (przy czym x'0= x'D)

mnc2nx '
—5

= e ~
N a_mefa 1) (Jmmeiny, o

[4-49]

Stad przez przeksztatcenie otrzymamy wyrazenie na liczbe potek potrzebng
do zmiany sktadu cieczy od x'Qdo xn (a na zasadzie zalezno$ci translacyj-
nych od x0do xn) przy czym zwykle xn = xs (suréwka), natomiast x0 —xD)

mc(oc—I)x'

Ig
Xj1l—
n [4-50]
lg-

Dla dolnej czesci kolumny stosujemy ten wzo6r ze zmodyfikowanymi
znaczeniami parametrow. Znajdujemy punkt przeciecia sie dolnej linii ope-
racyjnej o rownaniu (y = mdx+bd) z linig rbwnowagi w punkcie o wspot-
rzednej x = kd, skad po uwzglednieniu translacji wynika nowa warto$¢ cd.
Stosujemy ostatnie rownanie z parametrami: mdi cd (zamiast m, c) i rozu-
miejgc przez x'Qsktad cieczy w kotle (x' = x'w), a przez xn— skiad surdwki
xs. Otrzymujemy stad liczbe pdtek n w dolnej czesci kolumny.

W literaturze (3, 14) mozna znalez¢ jeszcze inne metody, np. Under-
wooda, Thomsona-Beatty, Kuhna.

4.1.6. Minimum powrotu

Ze zmniejszeniem powrotu w deflegmatorze maleje zuzycie ciepta na
1 mol otrzymanego destylatu, wystepuje jednak minimum tego powrotu.
Ze zmniejszeniem bowiem powrotu R nachylenie R/(R+1) gérnej linii ope-
racyjnej (rys. 4-19) maleje tak, ze w granicznym przypadku linia operacyj-
na gorna przetnie sie z linig dolng na krzywej rownowagi. Stagd mozna zna-
lez¢ minimalny powrdt Rm tatwo stwierdzi¢, ze wowczas liczba potek mu-
siataby by¢é nieskonczenie wielka.
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W przypadkach szczegélnych minimalne nachylenie linii operacyjnej
gornej, a wiec i minimalny powrét moga by¢ spowodowane stycznoscig
linii operacyjnej do krzywej rownowagi (rys. 4-20).

Minimalny powrét zalezy od entalpii surowki. Wartosci Rm, jak wska-
zano na rys. 4-21, bedg tym nizsze, im zimniejsza bedzie suréwka.

Rys. 4-19. Minimum powrotu Rys. 4-20. Szczeg6lny przypadek mi-
nimalnego powrotu

Rys. 4-21. Wptyw stanu
suréwki na  minimum
powrotu

Mozna tez okre$li¢ minimum powrotu metodg analityczng Underwooda.
Jak wskazano na rys. 4-19 przy minimalnym powrocie przecinajg sie tam
w jednym punkcie 3 linie: gérna operacyjna, linia pomocnicza (miejsct
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geometrycznych przecie¢ obu linii operacyjnych) oraz linia réwnowagi.
Oznacza to rozwigzanie 3 réGwnan odpowiadajgcych tym liniom:

Rm
L 4-51
y ftm 4| X+ I]:\’r‘r‘rl-l Xn [4-51]
= N -X e A 4-52
v pErl X p+r1rxs [4-52]
0i X
"= 14+ («-1)« [4-53]

Przez kolejne rozwigzanie rownan mozna wyeliminowa¢ zmienne x, y
i otrzymaé wyrazenie umozliwiajace obliczenie minimalnego powrotu Rm

Rmxs-p xD *[(Rmt+ I)xs— (p+ 1)xD]
[4-54]
RmO-—Xs)—pO-—XD) ("m+1) 1~X9~(p+1) (1-XD)
W przypadku szczeg6lnym p = —1 (suréwka jest ciecza wrzacg), mo-
zna stad otrzymac prosty wynik
X, < — x

Rm - d (1 d) [4_55]

c—1  Xs l-xs

Stad dla bardzo czystego destylatu (x&” 1) mamy
- ! [4-56]

RM = &5@—1)

Natomiast w przypadku zasilania kolumny suréwka w stanie pary na-
syconej (p = 0) otrzymujemy

<D l-xD
= -1 4-57
RM= a1 XS 1—xs [4-57]

Stad dla bardzo czystego destylatu (xd »# 1) w tym przypadku mamy

{d_ﬁ‘)xs -1 [4-58]

W literaturze (3, 14) spotyka sie tez inne nieco bardziej ztozone metody
obliczenn minimalnego powrotu, np. Gillilanda, Maxwella, Scheibela.
4.1.7. Minimum liczby pdtek teoretycznych

Jezeli powrdt w deflegmatorze dazy do wartosci nieskonczenie wyso-
kiej, wtedy nachylenie linii operacyjnej dazy do jednosci

[4-59]

lim (r 2 t L ., o= 1
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a wiec linia operacyjna bedzie pokrywac sie z dwusieczng uktadu (rys. 4-22).
Odpowiada temu minimalna liczba pétek réwna liczhie schodkéw miedzy
linig rbwnowagi i dwusieczng. Aby zatem otrzymac zgdane rozfrakcjono-
wanie okreslone sktadem (xD, xw), niezbedna jest pewna minimalna liczba

Rys. 4-22. Minimum licz-
by potek

Xv z X

potek. Zastosowanie liczby mniejszej od tego minimum uniemozliwi zadane
rozfrakcjonowanie nawet przy zastosowaniu dowolnie wysokiego powrotu
w deflegmatorze.

Minimum liczby poétek teoretycznych mozna tez okreslié metoda ana-
lityczng Fenskego. Wedtug definicji lotnosci wzglednej dla warunkéw
panujacych w kotle bedzie

7 —aiv F-651

Vw XW
gdzie indeksy gdrne znamionujg sktadnik mniej lotny. Ale przy minimum
potek sktady faz miedzy potkami sg jednakowe (dla uktadu dwusktadniko-
wego linia operacyjna zlewa sie z dwusieczng). Stad skitad oparéw z kotta

Vw jest taki sam jak odcieku z pierwszej potki od dotu xx, otrzymujemy
wiec

X g xw [4-61]
X. X W
Analogicznie dla potki pierwszej bedzie
I _ a, Xi _ XW X'Z [4-62]
vl xk Xw X
gdyz przy nieskoiczonym powrocie yxX  xo.
Tak wiec dla konca kolumny z deflegmatorem catkowicie skraplaja-
cym otrzymamy

XD XW

) v

gdyz przy takim deflegmatorze catkowicie skraplajagcym yn—xD.

[4-63]
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Dajmy warto$¢ srednig lotnosci <

(0§ — (an...oclaW) = aD [4-64]
a wiec inaczej réwnga Sredniej geometrycznej

[4-65]

gdzie ixn — <dmWobec uzycia wymienionego deflegmatora, otrzymamy po
przeksztatceniu wyrazenie dla minimum liczby potek

mels [4-66]

A wiec minimum liczby pétek wynika ze znajomosci sktadu destylatu,
cieczy wyczerpanej oraz $redniej lotnosci ukiadu destylowanego. Gdyby
zastosowac deflegmator czeSciowo skraplajacy, a wiec réGwnowazny jednej
péice teoretycznej otrzymany z tego rownania wynik nm po zmniejszeniu
0 jedno$¢ da minimalng liczbe potek.

4.1.8. Powrot optymalny

Po ustaleniu minimum Rmokre$la sie wedtug rozpatrzonej poprzednio
metody graficznej liczbe potek teoretycznych przy kilku wartosciach
R >mRm Wyniki takich obliczen mozna przedstawi¢ w postaci zaleznosci
n = f(R) jak to podaje odpowiednio krzywa dgzgca do dwdch asymptot

Rys. 4-23. Zalezno$¢ licz-
by pétek od powrotu

/p)min Qd

(gdy R->Rm n-+o00, a gdy n->nm to R ->00), przedstawionych na
rys. 4-23. Okazuje sie, ze zalezno$¢ ta moze by¢ przedstawiona w postaci
uogélnionej zaleznosci (rys. 4-24)

[4-67]
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Otrzymana linia jest w pierwszym przyblizeniu aktualna dla wszelkich
procesow i pozwala na szacowanie liczby potek. Réwnanie to aktualne jest
dla deflegmatora catkowicie skraplajgcego. Przy uzyciu deflegmatora cze-
$ciowo skraplajgcego nalezy w mianowniku po lewej stronie réwnania za-
miast 2 wstawi¢ 3. Wykresem takim postugujemy sie w przypadkach, gdy
znamy tylko minimum powrotu i minimum liczby pétek, a chcemy okresli¢
chociaz w przyblizeniu zalezno$¢ n od R.

Wybor wihasciwego powrotu optymalnego jest uwarunkowany wzgle-
dami techniczno-ekonomicznymi. Ze wzrostem bowiem powrotu rosnie zu-

zycie ciepta w deflegmatorze. W przypadku deflegmatora czesciowo skra-
plajacego ciepto oddane w deflegmatorze na 1 mol destylatu wynosi

gD= RrD [4-68]

gdzie x D— ciepto molowe kondensacji destylatu.
W przypadku deflegmatora catkowicie skraplajgcego (destylat odcho-
dzi w postaci cieczy) ciepto to wyrazi sie nastepujaco:.

gb=(R +1)rD [4-69]

Ciepto gD zwigzane jest w znany sposob z cieptem qw doprowadzanym
do kotta na 1 mol cieczy wyczerpanej, a wiec kosztami produkcyjnymi.
Przy zwiekszeniu powrotu koszty produkcyjne muszg zatem rosnag¢ (rys.
4-25). Przy zwiekszeniu powrotu maleje liczha potek teoretycznych. Przy
pomocy pojecia sprawnosci pétek rzeczywistych (omoéwionego w dalszej ko-
lejnosci) mozna okresli¢ liczbe potek rzeczywistych, stad wysokos¢ kolum-
ny, a wiec i koszt inwestycyjny. Bedzie on poczatkowo malat ze zwieksze-
niem powrotu. Jednakze przy duzych powrotach rosngé beda przeptywy
molowe cieczy i pary w kolumnie (na 1 mol destylatu), co wymaga zwiek-
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szenia $rednicy kolumny w celu unikniecia zbyt wysokich predkosci linio-
wych (przerzucanie cieczy, opory). Poza tym przy zwiekszeniu R rosng tez
pozycje cieplne g>i gw, co wymaga zwigkszenia powierzchni grzejnych.
Zwiekszenie Srednicy kolumny i zwiekszenie powierzchni grzejnej oznacza

<
iV
. VA w
Rys. 4-25.  Okreélenie
optymalnego powrotu \ r
i \ w
N I — _
i i
! 1
Rpn Ro R

podwyzszenie kosztéw inwestycyjnych. Stad krzywa kosztéw inwestycyj-
nych posiada minimum. Krzywa kosztow catkowitych posiada réwniez mi-
nimum, odpowiadajace optymalnemu powrotowi jRO (zwykle ok. 1,5 Rmin)-

4.1.9. Zmienna molowo$¢

W dos¢ rzadkich przypadkach nie mozna stosowac zasady rownomolo-
wosci (np. wystepujg znaczne réznice ciepta molowego parowania skfad-
nikéw). Nalezy wowczas uwzgledni¢ rowniez bilans cieplny.

Dla odcinka gornej czesci kolumny (rys. 4-26) doptywa na potke n-tg
Vi oparéw z potki nizszej (n+ 1)-szej, a On odcieku odptywa w dot. Bilans
molowy, og6lny i cieplny jednego sktadnika przedstawiajg rownania:

Vntl = On+D [4-70]
VnnVnH = °nXn+DxD 14~71]
VnnCi=0£+DiD+QD [4-72]

Rugujgc Vrlw drugim i trzecim rownaniu przy pomocy réwnania pierw-
szego oraz dajac (qd D) zamiast Qd, otrzymamy uktad rownan:

D(*d+ % ~Ci)= °,(Ci“0 47731
d fxd—ynH) ~ 0n(ynt ~ x,,) [4-74]

Dzielgc stronami te rownania, otrzymamy:

jp 0-D  ~n+l _ *n+l ~~*n M4-751
ynl yn-rl~~Xn
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Roéwnanie to daje zalezno$¢ miedzy yml= i(x), czyli sktadami pary
i cieczy w przekroju miedzy pétkami w-ta i (u+ I)-sza. Réwnanie to moz-
na najlepiej rozwigza¢ metodg graficzng (rys. 4-26), analogicznie do roz-
wigzywania bilansu catej kolumny. Mianowicie na wykresie entalpowym

Rys. 4-26. Bilans gdrnej czesci kolumny przy zmiennej molowosci

nalezy odozy¢ warto$¢ ciepta oddanego w deflegmatorze na 1 mol de-
stylatu gD (zaleznego, jak wiemy, od powrotu) od punktu odpowiadaja-
cego entalpii destylatu (A w przypadku deflegmatora catkowicie skrapla-
jacego dajacego destylat ciekty, B — w przypadku deflegmatora skrapla-
jacego czesciowo dajgcego destylat parowy). Z otrzymanego w ten spo-
s6b punktu O kreslimy promieA przecinajacy izobare cieczy w punk-
cie xn. Promien ten musi przecig¢ izobare w punkcie y , gdyz stosunki

przyprostokatnych w zakreskowanych trojkatach odpowiadajg ostatniemu
réwnaniu.

Analogicznie dla danej czesci kolumny (rys. 4-27) mozna utozy¢ 3 row-
nania

‘m+i = VW [4-76]
= VmVm+WxIV [4-77]
= [4-78]

Oznaczajgc przez qw stosunek (Qw/W), mozna stad otrzymac analogiczne
réwnanie

Wl \Y

Zm+I1-ZIr ~ ym- Xmk1
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Rownanie to rozwigzujemy tez graficznie, odktadajac od punktu odpo-
wiadajacego entalpii cieczy wyczerpanej (x\V, %) warto$¢ qw ciepta dostar-
czanego do kotta na 1 mol cieczy wyczerpanej. Promiefn wychodzacy z tak
otrzymanego punktu O' i przecinajacy izobare cieczy w punkcie x musi

mH

%

Rys. 4-27. Bilans dolnej czesci kolumny przy zmiennej molowosci

przecigC izobare pary w punkcie ym. Stosunki bokéw w zakreskowanych
trojkatach spetniajg bowiem ostatnie réwnanie.

Z bilansu ogdlnego kolumny ustalony byt graficznie zwigzek miedzy
wartosciami gD i gw. Omawiane punkty E i O musza leze¢ na jednej pro-
stej z punktem okreSlajgcym entalpie suréwki is (rys. 4-28). Znajac wiec po-

Rys. 4-28. Wsp6trzedne
linii operacyjnej



wrét R, a wiec gD, oraz entalpie surdwki is, mozemy przedstawié linig OE.
Rysujemy nastepnie pek promieni z punktu O oraz z punktu E. Przeciecie
promieni z p i O (potozonego pod linig EQ) z izobarami cieczy daje zalez-
no$¢ miedzy sktadem cieczy i pary w gornej czesci kolumny, czyli wyzna-
cza wspobtrzedng gobrnej linii operacyjnej. Analogicznie pek promieni wy-

Rys. 4-29. Linie operacyj-
ne przy zmiennej molo-
wosci

chodzacy z punktu E wyznacza wspdtrzedne dolnej linii operacyjnej. Prze-
noszac te wyniki na wykres (x, y), otrzymuje sie krzywe operacyjne (rys.
4-29). Schodki miedzy krzywga rownowagi i uktadem krzywych operacyj-
nych oznaczajg poiki teoretyczne.

W przypadku przeptywéw ré6znomolowych powstaje problem okre$la-
nia minimum powrotu. Jak wiadomo z réwnan nad procesem z przeptywem
rbwnomolowym, punkt przeciecia obu linii operacyjnych lezy na krzywej
rownowagi. W analogicznej sytuacji na wykresie entalpowym oznacza to,
ze promien EO (wspdlny dla dolnej i gérnej czesci kolumny) pokrywa sie
z izoterma réwnowagi w zakresie ciecz-para. (rys. 4-30). A wiec izoterma

Rys. 4-30. Minimum po-
wrotu przy zmiennej mo-
lowosci
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w zakresie dwufazowym (lub jej przedituzenia na obszary jednofazowe,
przechodzace przez punkt odpowiadajacy entalpii surowki) wyznacza przy
(x = xD) warto$¢ minimalng gm ciepta oddanego w deflegmatorze. Stad
mozna juz okresli¢ minimum powrotu.

4.1-10. Straty ciepta w kolumnie

W przypadku zainstalowania w kolumnie dodatkowych chtodnic, jak to
przedstawiono na rys. 4-31, kolumne taka mozna podzieli¢ na 4 sekcje. Dla
sekcji 1 obowigzuje punkt operacyjny 1 na wykresie, znaleziony normal-
nie jak dla zwyktej kolumny przy pomocy ciepta oddanego w deflegma-
torze: Qd/D. Sekcja 2 pracuje jakby z deflegmatorem wzmocnionym, od-

Rys. 4-31. Kolumna z dochfadzaniem wewnetrznym

dajacym ciepto (Qd+'Qa)- Stad obowigzuje punkt operacyjny 2 odlegty od
punktu 1 o odcinek rowny QjjD. Dla sekcji 4 obowiazuje punkt operacyj-
ny 4 na wykresie, znaleziony jak dla zwykitej kolumny przy pomocy ciepta:
Qw/Q+Wreszcie sekcja 3 pracuje na zastepczym kotle pobierajgcym ciepto
(Qw~Q b)* Stad punkt 3 jest odlegty od punktu 4 o odcinek: QB/W. Promie-
nie wyprowadzone z kazdego z wymienionych czterech punktéw dajg
wspoétrzedne linii operacyjnej dla kazdej z czterech sekcji jako punkty prze-
ciecia z izobarami cieczy i pary. Linia 2, 3 wyraza og6lng linie bilansowg
dla catej kolumny, dajacag zwigzek miedzy cieptem (Q/i+Qd) oraz (Qw~ Q b)-
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Na zasadzie powyzszego schematu tatwo zrozumie¢ wptyw ciggtych
strat ciepta wzdtuz catej kolumny, jak to przedstawiono na rys. 4-32. Na-
stepuje stopniowe przesuwanie sie w gére punktu operacyjnego dla gor-
nej czesci kolumny, jak tez i punktu operacyjnego dla jej czesSci dolnej.

Dzielgc odcinki (2, 2) i (3, 4) odpowiadajgce stratom ciepta: Q4i QBw gor-
nej i dolnej czesci kolumny na wiekszg liczbe odcinkéw przy pomocy odpo-
wiednich promieni mozna uzyskaé do$¢ doktadne wspo6trzedne linii opera-
cyjnej.

4.1.11. Rektyfikacja w kolumnach uproszczonych

W niektérych przypadkach mozliwe jest zupetne wyeliminowanie de-
flegmatora w kolumnie rektyfikacyjnej. Ma to miejsce wowczas, gdy ental-
pia surowki jest szczegélnie niska (ciecz bardzo zimna). Wtedy suréwke
takg wprowadza sie na najwyzszg potke (rys. 4-33). Nastepuje dziakanie
chtodzace bezposrednie przez te surowke i kondensacja czesci oparo6w opu-
szczajacych pierwszg potke. Rozwigzanie graficzne na wykresie (x, y) oraz
na wykresie entalpowym jest szczegdlnym przypadkiem rozwigzania ogdl-
nego przy zerowym powrocie (R = 0), gdy goérna linia operacyjna jest od-
cinkiem poziomym. Linia przerywana na tych wykresach wskazuje sytua-
cje graniczng odpowiadajgcg maksymalnej entalpii surowki iSm przy kto-
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rej kolumna moze pracowac¢ bez deflegmatora. Wéwczas punkt koncowy
linii operacyjnej (x, y) lezy na linii réwnowagi lub odpowiedni promien
operacyjny (wykres entalpowy) pokrywa sie z izotermg dla destylatu.
W tym przypadku liczba pétek bedzie nieskonczenie wielka, ale zuzycie

S X%

Rys. 4-34. Proces w kolumnie bez kotta

ciepta w kotle Qwmbedzie najmniejsze. Wynika stad problem optymalizacji
entalpii surowki, a wiec optimum zuzycia ciepta.

Jezeli dysponujemy surowka w stanie pary o wysokiej entalpii, wow-
czas mozliwe jest wyeliminowanie kotta w kolumnie (rys. 4 34). Surowka
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jest wtedy wprowadzana na najnizszg potke i dzieki swej wysokiej ental-
pii odgrywa role czynnika grzejnego. Rozwiazanie graficzne jest szczegol-
nym przypadkiem rozwigzania ogélnego, gdy w dolnej czesci kolumny prze-
ptyw oparéw Vd — 0 (dolna linia operacyjna jest odcinkiem pionowym).
Linia przerywana wskazuje przypadek graniczny odpowiadajgcy minimal-
nej entalpii suréwki iSm przy ktérej mozliwe jest jeszcze wyeliminowanie
kotta. Wowczas zuzycie ciepta w deflegmatorze bedzie tez minimalne,
a wiec i powrdt réwniez bedzie minimalny. Wynika stagd problem optimum

entalpii surowki, a wiec i powrotu. Oczywiscie, zarébwno w tym jak i w po-
przednim przypadku punkty przeciecia promieni wychodzgcych z punktu
operacyjnego O z izobarami cieczy i pary wyznaczaja wspoOtrzedne linii
operacyjnej dla procesu przy zmiennej molowosci.

Jezeli dysponuje sie dwiema surdwkami o réznych stezeniach sktad-
nika lotniejszego, a mianowicie ciektg S — bardziej stezong oraz gazowg G
0 mniejszym stezeniu tego sktadnika, wowczas jest mozliwe wyeliminowa-
nie zarowno kotta, jak i deflegmatora (rys. 4-35). Bilans materiatowy ogél-
ny przedstawia tu réwnanie

G+S = DA-W [4-80]

Punkty odpowiadajace destylatowi D i cieczy wyczerpanej W lezg na
izobarach (rys. 4-35). Jak wskazuje konstrukcja oraz reguta dzwigni i re-
gufa linii prostej, im bardziej zimna jest suréwka ciekta S, tym bardziej
goraca musi by¢ suréwka gazowa G (dla tego samego rozfrakcjonowania).

Omawiany bilans mozna zastgpi¢ bilansem dwéch etapéw fikcyjnych.
Pierwszy z nich polega na rozktadzie surdwki S na destylat D oraz fikcyj-
ng faze F

S=D+F [4-81]
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Etap drugi polega na potagczeniu tej fazy F z surowka gazowg G tak,
by otrzymaé ciecz wyczerpang W

F+G=W [4-87]

Suma obu tych réwnarn daje w wyniku bilans procesu rzeczywistego
[4-80]. Stosownie do reguty linii prostej punkt odpowiadajacy fikcyjnej fa-
zie F musi leze¢ na przecieciu prostych GW i DS. Ten punkt F moze lezec
po lewej lub po prawej stronie wykresu, zaleznie od wzajemnego potoze-
nia punktdw G i S. Analogiczng metode mozna zastosowa¢ do odcinka ko-
lumny. Bilans rzeczywisty bedzie miat postaé

G+onl=y,+w [4-83]

gdzie On#li Vn— odciek i opary miedzy poétkg (n+1) i n-tg. Bilanse pro-
cesOw zastepczych majg postaé

ondl = Vn+F [4-84]
F+G = W [4-85]

Stosownie do reguty linii prostej wynika stad, ze promieri wychodzacy
z punktu operacyjnego F przecina izobary cieczy i pary w punktach odpo-
wiadajgcych wspétrzednym linii operacyjnej. Linie takg mozna przedsta-
wi¢ w uktadzie (x,y), jak wskazano na rys. 4-35.

W przypadku przeptywow réwnomolowych linia operacyjna w ukfa-
dzie (x, y) bedzie prostg. Mozna jg tatwo wyznaczy¢ metodami juz zna-
nymi. Znajac entalpie surowki cieklej is mozna wyznaczy¢ parametr p
[4-36], a stad nachylenie linii S rowne p/(p+1). Stad mozna wyznaczy¢
gorny koniec linii operacyjnej jak w przypadku kolumny bez deflegmato-
ra. Analogicznie, znajac entalpie suréwki gazowej iG mozna okresli¢ para-
metr p, stad nachylenie linii GW, a dalej dolny koniec linii operacyjnej
jak w przypadku kolumny rektyfikacyjnej bez kotta. Przeciecie linii ope-
racyjnej dwusieczng nastgpi w punkcie F, ktory moze znalez¢ sie po lewej
lub po prawej stronie wykresu.

4.1.12. Odcigganie boczne

Jezeli istnieje zapotrzebowanie na produkt o skiadzie xE posrednim
miedzy destylatem xD i ciecza wyczerpang Xw, wéwczas mozna odciggnaé
na bok cze$¢ cieczy z odpowiedniej potki (na ktorej sktad cieczy jest bliski
x1)» W przypadku odciggania z gornej czeSci kolumny odcieku o skladzie
xL w ilosci L moli (rys. 4-36) bilans czesci srodkowej (miedzy miejscem
odciggania i zasilaniem) przedstawi sie rGwnaniem

Vs= Os+D+L [4-86]
Vsy = Osx +Dxd+ Lxl1 [4-87]
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gdzie Vsi Os — przeptywy molowe opardw i cieczy w tej czeSci srodko-
wej.

Stad (przy zatozeniu rownomolowosci) otrzymamy réwnanie linii ope-
racyjnej dla srodkowej czesci kolumny

y=A X+ Dxd+L"L [4. 88]

Ta linia operacyjna przecina sie z dwusieczng uktadu (x y), jak tatwo
wykazaé przy wartosci

D X p -f-L x1

x d 1 D+ L"

r4 _ficn

Rys. 4-36. Odcigganie boczne

Odpowiada ona $redniemu sktadowi mieszaniny, jakg by otrzymano, tgczac
destylat D z frakcjg boczng L.

Dla gérnej czesci kolumny, tj. powyzej miejsca odbioru frakcji bocz-
nej, obowigzuje znane réwnanie linii operacyjnej gornej

= [4-90]

Jezeli frakcje boczng odcigga¢ jako ciecz, wéwczas przeptyw pary w gor-
nej i Srodkowej czesci kolumny nie ulega zmianie (V = V5).

Poniewaz z bilansu gornej czesci kolumny wynika, ze V = O+D, po
uwzglednieniu tego w réwnaniu [4-86] otrzymujemy

Os—O—L [4-91]
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Na zasadzie tych danych réwnanie Srodkowej czeSci kolumny mozna
zmodyfikowac do postaci

O—L Lxj+Dxd
y-~y-Xx+ — [4-92]

Dalej mozna je rozwigza¢ réwnaniem czesci gornej [4-87], otrzymujac
wspoOtrzedng przeciecia sie gornej i srodkowej linii operacyjnej: x —xL.

Znajac potozenie dwéch szczegolnych punktéw linii operacyjnej $rod-
kowej, mozna okres$li¢ jej przebieg (po ustaleniu w zwykty sposéb gornej
linii operacyjnej), co przedstawiono na rys. 4-36. Przeciecie linii dolnej
i Srodkowej zalezy od entalpii suréwki wedtug poznanych zasad. Stad
mozna ustali¢ przebieg wszystkich linii operacyjnych i liczbe pétek w kaz-
dej z czesci kolumny.

Przy odbiorze dwdch frakcji bocznych Lx i L2 powstaje dodatkowy
odcinek uktadu linii operacyjnych (miedzy miejscem odbioru drugiej frak-
cji i zasilania suréwki). Mozna wykazaé¢, ze ten nowy odcinek przecina
dwusieczng uktadu przy wartosci

% DXP+LIX1+L2X2 L Qot
D+ Li+L. [4"9d]

gdzie xx x2 — skiady frakcji bocznych. Przeciecie tej linii operacyjnej
dla odcinka kolumny miedzy miejscem odbioru obu frakcji bocznych na-
stagpi (co mozna tez wykazac) przy wartosci x2 Stad jest mozliwe wykre-
$lenie uktadu 4 linii operacyjnych.
W przypadku n miejsc odciggania linia operacyjna pod n-tym odcig-
giem przecina dwusieczng ukiadu w miejscu
Dxd -f- 1) X-|- L/2x 2“H..mj-L nx n rA n/
o= e d+ 11+012+ .7+ 1 [4794]
Przeciecie tej linii operacyjnej z linig poprzeczng (ponizej odciggu n—1)
nastapi przy x = xn (sktad n-tego odciggu).
W przypadku przeptywédw nieréwnomolowych prace gornej czesci ko-
lumny odcietej ponizej miejsca odbioru frakcji bocznej przedstawiajg réw-
nania bilansu ogdlnego, bilansu jednego skiadnika i bilansu cieplnego

VmHi —Om+L+D [4-95]
Vm+lvmtl = °m Xm+ LXI+ DXD [4-96]
Vm=>ii» = OJm+Lil+DiD+Q [4-97]

Oznaczajac sume (L+D) przez N, $redni sktad mieszaniny destylatu i od-
ciggu przez
= JLx1+Dxd_ ”4_98,
L+D
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Srednig entalpie tej mieszaniny przez

‘4 D
L|II:+DD|D [4-99]
oraz ciepto oddane w deflegmatorze na 1 mol tej mieszaniny przez
o L+D [4-100]
otrzymamy stad uktad réwnan:
Vmil= Qm+N [4-101]
.nfcti= 0A + fc» [4-102]
m»C-H = 0Jm + N (iN+ 'IN) [4-103]
Przez wyeliminowanie Vm#l, O, i N otrzymujemy réwnanie
mfl ‘mfl T [4-104]

XN ~ymfi ymH  xm
Roéwnanie to mozna rozwigzac graficznie (rys. 4-37), odktadajac z punk-

tu odpowiadajgcego entalpii mieszaniny o sktadzie x LD wartos$¢ Z otrzy-
manego stad punktu kreslimy pek promieni. Przeciecie kazdego z nich

Rys. 4-37. Odciag boczny przy zmiennej molowosci

z izobarg cieczy i pary daje wartosci xmi ymAV czyli wspotrzedne linii ope-
racyjnej dla srodkowej czesci kolumny (miedzy zasilaniem i odbiorem
bocznym). Dane te mozna przenie$¢ na wykres (X, y), uzyskujac przebieg
linii operacyjnej. Wspotrzedne linii operacyjnej dla gornej czesci kolumny
znajduje sie znanym sposobem, wykre$lajac pek promieni z punktu A od-
legtego o0 qd{Q/D) od punktu odpowiadajgcego entalpii destylatu.

Inny typ odciggania bocznego moze polega¢ na odprowadzeniu frak-
cji ciektej lub parowej do kolumn destylacyjnych bocznych, jak to wska-
zano na rys. 4-38. Jezeli zalezy nam na wyzyskaniu sktadnika matolotnego
z frakcji bocznej, stosuje sie schemat (). Kolumna boczna nie posiada de-
flegmatora, a opary sg zawracane do kolumny. Natomiast gdy trzeba wy-
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odrebnie sktadnik lotniejszy, wowczas wedtug schematu (b) wprowadza sie
do kolumny bocznej opary. Kolumna ta nie posiada kotta, a ciecz wyczer-
pana jest z niej odprowadzona do kolumny gtéwnej. Uklady takie sg sto-
sowane gtdwnie przy destylacji wielosktadnikowej. Obliczenie sprowadza

Rys. 4-38. Odcigganie boczne do dodatkowej kolumny

sie do kombinacji uktadu z odprowadzeniem bocznym jednej fazy i dopro-
wadzenia drugiej suréwki. Problem doprowadzenia bedzie opisany dalej.
llosci i sktady tych strumieni bocznych wynikajg z bilansu kolumny bocz-
nej.

4.1.13. Doprowadzenie boczne drugiej suréwki

Rozwigzanie procesu z doprowadzaniem dwoch suréwek (rys. 4-39) jest
podobne jak dla procesu z odciggiem bocznym — linie operacyjng dla gor-
nej czesci kolumny (powyzej miejsca doprowadzenia surowki St) przedsta-
wia rdwnanie znanej postaci

y = -()?-x+E xD [4-105]

Rys. 4-39. Odprowadzanie dwdch suréwek przy statej molowosci

367



Dla czesci Srodkowej (miedzy miejscami doprowadzania obu surowek)
mozna utozy¢ bilans jednego sktadnika

Vsy+ S\zx— Osx +Dxd [4-106]
Stad wynika réwnanie linii operacyjnej dla tej czesci kolumny

y = ~°-X+ - XD~ SZi [4-107]

Rozwigzujagc to réwnanie z réwnaniem dwusiecznej (x = y), znaj-
dziemy wspoétrzedng punktu przeciecia

X, = t4- 108]

Wartosci xf zalezg od wzajemnych wartosci Sxi D. | tak przy SX<CD

bedzie: xf> xD, przy = D bedzie xf->o00, a przy St> D wynika
xf< xw.

Rozwigzujac réwnanie dla gérnej i srodkowej linii operacyjnej, znaj-
dziemy punkt przeciecia sie tych linii

(0] D Os Dxd—Stz r.
T *+ V x°= wsx+ —d=ST [4-109]

W przypadku doprowadzenia suréwki w stanie cieczy wrzacej be-
dzie: Vs = V (brak zmiany strumienia pary), skad po rozwigzaniu wynika
dla punktu przeciecia tych linii operacyjnych: x — zt. Znajac te wspot-
rzedne dwoch charakterystycznych punktéw dla srodkowej linii operacyj-
nej (tj. jej przeciecia z dwusieczng uktadu i z gorng linig operacyjng), mo-
zemy ustali¢ jej potozenie. Linie dla gornej i dla dolnej czesci kolumny
okre$lamy w konwencjonalny sposéb przy pomocy powrotu R w defleg-
matorze oraz ze znajomosci stanu termodynamicznego suréwki S2, okreslo-
nego wartoscig parametru p.

W przypadku przeptywow nierbwnomolowych mozemy tatwo zinter-
pretowa¢ bilans cieplny catej kolumny, traktujgc sumarycznie calg su-
réwke (Si+S2. Skiad przecietny tej sumarycznej suréwki wyraza sie na-
stepujaco:

SiZi+SoZ.,
z = t4-n °i

a entalpia $rednia tej suréwki sumarycznej
— Siizi‘f"
i sr+ | i4-iu j

Stan tej sumarycznej surowki ilustruje punkt C na rys. 4-40, uzyska-
ny przy pomocy reguty linii prostej i reguty dzwigni z punktéw odpowia-
dajacych stanom obu suréwek (zu i2l), (z2 izi). Analogicznie jak dla zwy-
ktej kolumny przy pomocy ciepta Qp i Q™ uzyskuje sie potozenie punk-
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tow operacyjnych A i B, a linia prosta ACB ilustruje peiny bilans cieplny
tej kolumny. Réwniez przeciecia promieni wyprowadzanych z punktéw
A i B z izobarami cieczy i pary daja wspotrzedne linii operacyjnej w gor-
nej i dolnej czesci kolumny.

Dla przekroju czesci srodkowej nalezy utozyé bilanse: ogdlny jednego
sktadnika i entalpowy

V=0+(D-S) [4-112]
Vy = Ox+ (DxD—S1i) [4-113]
Vi = Oi + (Di}+ —Sii) [4-114]

Mozemy okre$li¢ skiad fikcyjny fazy (S—D)

Analogicznie okreslamy entalpie tej fazy

= P2k [4-116]

Umozliwia to przeksztatcenie uktadu rownan bilansowych do postaci
nastepujacej:

V =0+ (D-S) [4-117]
Vy = Ox+(D-S)xf [4-118]
Vi" = Oi'+ (D~9)if [4-119]

Stad, analogicznie jak przy rdwnaniach bilansu gornej czesci zwyklej
kolumny, wynika, ze 3 punkty: F(xf, if), (x, i'), (y, i'") muszg leze¢ na jednej

B
Rys. 4-40. Doprowadzanie dwo6ch surdwek przy zmiennej molowosci
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prostej. A wiec promienie wychodzace z punktu operacyjnego F musza
przecina¢ izobary cieczy i pary w punktach o wspotrzednych: x oraz vy,
wyznaczajacych linie operacyjng dla Srodkowrej czesci kolumny.

Dyskusja potozenia punktu F wykazuje, ze jezeli Sx< D, woOwczas
xf> xD, czyli ten punkt lezy po prawej stronie wykresu; przy Sx= D,
lezy wt nieskoniczonosci, gdy za§ > D, wowczas na zasadzie bilansu catej
kolumny mozna wykazaé, ze xf< xw, czyli ze punkt operacyjny F lezy po
lewej stronie i u dotu wykresu.

4.1.14. Ogrzew anie bezprzeponowe

Ten system ogrzewania jest stosowany w przypadkach, gdy ciecz
wyczerpana jest niemal czysta wodag (np. przy rektyfikacji spirytusu
(rys. 4-41). W tym przypadku bilansy odcinka dolnej czesci kolumny przed-
stawi sie nastepujaco:

0~fP = V+ W [4-120]

Rys. 4-41. Ogrzewanie bezprzeponowe

Z zasady réownomolowos$ci wynika, ze liczba moli pary wodnej grzej-
nej P jest rdwna liczbie moli oparbw W (P = V). Stad wynika (O = W).
Bilans jednego sktadnika przedstawi rowmanie

Ox = Vy+Wxw [4-121]
Stad otrzymamy rownanie dolnej linii operacyjnej
0] w
V. O0+P-W X 0+P-W~Xvr [4-122]

Jak mozna wykaza¢ linia ta przecina dwusieczng uktadu (X = y)
w punkcie

W
* = "w-1'p [4-123!
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przecigcie za$ tej linii operacyjnej z osig x (y = O) ma miejsce przy (x =
= Xw)* A wiec znajgc te dwa charakterystyczne punkty, mozna tatwo
okresli¢ dolng linie operacyjng. Stad tez znajdziemy liczbe pétek teore-
tycznych potrzebnych przy takim sposobie ogrzewania.

Zachodzi pytanie, jak rdzni sie ta liczba pétek od liczby w przypadku
ogrzewania przeponowego. Wowczas przy zachowaniu tego samego powro-

tu R, a wiec i stosunku 0/V, rdwnanie linii operacyjnej dolnej bedzie
miato postaé

= *O ~ — -
y y X XIr [4-124]

Obecnie bowiem inna bedzie ilos¢ cieczy wyczerpanej W' i inny jej skiad
X'w. Zauwazmy jednak, ze jezeli obydwa procesy majg by¢ poréwnywalne,
musza by¢ te same ilosci lotniejszego skltadnika w cieczy wyczerpanej,
czyli muszg by¢

Wx'w= Wxm [4-125]

llo$¢ cieczy wyczerpanej W' jest mniejsza niz przy'ogrzewaniu bez-
posrednim o ilosci kondensatu z pary grzejnej

W- W-P [4-126]
Stad otrzymamy

XW = ~w—P Xw [4-127]

Jak wiemy, warto$¢ x W odpowiada przecieciu linii operacyjnej z dwu-
sieczng ukiadu.

Rowniez w poprzednim przypadku przeciecie linii operacyjnej z dwu-
siecznag miato miejsce w tym samym punkcie. A wiec obie linie operacyjne
pokrywaja sie ze sobg. Tylko, ze linia dla ogrzewania przeponowego ma
swdéj koniec w tym punkcie wspotrzednych x = y = W Xw, linia zas
dla ogrzew”™ania bezpos$redniego siega az osi x. A wiec schodki lezace po-
nizej punktu o wymienionych wspotrzednych oznaczajg nadwyzke liczby
pétek teoretycznych, jaka jest konieczna przy stosowaniu ogrzewania bez-
przeponowego.

4.1.15. Przechtodzenie odcieku

Moze sie zdarzyé, ze deflegmator nie tylko skrapla wszystkie opary,
ale réwniez dochladza je ponizej temperatury kondensacji. W tym przy-
padku deflegmator wraz z pierwsza potka (zasilanie zimnym odciekiem)
traktujemy jako zastepczy deflegmator pracujacy przy fikcyjnym powro-
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cie Ri (rys. 4-42). Bilans takiego deflegmatora zastepczego przedstawia
réwnanie

V2= 0Ol+.D [4-128]
Bilans jednego sktadnika wyraza sie za$ nastepujaco:
V 21) — Ojcc-j- Dcclj [4-129]

OkreSlajac zastepczy powrdt Ej jako stosunek OJDv otrzymamy réw-
nanie linii operacyjnej dla tego uktadu

Rx xD

] 4-130
Y Rt+1 ¥ Rt+1 [4-130]

<

Rys. 4-42. Przechtadzanie odcieku

Umozliwia to okreslenie liczby pétek teoretycznych. Konieczna jest
jednak znajomo$¢ RIt w zaleznosci od rzeczywistego regulowanego powro-
tu R. Wynika ona z bilansu cieplnego pierwszej p6tki, majacego postac

VJ+0i'D=V1i"+0 1/ [4-131]
Rugujac tu Vx jako réwme (O+ D) oraz V2 jako réwne (Oj+ D), otrzy-
mamy

Oi _ i"—ip _ Ri_ )
0 i R [4-132]

gdzie Ri jest rowne (O¥D), a R to (O/D).

A wiec znajac entalpie dochtodzonego destylatu iD (iD< i"), znajdzie-
my poszukiwany pozorny powrot Rv a stad linie operacyjng i liczbe stopni.

4.1.16. Rektyfikacja okresowra

Proces ten prowadzony jest najczesciej w ten spos6b, aby otrzymac
destylat o statym sktadzie mimo zmian sktadu cieczy w kotle. Osiagna¢
to mozna przez odpowiednie zwiekszenie powrotu w deflegmatorze. Ko-
lumna taka pracuje w zasadzie podobnie do gornej czesci kolumny rekty-
fikacyjnej ciagtej (rys. 4-43). Znajac liczbe pétek teoretycznych odpowia-
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dajacych danej kolumnie, mozna ustali¢ metodg graficzng zwigzek miedzy
sktadem cieczy w kotle oraz powrotem R, ktory musi by¢ stosowany,
aby otrzymaé destylat o statym sktadzie xD. Rysujac szereg linii operacyj-
nych o réwnych nachyleniach (rys. 4-44), mozna przedstawi¢ funkcje za-
leznosci powrotu R od skiadu cieczy w kotle. W granicznym przypadku

>

Rys. 4-43. Rektyfikacja okresowa Rys. 4-44. Obliczanie procesu przy sta-
tym skiadzie destylatu

(R— 00) otrzymamy graniczny skiad cieczy w kotle xm, z ktérego moze
powstaé destylat xD.

Przedstawienie powrotu R w postaci zaleznosci od sktadu cieczy w ko-
tle xs nie jest dogodne (rys. 4-45). Nalezy jednak zwroci¢ uwage, ze skitad

* X0
Rys. 4-45. Zmiana powrotu

cieczy w kotle x jest zwigzany z iloScig otrzymanego destylatu D stosownie
do réwnania bilansowego
Sx0= Dxd+ (S-D)x [4-133]

gdzie x Q— sk¥ad surowki S na poczatku procesu.
Stad wynika zaleznos$¢

d= _LE£.S [4-134]
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wskazujaca, jak nalezy zmiena¢ powréot w deflegmatorze w miare otrzymy-
wania destylatu (rys. 4-45).

Mozna tez okresli¢ ilos¢ ciepta zuzytg w takim procesie (w deflegma-
torze catkowicie skraplajgcym lub w deflegmatorze czeSciowo skraplajg-
cym wraz z kondensatorem). Przy otrzymaniu rézniczkowej ilosci destyla-
tu o cieple kondensacji rD zuzycie ciepta bedzie

dg = rDPt+ 1)dD [4-135]
Caltkowite zuzycie ciepta w procesie bedzie zatem réwne
D
Q=rD[RdAD+r0D [4-136]
0
Catka wystepujgca w ostatnim wyrazeniu moze by¢ okres$lona jako pole
pod krzywa zaleznosci R wzgledem D (rys. 4-45).

Proces rektyfikacji okresowej moze by¢ tez prowadzony przy statym
powrocie, wowczas sktad destylatu bedzie zmienny. Znajac liczbe potek
odpowiadajgcg danej kolumnie i ustalajgc powrdt R, mozna graficznie okre-
§li¢ zalezno$¢ miedzy sktadem destylatu xD od skiadu cieczy w kotle x
(rys. 4-45). Mozna totez przedstawié osobng krzywa w uktadzie Xjj na

Rys. 4-46. Proces okresowy przy statym powrocie

rys. 4-46. Znajac taka krzywa, okreslamy przebieg procesu analogicznie do
destylacji rézniczkowej. Z bilansu bowiem rézniczkowego procesu

d(Lx) = xDdL [4-137]
gdzie L — liczba moli cieczy w kotle, wynika po scatkowaniu réwnania
*0
LO r dec

ir=1 r4- 138]
gdzie LO— ilos¢ surowki o sktadzie x0. Catke te okreslamy graficznie na

zasadzie poprzedniego wykresu (xD, x). Otrzymamy stad zalezno$¢ L od X,
czyli zaleznos$¢ ilosci cieczy w kotle od jej sktadu.

374



Przecietny sktad destylatu xD moze by¢ okreslony z bilansu catego
procesu

LOx0=Lx+ (LO Li)XD [4-139]

Ciepto zuzyte w deflegmatorze okreslamy wedlug réwnania catko-
wego

D
Q= (R+1) frbdD [4-140]
0

Znajac zalezno$¢ ilosci cieczy w kotle L od jej sktadu x, mozna zna-
lez¢ zalezno$¢ ilosci destylatu D lub (LO—L) od skiadu tej cieczy x,
a w oparciu o wykres (rys. 4-46) — réwniez od skiadu destylatu xD. Dy-
sponujac wykresem entalpowym (zalezno$¢ rD od Xd), mozna przedstawic
rDjako funkcje D i obliczy¢ catke.

Okreslenie czasu trwania procesu rektyfikacji okresowej stanowi osob-
ny problem. Jezeli warunki doprowadzenia ciepta sg tak uregulowane, ze
w ciggu jednostki czasu wytwarza sie stata liczba moli oparéw V, wéwczas
czas ten mozna tatwo okreslic. W procesie przy statym powrocie rozwig-
zanie jest elementarne. Natomiast w procesie przy statym skladzie desty-
latu korzystamy z zaleznos$ci [4-134]. R6zniczkujac jg wzgledem x, mozna
nastepnie przeksztatci¢ ja do postaci

dD _ —S0(xd~x) + So(Mo*  'd~' A —SO(xD—x0 da:
dr ~ (xD-x)2 oo (xD-x)2  dr 1 J

Ale szybko$¢ odptywu destylatu dD jest réwna réznicy przeptywow
strumieni pary Vi odcieku O

T V-7V 9 R

Stosunek 0/V jest bowiem réwny nachyleniu linii operacyjnej, czyli
stosunkowi: R/(R+ 1). Otrzymujemy stad réwnanie rdézniczkowe

[4-142]

\Y —S0(xD—x0 da i
R+1 {xD—x)'2  dr [4-143]
a po scatkowaniu czasu procesu
= sO(xD x,)_r fi+i da [4.144]

V 3]( (XxD—x)-

Catka wystepujaca w tym rownaniu moze by¢ okreslona graficznie
przez przeksztatcenie wykresu zaleznosci powrotu R od sktadu cieczy w ko-
tle (rys. 4-45) na nowe wspotrzedne w postaci zaleznosci

3 =f i
o =10 [4-145]
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Pole pod uzyskang krzywg w zakresie od x0 do x daje warto$¢ catki
wystepujacej w poprzednim roéwnaniu, skad mozliwe jest okre$lenie czasu
potrzebnego do zmiany skiadu cieczy w kotle od x0 do dowolnej warto-
Sci X.

Innym waznym zagadnieniem jest sprawa rozruchu kolumny okreso-
wej. W czasie tego rozruchu wprowadza sie S moli suréwki o sktadzie x0
i uruchamia sie jg przy catkowitym powrocie (bez odbioru destylatu), a wiec
przy R-+ oo. Wszystkie pétki w kolumnie majg pewng taczng pojemnosé H
moli cieczy, zwang ogblnym ,,zatrzymaniem” (,hotd up”). Jest ono sumg
yH; zatrzyman na kazdej potce. W przyblizeniu mozna przyjgé zatrzyma-
nie na kazdej pdtce jednakowe, stad wynika zaleznos¢

H~ £ Ht= nHi [4-146]

Dla jednego ze sktadnikéw (lotniejszego) analogicznie mozna okreslic¢
zatrzymanie fr; na danej potce, przy czym wynika zwigzek

A = Hixt [4-147]

gdzie x; — zawarto$¢ tego skiadnika na poétce. Petne ,,zatrzymanie” tego
sktadnika w kolumnie przedstawi sie stagd nastepujgco:

h= Y h.= Y hx.=H. V Xi==JL [4-148]
W przyblizeniu sume te mozna zastgpi¢ catka, otrzymujac

h r
— J xdn [4-149]
0

h =

Skad cieczy x na n-tej potce, przy powrocie nieskoiczonym mozna
przedstawi¢ poprzednio oméwiong zaleznoscig Fenskego [4-64] zmodyfi-
kowang do postaci nastepujacej

[ X, ©m Xir [4-150]
gdzie xu----sktad cieczy w kotle, aa — $rednia lotno$¢ wzgledna w catej

kolumnie. Przy pomocy tej zalezno$ci mozna wyrazi¢ x i podstawi¢ pod
znak catki. Po scatkowaniu otrzymujemy

H Intl+zjrfa™ —1)]
h~~"r i4-151]

Bilans sktadnika po uzyskaniu rozruchu przedstawia nastepujacg za-
leznos¢:

SOx0= (Sq-H ) xwe h [4-152]
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gdzie SO  ilos¢ doprowadzonej suréwki, (S*—H) — ilos¢ cieczy pozostatej
w kotle po uzupetnieniu pétek. Uwzgledniajagc poprzedniag zaleznos¢ [4-151]
otrzymamy ostatecznie

S,x0= (S,,-H)xr + . to[I+S“§(9§< 1. 1 ]
Stad jezeli do kotta kolumny okresowej wprowadzimy SQmoli surow-
ki o sktadzie a:0 woéwczas na podstawie ostatniego rownania mozna okreslié,
jaki bedzie skiad cieczy w kotle xw po uruchomieniu kolumny (przy zu-
petnym powrocie).
Wynika stad odrebny problem okreélenia czasu rozruchu kolumny.
Po osiggnieciu petnej stabilizacji pracy kolumny przy powrocie nieskon-
czonym obowigzuje rownanie Fenskego [4-66]
= M 154
a w j¢-154)

W skroconym jednak czasie r proces okresowy nie osigga petnej stabi-
lizacji, a wiec nie osiggnie sie sktadéw (xD, x 'd w deflegmatorze, lecz skia-
dy (xDr, xDi), ktérym odpowiada inna warto$¢ M’

xnban - ye [4_155]

XW'XW
Stosunek M'/M moze stanowi¢ miare stopnia stabilizacji i pewna jego
warto$¢ moze by¢ uznana za norme okresSlajgcg rozruch za ukonczony.
W wyniku rozwigzan kinetycznych i bilansowych (2) wyprowadzono
rownanie pozwalajace wyznaczy¢ czas tak okreslonego rozruchu kolumny
rektyfikacyjnej

1 1-M'IM $nO(a-1) 1 iBfil
N TZr-hn- = f»» Tilg * [4156]
gdzie n — liczba pdtek, O — natezenie molowe przeptywu odcieku wrko-
lumnie na jednostke czasu, H — peine ,,zatrzymanie” w kolumnie w mo-
lach, a — funkcja, ktorej wartosci przedstawiono wrtabl. 4-2.
Tablica 4-2
Wartosci funkcji  dla rozruchu kolumny rektyfikacyjnej
Nlga 0,25 0,50 0,75 10 j 15 2 ;25
0 2 38 2,25 I 1,70 1,30 i,15 | 100

Przy warto$ciach lotnoSci a takiej, ze al>10, réwnanie powyzsze
mozna przeksztatci¢ do postaci

= o EExEnTgE9 T Al [4-157]
Réwnanie to przedstawia zatem bezpos$rednio czas r potrzebny do osiag-
niecia zadanego stopnia rozruchu (M7M).



4.1.17. Rektyfikacja z pompa cieplng

W procesie tym opary z pierwszej potki zostajg sprezone (rys. 4-47)
do wyzszego cisnienia, a nastepnie skraplajac sie w wezownicy grzeja ko-
ciol. Czes¢ tych skroplin jest odbierana jako destylat. Reszta po ekspansji
do cis$nienia panujacego na pétkach, ktorej towarzyszy czeSciowe samood-
parowanie, musi by¢ stad nieco dochtodzona i wraca jako odciek na naj-
wyzszg potke.

Na wykresie entalpowym dane sg odpowiednie izobary cieczy i pary
dla cisnien i P2wystepujacych w tym uktadzie. Przy ustalonym powro-

Rys. 4-47. Rektyfikacja z pompg cieplng

cie (zawracaniu do kolumny) i statej liczbie poétek linia operacyjna jest
taka sama jak w zwykiej kolumnie. Tak samo tez okreslimy wartos$¢
(Qu/W) catkowitego ciepta pobranego przez ciecz w kotle (sposéb znany,
nie pokazany na rysunku). Znajac warto$¢ (Qw/W) mozna wedtug regut
wykresu entalpowego (rys. 4-47) znalez¢ wartos¢ (Qu-/D) tego samego ciepta
na 1 mol destylatu.

Znajac cisnienie P2 mozna okre$li¢ stosunek temperaturowy ze zna-
nego réwnania sprezenia adiabatycznego

fci

gdzie k — wyktadnik rownania adiabaty (Cp/Cv). Stan 1 odpowiada punk-
towi o wspo6trzednej xD lezagcym na izobarze Pj pary, a punkt 2 lezy na
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izotermie t2 Zmiana entalpii (i2—ix) oznacza witozong prace na 1 mol opa-
réw, a wiec na 1 mol otrzymanego destylatu wyniesie

[4-159]

Opary 2 ulegaja kondensacji do stanu 3 (na izobarze P2 dla cieczy).
Temperatura po kondensacji tw musi by¢ wyzsza od temperatury cieczy
wyczerpanej. Stad w granicznym przypadku punkty W i 3 muszg leze¢ na
jednej izotermie. Fakt ten ustala niezbedne ci$nienie P2 po sprezeniu. Cie-
pto kondensacji na 1 mol destylatu wynosi

[4-160]

Jezeli pozycja ta jest mniejsza od okreslonej poprzednio wartosci ciepta
(Q\WD), ktore musi otrzymadé ciecz w kotle, wtedy nadwyzka oznacza ciepto,
jakie trzeba dodatkowo wezownicg doprowadzi¢ do kotta

[4-161]

Prace tego typu kolumny mozna poréwna¢ z kolumng zwykls. Ko-
lumna zwykta pracujgca w ten sam sposéb (przy tej samej liczbie po6tek)
pobiera okre$long wyzej iloS¢ ciepta (Q\y/D). Natomiast kolumna z pompa
cieplng pobiera ciepto gx (na 1 mol destylatu) oraz prace L. Praca L byta
otrzymana w uktadzie (kociot, maszyna) z ciepta gL

L V

G j D [4-162]

gdzie 7 — sprawnos$¢ uktadu (kociot, maszyna, pradnica, sprezarka). Je-
zeli sie okaze, ze
[4-163]

wéwczas kolumna z pompa cieplna bytaby optacalna.
Pewng niedogodnos$¢ kolumny z pompg cieplng stanowi przeciekanie
smaréw ze sprezarki do destylatu.

4.1.18. Destylacja dwustopniowa

W celu zmniejszenia zuzycia ciepta stosuje sie niekiedy proces dwu-
stopniowy (pod dwoma réznymi cisnieniami) oparty na zasadzie wyparki
dwustopniowej. W kazdym z kilku rozwigzan opary z kolumny pierwszej
pracujacej pod wyzszym cisnieniem skrapla sie w elemencie grzejnym ko-
tta kolumny drugiej pracujgcej pod cisnieniem nizszym.
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Typowe uktady przedstawiono na rys. 4-48. Pierwszy z nich (a) jest
uktadem roéwnolegtym, przy czym suréwka jest doprowadzana do obydwu
kolumn. Przy ustaleniu jednakowych powrotéw w obu kolumnach i jed-
nakowej wydajnosci destylatéw ich sktad bedzie identyczny, jezeli lot-
nosci wzgledne w obu kolumnach mimo réznych cisnien beda zblizone.

Drugi uktad (b) typu szeregowego jest zalecany w przypadkach gdy
stezenie sktadnika lotniejszego w cieczy surowej jest niezbyt wysokie. Za-

3 H 0 oW o
Ul L

P2

ar

TT

Rys. 4-48. R6zne uktady destylacji dwustopniowej

réwno w tym, jak i w poprzednim przypadku cisnienie strumienia zasila-
jacego drugg kolumne (w ktérej zachodzi tzw. redestylacja) jest redukowa-
ne za pomoca zaworu dtawigcego.

Pewng modyfikacjg uktadu szeregowego, stosowang w przypadku bar-
dziej stezonej i wysokoentalpowej suréwki gazowej, jest uktad przedsta-
wiony na rys. 4-48c. Kolumna dolna jest tu ogrzewana kosztem goracej
surowki. Uklad ten jest stosowany jako aparat Lindego do rozfrakcjonowa-
nia powietrza dla otrzymania czystego azotu.

Uproszczony ukiad Lindego przedstawiono na rys. 4-49. Kazda z obu
szeregowych kolumn pracuje w warunkach do$¢ szczeg6lnych. Dolna ko-
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lumna nie posiada kotta ogrzewanego z zewngtrz dzieki doprowadzeniu wy-
sokoentalpowej suréwki gazowej grzejacej bezprzeponowo dét kolumny
(powietrze: ys = 0,79). Ciecz wyczerpana z tej kolumny W\ (xUl = 0,45)
stanowi surowiec dla kolumny drugiej. Ta gdrna niskocisnieniowa kolumna
pracuje bez skraplacza, gdyz tez jest zasilana zimnym destylatem Dx z ko-
lumny dolnej (xDL — 0,98). Gdrna kolumna dajac produkt (destylat gazo-

mo2 X

Rys. 4-49. Analiza procesu Lindego

wy) D2 (x2 = 0;998) stanowi zatem uktad bez deflegmatora, zasilany dwo-
ma suréwkami.

Znajac sktad surowca ys oraz stawiajagc wymagania dla sktadow pro-
duktdw i destylatu y[2 oraz cieczy wyczerpanej uktadamy réwnania
bilansowe dla catego aparatu

S =W2+D2 [4-164]

Si/ls= W2xr2+D ;y[8 [4-165]
Wynikajg stad iloSci produktow D2i W2
Znajac cisnienie P, entalpie surowki is oraz optymalnie zatozony sktad

xm __ destylatu z kolumny |, wedtug graficznej metody bilansowania ko-
lumny (bez kotta) mozemy ustali¢ zwigzek miedzy zatozonym powrotem
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lub cieptem Q,Di (oddanym w deflegmatorze na 1 mol destylatu Dj) oraz
sktadem cieczy wyczerpanej avi, jak to wskazuje linia ABC na rys. 4-49b.

Wynikajg stagd zaréwno skiad tez na zasadzie regui}7 dzwigni
lub analogicznego do powyzszego uktadu réwnan bilansowych takze ilosci
£ jak tez Wij.

Ciepto oddane w deflegmatorze na 1 mol destylatu Q!D+, odpowiadajg-
ce odcinkom AE na wykresie, mozna przeliczy¢ przy pomocy znanych re-
gut wykresu entalpowego na ciepto (Q/S) na 1 mol suréwki S1 Odpowiada
mu linia BG na wykresie, uzyskana wedtug tych regut dla rozdziatu w ko-
lumnie I. Bioragc pod uwage rozdziat w catym aparacie, mozna wyrazi¢ to
samo ciepto na 1 mol cieczg wyczerpang w kolumnie 11 — Q/W2 Odpowia-
da temu odcinek HK tak ustawiony, by punkt H lezat na izotermie P2
Oczywiscie pek promieni z punktu A daje mozliwo$¢ wyznaczania wspot-
rzednych (x, y) linii operacyjnej dla kolumny |, a stad okres$lenia liczby
potek.

Przenoszac odcinek HK na wykresie entalpowym dla ci$nienia P2
(rys. 4-49b) oraz punkt C (ktérego potozenie nie ulegnie zmianie skutkiem
izentalpowosci przy dtawieniu), w konwencjonalny sposéb wykreslamy pek
promieni z punktu K — wyznaczajacy wspétrzedne linii operacyjnej dla
dolnej czesci kolumny Il. Niezmienione réwniez skutkiem izentalpowosci
potozenie punktu E (dla destylatu DJ oraz znajomo$¢ punktu L odpowia-
dajgcego entalpii pary destylatu D2 (o znanym skfadzie yr>2, pod ci$nieniem
P2 pozwoli znalezé punkt operacyjny F jako przeciecie linii KC i EL. Punkt
ten zgodnie z rozwazaniami nad zasilaniem kolumn dwiema suréwkami
moze leze¢ poza osig wykresu. Stosownie réwniez do rozwazan nad kolum-
nami bez deflegmatora pek promieni z punktu F wyznaczy na przecieciu
Z izobarami wspdtrzedne (x, y) linii operacyjnej dla gornej czesci kolum-
ny Il, skad wynika dalej mozliwo$¢ znalezienia liczby potek dla tej czeSci.

4.1.19. Destylacja uktadéw z ograniczong rozpuszczalnoscig

W przypadku wystepowania ograniczonej rozpuszczalno$ci otrzymu-
je sie typowe wykresy przedstawione na rys. 4-50 a, b, c. Linia AB oznacza
sktady jednej, CD drugiej fazy ciektej w rédznych temperaturach. Linie FB
i GD oznaczajg izobary cieczy wrzacej, linie za§ FE i GE (na wykresie
entalpowym FE i G'E) — izobary fazy parowej. Punkty B i D o wspdt-
rzednych i X2 oznaczajg sktady cieczy dwufazowej wrzgcej pod danym
ci$nieniem, a E — sktady pary (yis y2) bedgcej w rdwnowadze z obu tymi
wrzacymi fazami ciektymi. Punkty miedzy krzywymi FE i FB oraz mie-
dzy GE i GD (na wykresie entalpowym miedzy F'E i FB oraz G'E i GD)
oznaczaja mieszaniny cieczy i pary, punkty za$ miedzy liniami AB i CD —
mieszaniny dwoch faz ciektych (nie wrzacych). Dalej punkty na lewo od
krzywej FBA i na prawo od GDC oznaczajg ciecze jednofazowe, a powy-
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zej krzywych FEG (F'EG') — faze parowa. Wreszcie punkty na polu BED
na wykresie entalpowym oznaczajg mieszaniny dwdch cieczy wrzacych
i pary nasyconej. Wszelkie rozliczania ilosciowe (ilosci faz) mozna okres$li¢
w oparciu o regute dzwigni i regute linii prostej (jak byto objasnione
w rozdziale o krystalizacji).

Ciecz dwufazowa o przecietnym skiadzie E réwnym (wypadkowa)
sktadom pary bedacej w rownowadze z tymi fazami nosi nazwe pseudoazeo-

t P-const q. b)

I /o

i / / / /
\ X/ o

. \ 2y -
/I I \ v'\y X
A Xj y+2

Rys. 4-50. Wykresy dla uktadéw z ograniczong rozpuszczalnoscig
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tropu. Typowg cechg takich uktadoéw jest zjawisko nienormalnie wysokiej
lotnosci trudniej wrzacego (w stanie czystym) skiadnika, jezeli wystepuje
on w matym stezeniu. Jak wskazano na rys. 4-50b, w zakresie stezeri od 0
do x 1sktadnik o temperaturze wrzenia wysokiej (punkt G na rys. 4-50a)
wykazuje wieksze stezenie w parze niz w cieczy, bo linia OB lezy ponad

Rys. 4-51. Analiza destylacji uktadu z ograniczong rozpuszczalnos$cig

dwusieczng uktadu x, y. Ze zjawiskiem tym trzeba sie liczyé przy ustala-
niu zatozen procesow.

Spotykamy tez drugi typ uktaddéw, dla ktérych skiad pary yx2beda-
cej w réwnowadze z fazami ciektymi nie jest zawarty w przedziale (& x 2,
lecz lezy poza nim, a wiec gdzie nie wystepuje pseudoazeotrop. Stad tez
wynikajg nieco inne wykresy (rys. 4-50 d, e, f).

Proces rozdziatu tego typu uktadoéw polega na sprzezeniu destylacji
z mechanicznym rozdzielaniem roztworu dwufazowego (destylatu). Jest tu
mozliwych szereg przypadkow. Jeden z nich przedstawiono na rys. 4-51.
Suréwka S, w tym przypadku jednofazowa, jest doprowadzona na odpo-
wiednig potke pierwszej kolumny. Opary V1i V2z obydwu kolumn o do$¢
bliskich sktadach kondensujg sie i dochtadzajg we wspolnym skraplaczu,
a nastepnie kondensat ulega rozwarstwieniu. Kazda z obu faz Oxi 02 jest
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doprowadzona na najwyzszg potke odpowiedniej kolumny. Produktami sg
ciecze wyczerpane: Wxi W2

Pewng ilustracje procesu moze da¢ wykres fazowy, lecz wtasciwe jego
rozwigzanie przeprowadza sie na wykresie entalpowym. Podstawowe bi-
lansy catego procesu: materiatowy ogélny, materiatowy jednego sktadnika
i entalpowy przedstawia nastepujacy uktad rownan:

S=WX+W2 [4-166]
Sis= Wxxx-rwW2x2 [4-167]
Sis = Qi+ Qo= WI1Ll+W 22+ Qd [4-168]

Stosujac nastepujace przeksztatcenia:

h=h~AD [4-169]
h = [4-170]
12= i2— |f- [4-171]

mozna przeksztatcié¢ rownanie entalpowe do postaci

Sls= W1l1+W2I2 [4-172]

Obecnie, analogicznie jak to juz wykazano w rozwazaniach nad bilan-
sem cieplnym kolumny [4-11], z rdwnan [4-166], [4-167], [4-172] wynika
liniowy zwigzek

X2—X X x2—xs XS—X X
12 11 h s is h

Oznacza to, ze punkty o wspdtrzednych: A(xx 1X), S(xs, Is), C(x2 12 musza
leze¢ na wykresie entalpowym na jednej prostej. Na wykresie tym punkty:
Wx, S, W2 oznaczajg entalpie ix is, U odpowiednich faz, odcinki za§ WO,
SB, W2C — kolejno wartosci ciepet: Q¥Wx, Q3$/S, Q2ZW2.

Mozna jednak wprowadzi¢ oznaczenia:

[4-173]

Id = is “ “w7 + [4- 1741
Stad wynika réwmanie entalpowre
Sis = WxIx-rw2ID [4-175]

Kojarzac to z rGwnaniami [4-166], [4-167], mozna uzyska¢ w analogicz-
ny sposob, ze punkty A(xx 1X), S{xs, is), D(x2 ID) leza na jednej prostej, co
tez przedstawia wykres. Odcinek DC na tym wykresie oznacza ciepio:
Qd/W2 gdzie QD— ciepto oddane w' wspolnym skraplaczu.
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Analogicznie mozna utozy¢ bilanse dla odcinka kolumny | ponizej

przekroju poprowadzonego w goérnej czesci kolumny. Bilans materiatowy
0g0lny bedzie miat postac

S+0=WIl+V [4-176]
Ale uwzgledniajgc ogolny bilans uktadu [4-166], otrzymamy stad
V-0 =W2 [4-177]
Analogicznie bilans jednego sktadnika przedstawia réwnania
Vy —Ox —W2x2 [4-178]
Bilans entalpowy przedstawia rownanie
Sis+0i'+ Qt = Wxix+Vi" [4-179]
gdzie i', i" — entalpie cieczy i pary w przekroju.

Stosujac wymienione wyzej oznaczenia dla Id, mozna przeksztatci¢ ostat-
nie rownanie do postaci

Vi" —0i' = W2ld [4-180]
Uktad réwnan [4-177], [4-178], [4-180] ma analogiczng postaé, stad wynika
— podobnie jak w przypadku poprzednio rozpatrzonym — liniowy zwigzek

a mianowicie punkty V(i", y), 0(i\ x), D(x2 ID) lezg na jednej prostej; tak
wiec — podobnie jak to miato miejsce przy dyskusji rektyfikacji zwyktej —
przeciecia promieni wyprowadzonych z punktu D z izobarami cieczy i pary
dajg wspbtrzedne linie operacyjne dla gornej czesci kolumny 1. Skrajnym
promieniem bedzie tu promien przechodzacy przez punkt 0 1— dopowiada-
jacy sktadem jednej z faz otrzymanych po kondensacji. Przejdzie on przez
punkt V1oznaczajgcy na wykresie sktad pary odchodzacej z kolumny.

Analogicznie mozna wykaza¢, ze promienie wychodzace z punktu A
wyznaczajg wspotrzedne linii operacyjnej dla dolnej czesci kolumny |,
promienie za$§ wychodzace z punktu C — wspotrzedne linii operacyjnych
dla kolumny Il. Skrajny promien przejdzie tam przez punkt 02, odpowia-
dajacy sktadowi drugiej fazy ciektej po kondensacji.

Jak wykazuje konstrukcja dla zatozonego rozdziatu (a wiec znanych
sktadow i ilosci), zatozenie temperatury po kondensacji (punkty 0L 0 2 oraz
ciepet Qd i wyznacza wszystkie trzy punkty operacyjne, a stad umozli-
wia konstrukcje promieni wyznaczajacych linie operacyjne. Ich przebieg
jest tez podany na rys. 4-51, skad wynika wykres pdtek teoretycznych.

Mozliwe sg tez i inne uktady, a wiec np. gdy suréwka zasilajgca S
jest ciecza dwufazowg, ulega ona rozwarstwieniu na dwie ciecze 8li S2
i kazda z nich jest wprowadzona na odpowiednig potke kazdej z kolumn.
Analogicznie do przypadku poprzedniego analiza umozliwia uzyskanie kon-
strukcji z punktami operacyjnymi na wykresie entalpowym przedstawio-
nym na rys. 4-52. Zaleznie od zatozen punkty operacyjne M, N moga tez
znalezé sie po lewej stronie wykresu.

Mozliwe sg tez i inne sposoby prowadzenia procesu, zilustrowane na
rys. 4-53. | tak suré6wka moze byé doprowadzona do skraplacza (a), zwta-
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Rys. 4-52. Destylacja uktadu z ograniczong rozpuszczalnos$cig (suréwka dwufazowa)

b) 0

:
W1 WL w W
W w w

Rys. 4-53. R6zne uktady destylacji z ograniczong rozpuszczalnos$cig
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szcza gdy jej sktad jest zblizony do sktadu pseudoazeotropu. Jezeli jedna
z faz rozwarstwienia po kondensacji jest pozgdanym produktem, wowczas
proces jest prowadzony w aparacie jednokolumnowym wedtug schematu
(b). Wreszcie przy zasilaniu suréwka dwufazowg mozna jg naprzéd roz-
warstwi¢ i otrzymanymi fazami zasila¢ r6zne potki wedtug schematu (c).
Metody obliczen tego typu uktadow analogiczne do poprzednio objasnio-
nych mozna znalez¢ w literaturze (3).

4.2. Rektyfikacja trojsktadnikowa

4.2.1. Wykresy dla destylacji tréjsktadnikowej

Niektore problemy destylacji trojsktadnikowej wygodnie jest rozwig-
zywac na wykresie trojkatnym ABC (rys. 4-54), gdzie wierzchoiki oznaczajg
czyste sktadniki A, B, C, boki — osie uktadéw dwusktadnikowych AB, AC

Rys. 4-54. Witasnosci wykresu trojkatnego

i CB, punkty za$ na polu tréjkata — .uktady trojsktadnikowe. Zawartosé
kazdego ze skladnikdéw odczytuje sie na skalach bokdw trdjkata przy po-
mocy réwnolegtych do tych bokéw, przechodzacych przez dany punkt.

Jezeli zmieszamy roztwor O o skladzie (x.i0, xBO, ~co) oraz roztwér P
(xAP, xBp, x Qp), wowczas mozna utozy¢ roéwnanie bilansowe ogdlne, row-
nanie bilansu sktadnika A i rownanie bilansu sktadnika B. Réwnanie dla
sktadnika C jest zbedne, gdyz wwnika z faktu, ze suma utamkéw

"'Xg—1 [4-181]
Rownania te majg nastepujacg postac:
0+P =5 [4-182]
OxAg-\-PxAgq = SxA$ [4-183]
OxBQ-A-PxBp = SxB$ [4-184]
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Eliminujagc S z dwoch ostatnich réwnan przy pomocy poprzedniego,
otrzymamy

P (xAP- xAS) = O(XAS~ x A0) [4-185]
P(xbp~ xbs) = 0(xB*—xBo) [4-186]

Dzielgc za$ ten uktad stronami, otrzymamy

_ARXAS _ AERAD [4-187]
XBP—XBS XBS~ xBO
Ostatnie rownanie oznacza ,regute linii prostej”, a wiec fakt, ze punkt
odpowiadajacy mieszaninie S musi leze¢ na prostej OP odpowiadajgcej
sktadnikom mieszaniny. Poprzednie za$ réwnania oznaczajg aktualno$é
»reguty dzwigni” dla wykresu trojkatnego.
Izobara rownowagi: ciecz-para w uktadzie tréjsktadnikowym przed-
stawia model przestrzenny (rys. 4-55), ktérego rzuty boczne sg zwykitymi

Rys. 4-55. Wykres izotermy réwnowagi ciecz-para uktadu tréjsktadnikowego

wykresami fazowymi. lzoterma oznacza tu przekrdj z dwiema krzywymi
cieczy i pary oraz szeregiem cieciw réwnowagi wskazujacych zespoty:
ciecz-para, znajdujace sie w rownowadze. Dysponujac szeregiem tego ty-
pu izoterm, dla kazdego punktu izotermy cieczy (xA, xB, x¢) mozna przy-
pisa¢ sktady pary (yAyB Vc)- Na tej zasadzie mozliwe jest skonstruowanie
linii statej zawarto$ci sktadnikéw (yB = const i yc = const) w parze bedacej
w rownowadze z ciecza okre$long punktami tychze linii. Jest to najprost-
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B c
Rys. 4-56. Wykres izobary réwnowagi ciecz-para uktadu tréjsktadnikowego

szy zapis izobary rownowagi na wykresie trojkagtnym (rys. 4-56). W przy-
padku roztworu doskonatego linie statej zawartosci sktadnikéw w parze
bedg prostymi, ktére tatwo wykresli¢ z danych preznosci par.

4.2.2. Rektyfikacja roztworow tréjsktadnikowych

Bilans catej kolumny zaréwno ogélny, jak tez kazdego ze sktadnikdéw
mozna wyrazi¢ nastepujaco:

S=D+W [4-188]

Stosownie do reguty linii prostej i reguty dzwigni, jezeli jest dany
sktad surdwki S i jednego z punktéw, np. D, oraz zawarto$¢ jednego sktad-
nika w produkcie drugim W, wdéwczas mozna usytuowaé na wykresie
(rys. 4-57) na jednej prostej punkty S, D, W odpowiadajace tym frakcjom.
Reguta dZzwigni daje ilos¢ destylatu D i cieczy wyczerpanej W.

Wezmy pod uwage odcinek goérny czesci kolumny z jedng potkg. Wi-
doczne jest stad, ze jezeli na wykresie z punktu D poprowadzi¢ odcinek
rbwnowagowy DM (M — stan cieczy bedacy w rbwnowadze z parg o stanie
D), wéwczas punkt M da nam jednoczes$nie stan cieczy xx opuszczajgcej
pierwszg potke. Stosownie do réwnan bilansowych: ogolnego i jednego ze

sktadnikow dla tego odcinka kolumny
V—L+D [4-188a]
Vy2= Lx1+Dxd [4-189]

na zasadzie reguty dzwigni mozna znalezé punkt N na prostej MD odpo-
wiadajacy oparom y2 z poiki drugiej. Inaczej, stosunek odcinkéw (ND/
MN) bedzie rowny stosunkowi L/D, czyli powrotowi R w deflegmatorze.
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Analogicznie mozna powtorzy¢ procedure dla odcinka z dwiema pét-
kami. Z danych réwnowagi znajdziemy punkt K odpowiadajgcy cieczy x2
bedacej w rownowadze z parg y2 a wiec opuszczajgcg druga potke (odcinek
KN oznacza rownowage). Natomiast z réwnania bilansowego typu

VyA = Lx.,+DxD [4-190]
wynika, ze stosownie do reguty dzwigni nalezy podzieli¢ analogicznie pro-
sta operacyjng KD, tak by stosunek (TD/KT) byt robwny powrotowi w de-

flegmatorze. Punkt T daje nam stad stan yz pary z trzeciej potki. W ten
sposéb linie operacyjne wychodzace z punktu D i odcinki réwnowagi dajg
nam stany na kolejnych potkach.

Gdy odcinek rdwnowagi, np. 1Z, przetnie przedtuzenie prostej SA, na-
lezy przejs¢ na dolne linie operacyjne (optymalne przejscie). Dla dolnej
czesci kolumny uktad réwnan jest nastepujacy:

Ld= V+W [4-191]
ok L = Wxw [4-192]

Stad dla cieczy wyparowanej W znajdujemy stan pary z kotfa E, a na
odcinku EW znajdujemy punkt F odpowiadajacy wedtug reguty dzwigni
odciekom z pierwszej potki od dotu, tak ze stosunek EFJFW bedzie rowny
stosunkowi W/V. Dalej wykres$la sie nowa linie¢ réwnowagi FG i na od-
cinku operacyjnym GW znajduje sie analogicznie stan H cieczy z drugiej
poiki itd. Procedure powtarza sie tak dtugo, az odpowiednia linia opera-
cyjna przejdzie przez punkt Z ostatniego odcinka réwnowagi gornej czesci
kolumny. W przypadku gdy punkt i ta linia nie bedg w petni zgodne, na-
lezy uwzgledni¢ utamkowg liczbe pdtek teoretycznych.
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Mozliwe jest okre$lenie graficzne minimum powrotu R. Przy jego
zmniejszeniu uktad linii rownowagi coraz bardziej zbliza sie¢ do linii bilan-
sowej WSD. W granicznym przypadku odcinki te bedg sie zageszczaty
asymptotycznie az do uzyskania zbieznosci z prostg DW, koniec za$ odcin-
kéw rownowagi (ciecz) beda dazyty asymptotycznie do stanu odpowiadaja-
cego sktadowi surowki.

Waznos¢ opisanej metody jest ograniczona do przypadku, gdy suréw-
ka zasilajgca uktad jest cieczg wrzaca, skad wynika jednakowy przeptyw
pary w dolnej czesci kolumny V, miedzy odciekami w gérnej i dolnej czesci
istnieje nastepujacy zwigzek:

Ld=L+S [4-193]

Ponadto przyjmuje sie tu zasade przeptywéw réwnomolowych, skad

tez wynika zwigzek miedzy powrotem R i stosunkiem W/V, gdyz z bilansu
ogo6lnego

V=1Ld-W =(L+S)-W = DR+S-W [4-194]
Stad znajgc powr6t R, okre$limy tez proporcje (W/V) aktualng przy
konstrukcji stopni dla dolnej czesci kolumny.

4.2.3. Destylacja stopniowana z para wodnga

Proces tego typu jest stosowany czesto w bocznych kolumnach (przy
odciggu bocznym z kolumny gtéwnej). W uktadzie przedstawionym na rys.
4-58 suréwka jest wprowadzana z gory w postaci cieczy do kolumny od-

Rys. 4-58. Obliczenie kolumny odpadowej do destylacji z parg wodng
pedowej ogrzewanej u dotu. Para wodna doptywa z natezeniem molowym
G i w calosci odchodzi z destylatem (zakladamy jej nierozpuszczalno$é
w cieczy dwusktadnikowej).
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Bilanse dla catej kolumny przedstawiajg réwnania:

S=D+W [4-195]
Sxs = DyD+ Wxw [4-196]
Sis+ Gip+ Qw = Di'i+ GipD+ Wi'w [4-197]

gdzie sktad yD odnosi sie tylko do skltadnikéw destylowanych (bez pary
wodnej), ip — entalpia wchodzacej pary wodnej, a iD — entalpia odcho-
dzacej pary wodnej. Wprowadzamy oznaczenia:

IDAin+-~yipD [4-198]

j [4-199]

wp — L\ yi
Stad réwnanie cieplne mozna przeksztatci¢ do postaci
Si$ = DIp-"Wiw/p [4-200]
Uktad tych réwnan moze by¢ przeksztatcony do jednego réwnania
is-lwp = J dzilL [4.207]
XS- X W yD-xs
Réwnaniu temu odpowiada linia prosta OK na wykresie entalpowym,
pozwalajaca znalez¢ punkt operacyjny O.
Analogiczne bilanse dla odcinka dolnej czesci kolumny prowadzg do
uktadu réwnan:

L,« = VntW [4-202]
K»*n#= Vny,,+Wxw [4-203]
L, +i;#= V,I,,+WrrP [4-204]

gdzie przez In oznaczono wyrazenie

jo= -dri” [4-205]

W wyrazeniach tych i oznacza entalpie pary wodnej z potki n-tej.
Uktad tych rownahn mozna przeksztatci¢ do postaci

*n+i VP w1 [4-206]
X n+1l XW yn n+l

Réwnanie to wskazuje, ze jezeli wykresli sie linie pomocnicza entalpii
pary trojsktadnikowej In— odlegta od linii entalpii pary o odcinek(G ip /
/V n), wowczas promienie wychodzace z punktu operacyjnego, np. ON, wy-
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znaczajg na przecieciu z liniami entalpii i* oraz | wspdtrzedne linii opera-
cyjnej: xn+, yn.

Wykres ten stanowi raczej schemat pomocniczy do obliczen prowadzo-
nych po kolei ,,z p6tki na p6tke”. Metoda polega na zatozeniu przypuszczal-
nej temperatury w kotle: % (metoda préb i btedow). Stad z danych réw-
nowagi uktadu dwusktadnikowego wynikajg dla cieczy o parametrach (%,
%) ci$nienia czastkowe pA i pg sktadnikéw. Suma tych ciéniert pozwoli wy-
znaczy¢ skiad pary z kotta

Pa Pa

Stosunek molowych przeptywow pary wodnej G i pary destylatu VO
jest réwny stosunkowi ci$nien czgstkowych

f- = — b [4.208]
V" p

gdzie P — oznacza cis$nienie ogélne (np. atmosferyczne), ze znajomosci
sktadu pary yO0wynika mozliwo$¢ okreslenia entalpii pary dwusktadniko-
wej i", a stad stosownie do definicji In dzieki znajomosci GO — réwniez
wartosci 10

[4-209]

po

gdzie z;0 — to entalpia pary wodnej w temperaturze tw i pod cisnieniem
(P—p). Stan ten okre$la punkt R na wykresie.

Znajac dalej wartos¢ VO na zasadzie bilansu og6lnego mozemy okre-

$li¢ przeptyw odcieku Lx z potki pierwszej jako sume (VO+W), a nastepnie

Rys. 4-59. Obliczanie kolumny wzmacniajagcej do destylacji z parg wodng

na zasadzie rownania bilansu og6lnego lub reguty dzwigni — skiad tego
odcieku x x. Stad na wykresie entalpowym znajdziemy punkt T na promie-
niu operacyjnym OR, a wiec entalpie cieczy i'. Stad wynika mozliwo$é
okre$lenia temperatury  cieczy na pierwszej potce.
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W ten sam spos6b powtarza sie catg procedure dla tej pétki, w wyniku
czego uzyskuje sie parametry ylt Vv i[', Iv x2 t2itd. Obliczanie prowadzi
sie az do wartosci ynrownej w przyblizeniu yD.

Stopien zgodnosci uzyskanej wartosci Vn ze znang iloscig destylatu D
stanowi sprawdzian poprawnosci zatozonej temperatury w kotle %.
W przypadku znacznych roznic zaktadamy inng warto$¢ % i obliczenia po-
wtarzamy (iteracja).

Analogicznie mozna tez obliczaé proces destylacji wielostopniowej
z parg wodng w kolumnie wzmacniajacej (rys. 4-59), posiadajacej defleg-
mator, ale nie posiadajgcej kotta. Suréwka w stanie pary doprowadzana
jest tu u dotu kolumny. Oznaczajac nastepujace wielkosci:

— [4-210]

h=\ + [4-211]

na zasadzie analogicznych bilanséw jak dla kolumny poprzedniej mozemy
doj$¢ do réwnania linii bilansu ogdlnego

oP

[4-212]
Vd ys Vs xw
Réwnaniu temu odpowiada linia operacyjna OK.
Podobnie otrzymuje sie tez rGwnanie dla odcinka kolumny
7 _— I —i
P ml n " [4-213]
yD  2/n+l Yo+l X

Stad tez wynika analogiczna iteracyjna metoda obliczen, polegajgca
na zatozeniu temperatury w deflegmatorze (czeSciowo skraplajgcym) i obli-
czaniu od gory (,,z potki na potke™).

4.2.4. Destylacja ekstrakcyjna

Zdarza sig, ze lotno$¢ wzgledna jest bardzo bliska jednosci. Stad linia
rownowagi w uktadzie (x, y) pokrywa sie niemal z dwusieczng, co prowadzi
do olbrzymiej, nierealnej liczby potek.

Okazuje sie, ze dodatek trzeciego sktadnika moze w tym przypadku
zmieni¢ lotno$¢é wzgledna, polepszajagc warunki rektyfikacji. Dla uktadu
rzeczywistego rownowage przedstawia réwnanie

PA = rAXAPA t4"214]

PB = rBXBPB 4215l
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Stad wedtug definicji lotnoSci wzglednej mamy

= palxa _ YA

[4-216]
Pblzb ~ yBPB

Dodatek trzeciego sktadnika zmienia warto$¢ (7°/75) zaleznie od utam-
ka Xe tego sktadnika. Stad tez wynika, ze jezeli ukiad stosuje sie do prawa

Rys. 4-60. Wptyw trzeciego sktadnika na réwnowage

Raoulta (yj = ys — 1) i przypadkowo a*=1 (np. sktadniki sg izomerami),
wowczas dodatek trzeciego sktadnika tej lotnosci nie zmieni.

Metoda ta moze by¢ tez zastosowana do uktadéw azeotropowych, (lot-
no$¢ wzgledna a = 1 w jednym punkcie), gdzie dodatek trzeciego sktadnika
spowoduje zmiane krzywej rownowagi potgczong z zanikiem azeotropu.

Charakter zmian linii rownowagi wywotanej obecnosScig trzeciego
sktadnika przedstawiono na rys. 4-60. Stosuje sie tu wspdtrzedne zastepcze
obliczone z utamkéw molowych sktadnikéw A i B

XA= - I'¥ 1 4 W-217]

[4-218]

Metody termodynamiczne pozwalajg okresla¢ w pewnych przypadkach
stopien deformacji krzywej réwnowagi, wywotany obecnoscig trzeciego
sktadnika.

Schemat procesu wyzyskujgcego to zjawisko, czyli destylacji ekstrak-
cyjnej, jest przedstawiony na rys. 4-61. Skiadnik ,ekstrahujacy” E musi
by¢ mato lotny. Kilka potek nad miejscem jego doprowadzenia konden-
suje mate ilosci jego pary. Dzieki zmianom lotnosci sktadnik A oddestylo-
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wuje, a B wraz z E sptywajg wr dét kolumny. Efekt jest taki, jakby skiad-
nik B byt ekstrahowany przez sptywajaca we dot ciecz E, stad nazwa pro-
cesu. W drugiej kolumnie nastepuje oddzielenie sktadnika B od mato lot-
nego sktadnika E, zawracajacego do obiegu.

Krzywa réwhowagi (rys. 4-62) przedstawiona w7 uktadzie (xA.yA),
a wiec bez skladnika ekstrahujgcego ma charakterystyczng nieciggtosc.
W dolnej czesci kolumny wskutek doptywu maleje stezenie sktadnika eks-
trahowanego. Maleje zatem jego wptyw7 na lotno$¢, a wiec i na stopien
przesuniecia krzyw®j rownowagi.

Rowniez zmiana powtotu wTdeflegmatorze R, a wiec odcieku wrkolum-
nie, zmienia stezenie skiadnika ekstrahujacego, a tym samym i potozenie
krzywej réwnowagi.

Zaleznie od powrotu R linia operacyjna ma okreslone potozenie.
Schodki miedzy linig operacyjng réwnowRgi oznaczajg potki teoretyczne.
Nalezy zwroci¢ uwrage na fakt wystepowania optymalnego powrotu. Przy

Rys. 4-61. Schemat destylacji ekstrak- Rys. 4-62. Wykres (x, y) dla destylacji
cyjnej ekstrakcyjnej

zwiekszeniu powrotu linia operacyjna zbliza sie do dwusiecznej, ale jedno-
czes$nie wskutek zwiekszenia przeptywu odcieku maleje stezenie sktadni-
ka ekstrahujgcego. Stad linia rownowagi tez zbliza sie do dwusiecznej.
W wyniku tych przeciwdziatan ma miejsce optymalny powTot.

Proces destylacji ekstrakcyjnej mozna tez zinterpretowa¢ na wykre-
sie tréjkatnym. Ogolny bilans uktadu przedstawia réwnanie (dla kolumny
gtéwnej)

S+E~D +W [4-219]
a dla kazdego ze sktadnikéw (A, B, C) réwnanie typu

SXS+ Exe= Dxd+ WXr [4-220]

397



Jezeli jest ustalony stosunek S/E, wowczas z reguty linii prostej i re-
guty dzwigni wynika potozenie punktu wypadkowego F (rys. 4-63a) i dalej
wzajemne usytuowanie punktow D i W odpowiadajgcych produktom gtow-
nej kolumny (przy postawionych wymaganiach petnego skitadu dla jednego
z nich i czesciowego dla drugiego).

Rozpatrujac przekroj gornej czesci kolumny (powyzej miejsca dopro-
wadzania czynnika ekstrahujgcego E), mozna utozy¢ bilans og6lny i bilans
kazdego sktadnika

V=L+D [4-221]
Vy = Lx+Dxd [4-222]

Stad wynika, jak w opisanej poprzednio metodzie, obliczenie zwyklej
destylacji: punkt operacyjny D, normalna konstrukcja linii réwnowagi

Rys. 4-63. Obliczanie destylacji ekstrakcyjnej na wykresie tréjkatnym

i linii operacyjnych, dzielonych w stosunku L/D (réwnym powrotowi), kté-
remu odpowiada stosunek odcinkéw (a/b) na rys. 4-63b. Natomiast stosu-
nek V/D odpowiada ilorazowi (a+ b)/b, gdy odpowiednia z linii rGwnowag
(kreslonych w poprzednio opisany sposdb) przetnie linie ME. Przez M ozna-
czono roznice frakcji (D—E), wspoOtrzedne za$ punktu M okresla sie dla
kazdego sktadnika

Dxd—EXF
= ~~dMe~ 2"223]
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Bilans Srodkowej czesci kolumny (miedzy doptywem E i doptywem suréw-
Ki S) mozna bowiem przedstawié nastepujaco:

V=LS+(D-E)= Ls+M [4-224]

Zaktadajac doptyw czynnika ekstrahujgcego w postaci cieczy mamy
staty przeptyw molowy pary V w catej kolumnie, natomiast przeptyw cie-
czy w czesSci Srodkowej Ls jest sumg przeptywu z czeSci gornej L i czyn-
nika E, czyli: (L+E). Bilans kazdego ze skiadnikéw w czesci srodkowej
przedstawia réwnanie typu (dla A, B, E)

Vy = Lsx +Mxm [4-225]

Stad wynika, ze punkt M bedzie tu punktem operacyjnym odgrywa-
jacym te role dla czesci srodkowej jak destylat D dla czesci gornej. Linie
operacyjne dzieli sie w proporcji a:b =V :M. W opisany poprzednio
sposob kresli sie linie réwnowagi i linie operacyjne, az odpowiedni odcinek
rbwnowagi przetnie prostg ES (przejScie optymalne na dolnej czesci ko-
lumny).

Dla dolnej czesci kolumny rownania bilansowe majg postaé

Ld= V+W [4-226]
Ldx = Vy+Wxw [4-227]

gdzie ilos¢ odcinka w czesci dolnej
Ld= Ls+S = L+E +S [4-228]

Z poprzednio podanych réwnan wynika stosowalno$é reguty dzwigni
dla frakcji V i W, czyli ze biegun operacyjny znajduje sie w punkcie W
odpowiadajgcym suréwce. Linie operacyjne dzieli sie tu w proporcji:
a:b =V :W. Konstrukcje prowadzi sie do tego momentu, az koniec przed-
ostatniego odcinka réwnowagi znajdzie sie na odcinku réwnowagi dla cie-
czy wyczerpanej. W braku zupetnej zgodnosci wynika utamkowa liczba
stopni teoretycznych.

Mozliwe jest tez znalezienie minimalnego powrotu w deflegmatorze
(L/D)min. Odpowiada¢ mu bedzie taka sytuacja, gdy w dowolnej czesci ko-
lumny jedna z cieciw rownowagi pokryje sie z linig operacyjng (nieskon-
czenie wielka liczba potek).

W kolumnie Il zachodzi rozktad frakcji W na D (niemal czysty skiad-
nik B) oraz na ciecz wyczerpang E. Ten zwykly proces destylacji rozwia-
zuje sie graficznie na wykresie trojkagtnym w sposob podany poprzednio
@4, 2, 3).

Okazuje sie jednak, ze zatozenie statego stezenia sktadnika ekstrahu-
jacego w kazdej z czesci kolumny nie jest w peini Sciste. Stad moze za-
chodzi¢ konieczno$¢ rozwazenia przy uzyciu wykreséw entalpowych, co
umozliwia réwniez uwzglednienie gérnej czesci kolumny (powyzej miejsca
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doprowadzenia rozpuszczalnika) w przeciwienstwie do obliczenia poprzed-
niego.

Rozwigzanie dla gérnej czesci kolumny powyzej miejsca doprowadze-
nia czynnika ekstrahujgcego przeprowadza sie w konwencjonalny sposéb,
poniewaz praktycznie biorgc chodzi tu o uktad dwuskiladnikowy (A+E).
Zatozone jest minimalne dopuszczalne stezenie sktadnika E w destylacie.

Ut6zmy szereg roéwnan bilansowych:
dla sumy sktadnikéw destylowanych

S=D+W [4-229]
dla bardziej lotnego z tych sktadnikéw
5X56= Dx'drWx'w [4-230]
dla czynnika ekstrahujgcego
ED = Dzd+Wzw [4-231]
gdzie zD — ilo$¢ czynnika ekstrahujgcego w destylacie na 1 mol wiasci-
wego destylatu, — na 1 mol czystej cieczy wyczerpanej, E — ilos¢ czyn-

nika doprowadzona do kolumny w przeliczeniu na 1 mol destylatu.
Wreszcie réwnanie entalpow® bedzie miato postaé

Si5+EDe + Qir = D(iD+Z£)eD-i-W {iwdrzwew) QD [4-232]

gdzie e oznacza entalpie czynnika ekstrahujgcego (z uwzglednieniem ciepta
rozpuszczania dla eDi ew).

Wprowadzmy oznaczenia

ld~ i'DrzDe+ QDID [4-233]

t —i i (E—zDDew Qtr
Ir=»r+ w W

[4'234]

Stad réwnanie entalpowe po uwzglednieniu warto$ci W Zw wynikaja-
cej z réwnania bilansu czynnika uzyska postaé

Sis—D(ld Ee) +Wlw [4-235]
Uktad trzech rownan: bilansu ogélnego [4-229], bilansu sktadnika

[4-230] i bilansu entalpowego [4-235] mozna przeksztatcié (jak to byto
omawiane przy bilansie zwyktej kolumny) w nastepujgce réwnanie:

(ln Ee) g g4y [4-236]

Rownaniu temu odpowiada linia OSP na wykresie (rys. 4-64) entalpo-
wym, gdzie i' oraz i" odnoszg sie do uktadu dwusktadnikowego (bez czynni-
ka ekstrahujgcego).

Analogicznie mozna utozy¢ bilans dla odcinka gornej czesci kolumny

z przekrojem, poprowadzonym miedzy miejscem zasilania suréwki i czyn-
nika ekstrahujgcego).
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Analogicznie mozna utozy¢ bilans dla odcinka gérnej czesci kolumny
z przekrojem, poprowadzonym miedzy miejscem zasilania suréwki i czyn-
nika ekstrahujacego

V,+i = L,+D [4-237]
= w-238]
ED+ V,+1z,#1= DZ0+L,,z,, [4-239]

EDe + V,,+|(CH+ Z+le'+]) = L,,(i,,+2,,<)+D(i0+ ZDeD + QD [4-240]

Ten ukiad réwnan mozna przeksztatcié. Wynikajgcg z kilku réwnan
réznice entalpii czynnika ekstrahujgcego (e"+1—eh) mozna w przyblizeniu
zastapi¢ cieptem parowania: r-tego czynnika. Ponadto wystepujacy tez
podczas przeksztatcen wyraz zn (€nl —en) D/Ln— jak sie okazuje mozna
opusci¢ jako znikomo maty w porédwnaniu z innymi wyrazami. Ostatecz-
nie uktad réwnan mozna stad przeksztatci¢ do postaci

I \i + - (» +rzn#)

D n+l L Lin J [4-241]

XD-Vn+l Xn-Vn+l

Zalezno$¢ ta podaje w zasadzie zwigzek miedzy parametrami (x hi 2/i+l),
a wiec wspo6trzednymi linii operacyjnej. Lewa strona ostatniego réwnania
odpowiada konstrukcji OGH na rys. 4-64, gdzie punkt operacyjny O byt
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wyznaczony z réwnania poprzedniego. Odcinek AB odpowiada bowiem mia-
nownikowi, a OH licznikowi tego utamka. Natomiast prawej stronie row-
nania odpowiada konstrukcja LNR — na drugim wykresie — gdzie punkt
L lezy na zmodyfikowanej linii entalpii cieczy tréjsktadnikowej i'~h-(E~
—zD) enD/Ln, punkt N za$ — na linii entalpii pary tréjsktadnikowej (i"+
+ rzntl). Stad odcinek LR odpowiada mianownikowi prawej strony, a od-
cinek RN — licznikowi. Z réwnosci obu cztonéw wynika, ze nachylenie linii
LN i AO na obu wykresach jest jednakowe.

Analiza ta pozwala prowadzi¢ obliczenie metodg ,,z potki na pdtke”.
Rownanie bilansu entalpowego deflegmatora ma tu postac

Qw= (D+L9(r+i'n-iD [4-242]

skad wynika ilo$¢ odcieku doptywajacego na pierwszg potke. Znajac war-
to$¢ [xD, zD dla destylatu, a wiec i sktad oparéw z pierwszej potki (yl=
= X, znajdziemy z danych rownowagi sktad odcieku z pierwszej pétki x x.
Bilans odcinka kolumny (pierwsza potka i deflegmator) daje réwnanie:

(L1-\-D)y2— L Ix 1jt Dxq [4-243]

Jezeli zatozymy sktad y2 wowczas znajdziemy z tego réwnania x x. Pozwa-
la to wykres$li¢ promien OM na pierwszym oraz obliczy¢ wsp6trzedne W
na drugim wykresie entalpowym. Kreslagc linie WT rownolegta do MD,
znajdziemy xx z- drugiego wykresu entalpowego. Odchylenie od wartosci
xx znalezionej z wykresu réwnowagi umozliwia stwierdzenie stopnia po-
prawnosci zatozonej wartosci y2 (metoda préb i btedéw). Po okresSleniu po-
prawnej wartosci y2procedure prowadzi sie analogicznie dla pdtki nastep-
nej itd.

Analogiczng metode mozna zastosowac do dolnej czesci kolumny, gdzie
z uktadu rownan uzyskuje sie w podobny do poprzedniego sposéb réwna-
nia dla m-tej potki od dotu

(E-zD)

De771+1 (i" + Z mr)

[4-244]
X 77141 ~VI‘

Linia entalpii pary trojsktadnikowej (i"+znr) jest wspolna dla dolnej i gor-
nej czesci, natomiast linie entalpii cieczy sa rézne. Dla dolnej kolumny
jest ona przesunieta o odcinek (E—zd)D em+¥l/Vmod linii i'. Procedura ob-
liczeh jest analogiczna do poprzedniej i polega na wykorzystaniu obydwu
wykresow, tj. tego samego nachylenia promienia PK oraz WZ dla odpo-
wiedniego przekroju kolumny i prowadzenia rachunku ,,z potki na pétke”.

Na zakonczenie nalezy tez wspomnie¢ o pewnej modyfikacji tego typu
procesu, a mianowicie gdy stosuje sie czynnik ekstrahujacy o duzej lot-
nosci. Wowczas w procesie tym, zwanym destylacjg azeotropowag (rys. 4-65),
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wprowadza sie czynnik u dotu kolumny (zostawiajac kilka potek nad ko-
ttem dla usuwania go w petni z cieczy wyczerpanej). Do kolumny drugiej
wprowadza sie destylat z kolumny pierwszej. Destylat z drugiej kolumny

Rys. 4-65. Schemat destylacji zeotropowej

jest czynnikiem ekstrahujgcym zawracany do obiegu. Produktami sg zatem
ciecze wyczerpane z obu kolumn. Obliczanie procesu jest analogiczne jak
dla destylacji ekstrakcyjnej.

4.25. Destylacja azeotropowa

W przypadku wystepowania azeotropii wykresy réwnowagi (fazowy,
Xy oraz entalpowy) majg charakter przedstawiony na rys. 4-66 (azeotrop
dodatni) lub tez na rys. 4-67 (azeotrop ujemny). Krzywe wykazuja ekstre-
ma (minimum lub maksimum) odpowiadajace sktadowi roztworu azeotropo-
wego (identyczno$¢ sktadu pary i cieczy). Charakterystyczne jest, ze przy

Rys. 4-66. Wykresy dla roztworu z azeotropem dodatnim
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Rys. 4-67. Wykresy dla roztworu z azeotropem ujemnym

przejSciu przez skiad azeotropu zmienia sie lotnos¢ sktadnikow. W punkcie
azeotropowym lotnoS¢ ta jest réwna jednosci (przeciecie z dwusieczng na
wykresie x, y). Jezeli jeden sktadnik ,,na lewo” od azeotropu jest bardziej
lotny, woweczas ,,na prawo” wykazuje lotno$¢ mniejszg. Fakt wystepowa-
nia azeotropu ogranicza mozliwosci zwykitej destylacji do zakresu stezen
albo po jednej, albo po drugiej stronie azeotropu. Inaczej, produktami zwy-
ktej destylacji bedzie jeden ze sktadnikow oraz azeotrop. Nie jest mozliwe
rozdzielenie na tej drodze roztworu na dwa dowolne czyste skiadniki.

Dos¢ istotny jest fakt, ze skiad azeotropu jest zalezny od ci$nienia
(rys. 4-68). Zjawisko to mozna wykorzysta¢ dla uzyskania zupetnego roz-
dziatu roztworu, ktdrego sktadniki tworza azeotrop. Proces prowadzi sie
w uktadzie ztozonym z dwu kolumn, z ktérych kazda pracuje pod innym
cisnieniem. W wyniku rozdziatu w kolumnie | (pracujacej pod wyzszym
cisnieniem) cieczg wyczerpang jest niemal czysty jeden sktadnik, destylat
za$ jest zblizony do azeotropu. Azeotropem tym zasila sie drugg kolumne
Il pracujacg pod nizszym ci$nieniem. Z kolumny tej odptywa ciecz wyczer-
pana w postaci niemal czystego drugiego skiadnika, destylatem za$ jest
drugi azeotrop (niskocisnieniowy) o sktadzie bliskim suréwce zatezonej po-
przednio na zasadzie zwyktej destylacji do sktadu niemal réwnego azeo-
tropowi niskoci$nieniowemu. Stagd moze on by¢ zawrocony do kolumny I.
Schemat ten jest aktualny dla roztworu z azeotropem dodatnim (a). W przy-
padku wystepowania azeotropu ujemnego (b) produktami beda destylaty,
ciecz wyczerpana z kolumny | (azeotrop wysokoci$nieniowy) zasila ko-
lumne II, a ciecz wyczerpana z tej kolumny (azeotrop niskocisnieniowy)
jest zawracana do kolumny I. Metodyka obliczania kazdej z kolumn jest
taka sama jak dla destylacji zwyktej.

Niekiedy zdarza sig, ze pod odpowiednim ci$nieniem azeotrop zanika,
a woéwczas mozna prowadzi¢ proces rozdziatu pod tym cisnieniem w jednej
kolumnie.

404



Inng wiasnoscig roztworow sktadnikéw tworzgcych azeotropy dodat-
nie, ktéra moze by¢ wykorzystana dla koncepcji uzyskania petnego roz-
dziatu, jest obserwowane w niektdrych przypadkach przechodzenie w niz-
szych temperaturach w ukilad z ograniczong rozpuszczalnoscig (przejscie

Rys. 4-68. Schemat destylacji azeotropowej dwuci$nieniowej

azeotropu w pseudoazeotrop). Jak wskazano na rys. 4-69, w pierwszej ko-
lumnie suréwka zostaje rozdestylowana na jeden skiadnik czysty A (ciecz
wyczerpana) i destylat Yj o sktadzie zblizonym do azeotropu. Destylat ten
ulega kondensacji i ochtodzeniu. W zbiorniku nastepuje rozwarstwienie
na dwie fazy ciekle. Faza o wigkszej zawartosci A zasila najwyzsza pot-
ke kolumny |, faza F2ubozsza w A, o zawarto$ci sktadnika B wiekszej od
azeotropu (przeskoczenie azeotropu), zostaje rozfrakcjonowana w drugiej
kolumnie na sktadnik B (ciecz wyczerpana) i destylat V2o sktadzie tez zbli-
zonym do azeotropu. Destylat ten po schtodzeniu taczy sie z destylatem ko-
lumny | w zbiorniku rozdzielczym.
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Obliczenie kolumny | sprowadza sie do poprzednio rozpatrywanego
problemu kolumny bez deflegmatora, zasilanej dwiema suréwkami wiasci-
wg S oraz zimng  wprowadzong na najwyzszg potke. Obliczenie kolum-
ny Il to problem kolumny bez deflegmatora zasilanej zimng suréwkg F2
na najwyzszej potce.

Nie kazdy jednak roztwoér sktadnikéw tworzgcych azeotrop przecho-
dzi przy ochtodzeniu w ukiad z ograniczong rozpuszczalnoscig. Wczesniej

Rys. 4-69. Destylacja azeotropowa dwusktadnikowa

bowiem moze wystgpi¢ zjawisko krzepniecia. W tym przypadku stosuje sie
dodatek trzeciego sktadnika C, ktory tworzy z jednym ze skladnikéw su-
réwki (np. B) azeotrop Az2(rys. 4-70), zwany pomocniczym. W przypadku
azeotropii dodatniej azeotrop pomocniczy musi by¢ najbardziej lotny w tym
uktadzie, dla ujemnej, odwrotnie, musi by¢ najmniej lotny. Bilans mate-
riatowy przedstawia rownanie ilosci faz

S+C=F=D+W [4-245]

Skiad suréwki jest na og6t zblizony do azeotropu Azt. Jak wyjasniono
w punkcie 4.2.1, na wykresie trojkagtnym mozna stosowac¢ regute dzwigni
i regute linii prostej. Potozenie punktu bilansowego F na prostej SC wy-
nika z ilosci surowki S i ilosci czynnika azeotropujgcego C. Destylat D ma
skilad zblizony do azeotropu pomocniczego Az2 ciecz wyczerpana za$ jest
niemal czystym skladnikiem A (przy azeotropii dodatniej — rys. 4-70c).
Przy azeotropii ujemnej bedzie odwrotnie (rys. 4-70d). Reguta dZzwigni po-
zwoli ustali¢ tez ilos¢ destylatu i cieczy wyczerpane;j.
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Moze sie zdarzyé, ze czynnik C tworzy tez azeotrop Az2 z drugim
sktadnikiem suréwki A, a takze azeotrop potrojny Azm (rys. 4-70b). Jezeli
wszystkie te azeotropy sa dodatnie (lub ujemne), wtedy azeotrop potrdjny
bedzie najbardziej lotny (lub przy azeotropii ujemnej najmniej lotny)

WA WMAZZ (Aam)

Rys. 4-70. Bilanse destylacji azeotropowej homogenicznej

w7catym uktadzie. Wowczas rozktad modyfikuje sie o tyle, ze jedna z frak-
cji (destylat przy azeotropii dodatniej) bedzie miata sktad zblizony do azeo-
tropu potréjnego, a drugg frakcjg bedzie jeden ze sktadnikow suréwki. Za-
leznie od potozenia punktu bilansowego F wzgledem punktu oznaczaja-
cego azeotrop potréjny Azm tym drugim produktem bedzie skiadnik A
lub B.

W metodach tych osigga sie wyodrebnienie jednego (cennego) skiad-
nika suréwki, np. A, w postaci czystej. Pozostaty produkt o sktadzie zbli-
zonym do azeotropu pomochiczego wymaga dalszego rozdziatu w celu re-
generacji czynnika C. Moze to by¢é dokonane przy pomocy innej metody
destylacji azeotropowej (np. przez proces ekspansyjny lub dwucisnienio-
wy). Obliczanie liczby pétek w kazdej z kolumn stanowi typowy pro-
blem rektyfikacji wielosktadnikowej, ktéra bedzie omodwiona odrebnie.

Uzyskanie petnego rozdziatu suréwki na produkty A i B, a wiec tez
otrzymanie niemal czystego sktadnika B w jednym procesie bedzie mozli-
we wdwczas, gdy po skropleniu i ochtodzeniu destylatu wystapi ograniczona
rozpuszczalno$¢ czynnika azeotropujgcego z tym sktadnikiem B.
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W przypadku matej rozpuszczalnosci B w jednej z faz ciektych (po
rozwarstwieniu) faza ta moze by¢ traktowana wprost jako destylat, a stad
proces mozna prowadzi¢ w jednej kolumnie (rys. 4-71). Suréwka SQpo do-
daniu matej ilosci czynnika C (dla pokrycia jego ubytkéw) i stad osiggnie-
ciu stanu S zostaje doprowadzona do kolumny. Cieczg wyczerpang jest nie-

mal czysty sktadnik A. Kondensat z deflegmatora w ilosci V —L (gdzie V —
opary z kolumny, a L — odciek zawracany do kolumny) po dochtodzeniu
zostaje rozwarstwiony na destylat D i faze O zawrocong do kolumny. Dla
uktadu tego mozna napisa¢ szereg rownan bilansowych, a mianowicie:

dla uzpetnienia suréwki

S+C=S5 [4-246]
dla bilansu catego uktadu
S=D+W [4-247]
dla kolumny bez separatora
S+(V—)= D+W [4-248]
dla separatora
(V-L) = D+0O [4-249]

Uktad tych réwnan mozna rozwigzac¢ graficznie na wykresie trojkat-
nym, na ktorym jest tez podana krzywa graniczna ré6wnowagi: ciecz-ciecz
dla temperatury uzyskanej po chtodnicy, wraz z odpowiadajgcg tej tempe-
raturze cieciwg rownowagi DO dla destylatu o wymaganej czystosci (w po-
blizu punktu B). Skiad cieczy wyczerpanej W jest tez zblizony do czystego
sktadnika A. Stosujgc regute linii prostej do rdwnan [4-246] i [4-247], na
przecieciu linii (SO, C) oraz (D, W) mozemy znalez¢ punkt S odpowiadajacy
surowce wprowadzonej do kolumny. Stad tez z reguty dzwigni znajdziemy
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zapotrzebowanie $wiezego czynnika azeotropujacego C oraz ilo$¢ produk-
tow D i W.

Sktad oparow z kolumny V (a stad odcieku L i kondensatu V —L) jest
obrany jako bliski lotnemu azeotropowi pomocniczemu Az2 Jednak na za-
sadzie rownania [4-249] punkt odpowiadajacy fazom (V, L) musi tez leze¢
na cieciwie DO. Wobec ustabilizowania w ten sposéb wszystkich punktéw
kreslimy linie SO i A (VL), a stad na zasadzie rownan [4-248] i [4-249] moz-
na znalez¢ ilosci faz O oraz (V—L). Rozdziat na L i V zalezy juz od powro-
tu w deflegmatorze. ROdwniez od powrotu zalezna bedzie liczba pétek, kt6-
rej okre$lenie na zasadzie znanych iloSci faz i ich sktadow stanowi odrebny
problem rektyfikacji wielosktadnikowej.

Jezeli skiad jednej z faz rozdzielacza r6zni sie znacznie od czystego
sktadnika B, a wiec ma miejsce do$¢ znaczna rozpuszczalno$¢ sktadnikow
A i C w tej fazie, woczas proces wymaga stosowania kilku kolumn (rys.
4-72). Przyktadem moze by¢ proces odwodnienia spirytusu etylowego przy

Rys. 4-72. Schemat destylacji hetero-azeotropowej (odwadnianie spirytusu: A — eta-
nol, B — woda, C — benzen)

uzyciu benzenu jako czynnika azeotropujgcego. W uktadzie tym wystepuja
3 azeotropy dwusktadnikowe: A, B (etanol, woda), A, C (etanol, benzen), B,
C (pseudoareotrop woda-benzen) oraz azeotrop potréjny Azm. Do kolum-
ny pierwszej doptywa dwusktadnikowa suréwka S o sktadzie zblizonym do
azeotropu podwoéjnego Azx oraz frakcja bogata w benzen E z rozdzielacza,
odptywajg za$ ciecz wyczerpana Wj bedaca niemal czystym sktadnikiem A
(etanol bezwodny) oraz opary V1o skladzie zblizonym do azeotropu potréj-
nego Azllh stanowigcego najbardziej lotny sktadnik w tym uktadzie. Uzy-
skana po rozdzielaczy warstwa druga F zostaje rozdestylowana w kolumnie
drugiej dla regeneracji resztek benzenu. Ciecza wyczerpang jest dwusktad-
nikowy roztwér etanolu i wody H. Natomiast opary z tej kolumny V243cza
sie w skraplaczu z oparami VI dajagc mieszaning M, ktdra po skropleniu
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i ochtodzeniu rozdziela sie na dwie warstwy F i -E W celu odzyskania resz-
tek A (etanolu) z roztworu dwusktadnikowego H zostaje on rozdestylowany
w kolumnie trzeciej na ciecz wyczerpang W2, bedaca niemal czystym skiad-
nikiem B (wodg), oraz destylat o tym samym skiadzie co suréwka S. Stad
zostaje on zawrdcony do kolumny pierwszej. W ostatecznym wyniku uzy-
skuje sie rozdziat surdwki na czyste sktadniki A i B, a czynnik azeotropu-
jacy C pozostaje w obiegu.
Proces ten mozna opisa¢ szeregiem rownan bilansowych:

dla pionowej kolumny

S+E = Wl+Vl1 [4-250]
dla skraplacza (chtodnicy)
Vi+V, = M [4-251]
dla rozdzielacza faz ciektych
M= E+F [4-252]
dla kolumny drugiej oddzielnie
E=V2+H [4-253]
dla kolumny .'drugiej tgcznie z chtodnicg i rozdzielaczem
VX= E+H [4-254]
dla kolumny trzeciej
H = W2\-S [4-255]
dla catego procesu
S = W2+ W, [4-256]

Uk#ad tych réwnan mozemy rozwigzywaé na wykresie tréjkatnym, je-
zeli znamy krzywg graniczng (dla temperatury po chtodzeniu), wraz z cie-
ciwami réwnowagi ciecz-ciecz, a takze sktady azeotropdw Azxi AzUj. Za-
ktada sie z gory sktady faz: Wx (bliski A), W2 (bliski B), Vx (bliski azeotro-
pu A zITi), oraz skiad suréwki < (bliski azeotropu AzX). Opierajac sie na re-
gule linii prostej oraz na regule dzwigni, znajac ilo$¢ suréwki S z réwnania
[4-256] znajdziemy ilosci produktow Wx oraz W2 Stopien wzmocnienia
w kolumnie 1l, a stad i potozenie punktu H mozna ustali¢ w zasadzie do-
wolnie (od tego bedzie zaleze¢ liczba pétek w kolumnie Il). Ze znajomosci
potozen punktéw W2 H, S na zasadzie rownania [4-255] i wymienionych re-
gut wynika ilos¢ fazy H. Reguta linii prostej i rownanie [4-254] pozwalajg
ustabilizowac potozenie punktu E na przecieciu krzywej granicznej z pro-
stg HVX Stad z reguty dzwigni znajdziemy ilos¢ fazy VI? a nastepnie i fa-
zy E. Znajomos$¢ potozenia punktu E umozliwia wybranie cieciwy réwno-
wagi EF. Potozenie punktu V2na prostej HF jest ustalone swobodnie. Stad
wynika ilos¢ fazy F oraz V2 a wiec peiny bilans.

Pewne swobodne zatozenia w tych obliczeniach (VIf V2 muszg byé
sprawdzone. Konieczne jest stwierdzenie, czy wynikte z tego bilansu sto-
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sunki cieczy do pary E/V1oraz F/V2dla kazdej z kolumn sg mniejsze od
wartosci granicznych otrzymanych z odpowiednich metod obliczenia pétek
w kolumnach wielosktadnikowych. Obliczenie liczby pdtek w kazdej z ko-
lumn stanowi odrebny problem tych metod. Kolumna pierwsza jest ko-
lumng bez skraplacza do destylacji tréjsktadnikowej, zasilang dwiema su-
rowkami S i E. Kolumna druga jest kolumng bez skraplacza do destylacji
tréjsktadnikowej, zasilang jedng suréwka F. Natomiast kolumna trzecia sta-
nowi zwyktg kolumne do destylacji dwusktadnikowej z deflegmatorem.
Obliczenie liczby potéwek w kolumnie pierwszej i drugiej stanowi problem
szczegblny metod okreslania liczby pétek w destylacji wielosktadnikowej.

4.2.6. Destylacja azeotropowa okresowa

Podczas destylacji okresowej roztworu dwusktadnikowego w kolumnie
0 duzej liczbie potek i wysokim powrocie w przypadku azeotropii dodatniej
destyluje naprzéd niemal czysty azeotrop w temperaturze tAz, a nastepnie
po jego wyczerpaniu z kotta po krotkim okresie przejsciowym destyluje

Rys. 4-73. Przebieg destylacji okresowej roztworu dwusktadnikowego z azeotropem

niemal czysty pozostaty sktadnik, czemu towarzyszy skok temperatury (rys.
4-73). W przypadku azeotropii ujemnej poczatkowo destyluje jeden ze
sktadnikéw, a nastepnie azeotrop w odpowiednio wyzszej temperaturze.
Proces ma charakter analogiczny do zwykilej destylacji okresowe;j.
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Natomiast w przypadku roztworu trojsktadnikowego z azeotropem
(rys. 4-74) podczas destylacji w silnej kolumnie (duza liczba potek i duzy
powro6t) otrzymamy wiekszg liczbe faz. W przypadku azeotropii dodatniej
z surowki destyluje naprzoéd ten azeotrop w temperaturze tAz, a po jego

Rys. 4.-74. Przebieg destylacji okresowej roztworu tréjsktadnikowego z azeotropem

wyczerpaniu — jak wskazuje reguta linii prostej — pozostaje w kotle roz-
twoér W ztozony ze sktadnikéw B i C

S= Az+W [4-257]
Z reguty linii prostej oraz regulty dzwigni mozemy znalez¢ ilo$¢ azeotropu
w danej ilosci suréwki, a stad ilo$¢ cieczy W.

Teraz analogiczne rdwnanie mozna utozy¢ dla drugiego etapu

W=B+C [4-258]

Przy innym odpowiednim doborze suréwki w drugim etapie miatby miej-
sce rozktad na skiadniki A i C. Naprzéd destyluje bardziej lotny z tych
skfadnikéw, np. B w temperaturze tB, a potem w najwyzszej temperatu-
rze tc sktadnik C. llosci tych frakcji (sktadnikow B, C) mozna okresli¢ z re-
guty dZzwigni ze znanego sktadu frakcji W.

W przypadku wystepowania azeotropu potréjnego Azx (rys. 4-75) oraz
kilku (np. trzech) azeotropéw podwdéjnych Az Az2 Az3sytuacja jest bar-
dziej ztozona. Moze wystepowac linia (B, Az4, Az2) dajac ekstrema ,siodto-
wej” powierzchni izobary. Podane sg tez temperatury wrzenia sktadnikéw
i azeotropéw (np. dla uktadu metanol 64,7°C, aceton 56,4°C, chloroform
61,2cC). Przy doborze surow™ki O — na linii Az3 Az4— poczatkowo desty-
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luje azeotrop podwojny Az% (54,6°), a nastepnie potrojny Azt. Natomiast je-
zeli sktad suréwki jest @, wowczas poczatkowo destyluje azeotrop podwoj-
ny Azz (54,6°C), nastepnie po jego wyczerpaniu otrzymamy ciecz stopniowo
dajacg potem destylat — azeotrop Az4 (57,5°C). Powstata ciecz wyczerpana
daje nastepnie jako destylat sktadnik C (aceton 56,4°C) — a wiec tempera-

11
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Destylat

At

Rys. 4-75. Przehieg okresowy destylacji roztworu z potréjnym azeotropem

tura destylacji obnizy sie. Po wyczerpaniu tego sktadnika C acetonu, desty-
luje azeotrop podwdjny Az2(64,5°C). Podobnie ztozony przebieg bedzie miec¢
destylacja roztworu surowego ©.

4.3. Absorpcja stopniowana

4.3.1. Wykresy robocze dla absorpcji

W celu udogodnienia bilansow materiatowych wyraza sie zawartos$¢
sktadnika absorbowanego w cieczy w postaci X kg skitadnika absorbowa-
nego na 1kg rozpuszczalnika. Takze mozna wykazaé, ze

x =a”"™Kk - [4' 2591
gdzie x — utamek molowy sktadnika w cieczy, a M i M0O— masy czastecz-
kowe sktadnika absorbowanego i rozpuszczalnika.

Jezeli, jak to zwykle bywa, w fazie gazowej wystepuje rowniez gaz
obojetny (nieabsorbowany), wéwczas najdogodniej dla bilansowania jest
przedstawi¢ sktad gazu jako Y kg sktadnika absorbowanego na 1 kg gazu
obojetnego. Poniewaz stosunek cisnienia sktadnika absorbowanego p do
cisnienia czastkowego gazu obojetnego (P—p), gdzie P ci$nienie catko-
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wite, jest réwny stosunkowi liczby moli, wiec uwzgledniajac masy czastecz-
kowe M oraz — gazu obojetnego, mamy

Opierajac sie na danych doswiadczalnych rozpuszczalnosci sktadnika
absorbowanego albo tez postugujgc sie metodami termodynamicznymi, dla
danego ci$nienia og6lnego P mozna przedstawi¢ izoterme rownowagi
w uktadzie (X, Y) — rys. 4-76. Nachylenie tego typu krzywej jest miarg

Rys. 4-76. R6wnowaga absorpcyjna

stopnia rozpuszczalnosci. W przypadku stabej rozpuszczalnosci otrzymuje
sie linie bardzo stroma, przy dobrej za$ linia ma przebieg do$é ptaski.
Przebieg tego typu krzywych zalezy od cisnienia. Cisnienie czastkowe
sktadnika absorbowanego p nad roztworem o utamku molowym tego skiad-
nika x zalezy wprawdzie tylko od temperatury, jednakze ci$nienie wyste-
puje w definicji Y [4-260], a stad odbija sie na przebiegu krzywej réwno-
wagi w uktadzie (X, Y). Jak wskazano na rys. 4-77, w statej temperaturze
ze wzrostem cisnienia (Pt <CP2 P23 krzywe majg coraz mniejsze nachy-
lenie, a wiec rosnie rozpuszczalno$é. Dla mieszaniny gazowej o okreslonym

Xz X3 X3 Xz X

Rys. 4-77. Wptyw cisnienia i temperatury na rownowage absorpcyjng
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sktadzie Y wzrost ci$nienia oznacza mozliwosci otrzymania roztworéw bar-
dziej stezonych.

Poniewaz ze wzrostem temperatury (przy statym cisnieniu) rosnie row-
nowagowe cisnienie czastkowe p nad roztworem o danym sktadzie, stagd wy-
nika, ze im wyzsza jest temperatura, tym bardziej stroma bedzie krzywa
réwnowagi w uktadzie (X, Y), jak to wskazano na rys. 4-77. Oznacza to, ze
zachowanie mozliwie niskiej temperatury w procesie absorpcji umozliwia
otrzymywanie roztworoéw stezonych.

Procesowi absorpcji towarzyszg efekty cieplne, sktadnik absorbowany
przechodzi bowiem ze stanu gazowego w stan ciekty. Stad efekty te sg rze-
du ciepta kondensacji, a wiec rowniez zwykle zachodzi wydzielanie ciepta
z uktadu podczas procesu izotermicznego.

Efekty te mozna okresli¢ przy pomocy wykresu entalpowego (rys. 4-78).
Krzywa AB oznacza izoterme cieczy (roztwor) w temperaturze uktadu tv

Rys. 4-78. Efekty cieplne absorpcji Rys. 4-79. R6zne sposoby
wyrazania ciepta ab-
sorpcji

Punkt C oznacza entalpie gazowego skiadnika absorbowanego w tej samej
temperaturze. Stad przy zmieszaniu rozpuszczalnika o temperaturze tx
(punkt A) ze skiadnikiem absorbowanym (punkt C), wedtug reguty linii
prostej AC — przy powstawaniu roztworu o sktadzie wyrazonym utamkiem
molowym x, entalpia po absorpcji adiabatycznej wyraza sie punktem B.
Aby otrzymac roztwoOr o temperaturze tt nalezy osiggna¢ stan E, czyli ode-
braé¢ ciepto ¢ — wyrazone odcinkiem DE. To ciepto absorpcji odnosi sie do
1 mol (lub kg) otrzymanego roztworu.

Wedtug poznanych regut wykresu entalpowego ciepto absorpcji na
1 mol qg (lub kg sktadnika absorbowanego) wyraza sie odcinkiem CF otrzy-
manym z linii prostej AEF. Zaleznie od sktadu roztworu x otrzymamy réz-
ne wartosci qg. Stad mozna przedstawi¢ wykres zaleznosci obu tych ciepet
od sktadu. Widoczne jest, ze ciepto qgjest najwieksze dla roztworu nieskoni-
czenie rozciefczonego (rys. 4-79). Dysponujgc szeregiem izoterm roztworu
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i entalpii skfadnika mozna stad znalez¢ ciepto dla réznych temperatur
procesu.

Niekiedy dysponujemy wykresem entalpowym (destylacyjnym), np.
dla uktadu HD—NH3 Mozemy z niego tez odczyta¢ ciepto absorpcji
(rys. 4-80). Dany jest przebieg izobar i izoterm dla cieczy oraz przebieg
izobar dla gazu. Odczytujemy wprost entalpie rozpuszczalnika w tempera-

Rys. 4-80. Ciepto ab-
sorpcji z wykresu desty-
lacyjnego

turze t4 (punkt A). Aby okresli¢ entalpie sktadnika absorbowanego gazowe-
go w tej samej temperaturze, odczytujemy izobare Px, odpowiadajaca prez-
nosci pary cieklego skitadnika (w tej temperaturze), a wiec przechodzacg
przez punkt B, na izotermie tx (przy x — 1). Stad znajdujemy stan C odpo-
wiadajacy entalpii pary nasyconej sktadnika absorbowanego w temperatu-
rze t= W aktualnym procesie sktadnik ten moze mie¢ cisnienie nizsze od
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preznosci pary nasyconej, ale wptyw tej zmiany ci$nienia na entalpie gazu
mozna zwykle poming¢. Stad odczytamy ciepto absorpcji w temperaturze tx
jako odlegtos¢ miedzy prosta mieszania AC i izotermag AB dla sktadu x.

Dysponujac wykresem entalpowym mozna obliczy¢ réwniez przebieg
procesu absorpcji adiabatycznej. W tym przypadku rozchodzi sie gtdwnie
0 zalezno$¢ temperatury otrzymanego roztworu od jego stezenia. Tempera-
tury te odczytujemy wprost z przeciecia linii prostej mieszania AB z odpo-
wiednimi izotermami (rys. 4-81). Odczytang zalezno$¢ miedzy temperaturg
a sktadem otrzymanego roztworu, mozna przenie$¢ na wykres izoterm,
otrzymujac ,,adiabate rownowagi absorpcyjnej” w uktadzie (X, Y).

Tak otrzymana krzywa jest stuszna w zalozeniu, ze catkowite ciepto
absorpcji powstaje w fazie ciektej, a wiec ze znikoma jest lotno$¢ rozpusz-
czalnika, mimo podwyzszenia temperatury, oraz ze gaz obojetny nie po-
biera ciepta z gorgcego roztworu (znikoma konwekcja).

4.3.2. Bilans absorpcji

Przez kolumne absorpcyjng przeptywa gaz obojetny z natezeniem ma-
sowym G, a z gory sptywa rozpuszczalnik z natezeniem L. Zawarto$¢ skiad-
nika absorpcyjnego w gazie wlotowym wyrazamy jako kg na 1 kg gazu
obojetnego. W gazie za$ odlotowym jest YO kg/kg. Analogicznie w cieczy
wlotowej zawarto$¢ tego sktadnika wynosi X0kg/kg rozpuszczalnika (przy
czystym rozpuszczalniku X0= 0, w roztworze za$ odlotowym jest Xj).
W dowolnym przekroju kolumny sktady faz wynosza X i Y (rys. 4-82).

Bilans sktadnika absorbowanego dla catego aparatu przedstawia row-
nanie

LX0+GY1=LX1-tGYO [4-261]
Analogicznie dla odcinka kolumny otrzymamy
L(X—X0 = G(Y—Y0 [4-262]

Stad otrzymamy réwnanie zalezno$ci miedzy sktadem jednej i drugiej fazy
w dowolnym przekroju aparatu

Y = — (X—X0-f-YO0 [4-263]

Odpowiada temu na wykresie linia prosta o nachyleniu rownym (L/G). Ten
stosunek cieczy do gazu odgrywa podobng role jak powrét w rektyfikacji.
Nie moze on tez by¢ dowolnie maty, ale — jak widaé (rys. 4-82) — osigga
on warto$¢ minimalng (przy danym X0 YO0 Yt woéwczas, gdy gorny koniec
linii operacyjnej przetnie linie rbwnowagi absorpcyjnej przy Y = Y*

Oznacza to stan graniczny osiggniecia rownowagi w dolnej czesci ko-
lumny. Widoczne jest, ze to minimum (L/G)mwynosi

[4-264]
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gdzie X * — oznacza roztwor bedacy w stanie rbwnowagi z gazem wyloto-
wym o skladzie Yt.

Proces rzeczywisty wymaga zatem wiekszych wartosci L/G od tego
minimum, gdyz — ogdlnie biorgc — proces absorpcji moze by¢ prowadzo-
ny réznymi sposobami. Jeden z nich polega na zasadzie przeciwpradu stop-
niowanego w kolumnach pétkowych o budowie podobnej do kolumny rek-
tyfikacyjnej. Sposob ten, jak bedzie pdzniej umotywowane, jest aktualny

X

Rys. 4-82. Absorpcja stopniowana — linia operacyjna

wowczas gdy gtowne opory podczas wedrowki sktadnika absorbowanego
wystepuja po stronie cieczy, co ma miejsce w przypadku stabej rozpuszczal-
nosci tego sktadnika. Na kolumnach pétkowych pracujgcych na zasadzie
barbotazu ciecz jest bowiem intensywnie mieszana przez przeptywajgce
przez nig pecherzyki gazu.

4.3.3. Obliczanie liczby pétek przy absorpcji

W przypadku absorpcji stopniowanej mozna tez zdefiniowa¢ potke teo-
retyczng. Fazy opuszczajace jg osiagaja stan réwnowagi. Stad zaleznosci
miedzy skladami tych faz daje linia roGwnowagi absorpcyjnej. Natomiast
zaleznos¢ miedzy sktadami faz w przekrojach miedzy potkami okresla, jak
wiemy, linia operacyjna. Tak wiec schodki miedzy linig operacyjng i linig
rownowagi wyznaczaé bedg kolejne potki teoretyczne (rys. 4-83).

Obliczenia liczby n stopni przeprowadza sie zwykle dla kilku warto-
§ci L/G wiekszych od (L/G)mi na zasadzie badania kosztow produkcyjnych
i inwestycyjnych okre$la sie optimum liczby potek.

W przypadku gdy linia rownowagi w zakresie nas interesujgcym ma
przebieg prostoliniowy, a wiec da sie przedstawi¢ réwnaniem

Y = mX [4-265]
mozna unikng¢ metody graficznej.
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Bilans materiatowy (n+1)-szej pétki przedstawia sie nastepujaco:
LXm+ GYn2= LXn+l+ GYn# [4-266]
Uwzgledniajac zalezno$¢ rownowagowa, otrzymamy stad réwnanie

Y--(1+"Mr)y»«+ & )Y"=0 [4-267i

Oznaczajagc wyraz (L/mG) przez A (czynnik absorpcji), otrzymamy
Yn2-(1+ A)Y nl+AY,, - 0 [4-268]

Jest to rownanie roznicowe liniowe li-go rzedu, ktore rozwigzuje sie

analogicznie do réwnan rézniczkowych liniowych. Mozna wprowadzié¢ po-
jecie operatora E, definiowane w ten sposob

Yntl= EYm [4-269]

Rys. 4-83. OkreS$lenie liczby poétek teoretycznych przy absorpcji
Stad wynika analogiczny zwigzek dla Yn+l oraz Yn+2, a dalej zwigzek nie
sgsiadujacych ze sobg wartosci Y
Yn2= £2Yn [4-270]

Uwzgledniajac tu warto$ci w réwnaniu réznicowym [4-268], stosownie do
zasad rozwigzan operatorowych otrzymamy

[E2+ (1+A)E+A]Yn= 0 [4-271]

Trojmian wystepujacy w nawiasie kwadratowym moze byé przeksztatcony
do postaci iloczynowej

(E—)(E—A)Yn—0 [4-272]

Stosownie do analogicznej postaci rownan rézniczkowych, mozna zatozy¢
rozwigzanie typu

Yn= Cl+C2A" [4-273]
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Podstawiajgc wartosci (n = 0, YOy oraz (h = 1, YJ, mozna okre$li¢ wartosci
statych catkowania Cx i C2 Po wstawieniu ich do ostatniego réwnania
(zmodyfikowanego dla Yntl) i po przeksztatceniu otrzymamy tzw. réwnanie
Kremsera % v AnH — a

ind 10 A 1 [4-274]

W réwnaniu tym Yr#l oznacza gaz wchodzacy do aparatu, Y £gaz opuszcza-
jacy aparat (rys. 4-83), a YO — skiad gazu, ktory bytby w réwnowadze
z doprowadzanym rozpuszczalnikiem o sktadzie X 0. Stad tez rGwnanie moz-
na napisa¢ w postaci

frr1 |
Y Ymemxo - Wﬁ_e_)mm MG [#-275)
m

Utamek  oznacza stosunek zmiany sktadu gazu w kolumnie do zmiany
granicznej (przy osiagnieciu rownowagi w jednym koncu kolumny), a wiec
jest to ,,stopien absorpcji”.
Rownanie to jest nieokreslone przy A = 1, czyli m = L/G, a wiec
w przypadku gdy linie rGwnowagi i operacyjna sg rownolegte. Wdwczas
jednak wedtug reguty Hospitala stosunek dwoch funkcji mozna zastgpic
stosunkiem pochodnych tych funkcji.
Stad otrzymuje sie
~n+l A rA 97T
Yml—m X0 7i+1 [4* 761

Mozna tez przeksztatci¢ podstawowe réwnanie [4-275] do postaci umoz-
liwiajacej obliczenie liczby stopni

T A— 1 [4-277]

Najdogodniej jest jednak postugiwaé sie wykresem funkcji yj (rys. 4-84).
Przy okreslonym stopniu absorpcji znajdujemy z niego minimalng war-
tos¢ L/G (z krzywej dla n -> 00), a nastepnie odczytujemy szereg zaleznoSci
miedzy liczbg potek i stosunkiem L/G.

Dyskusja rownania [4-74] wykazuje, ze gdy: A <C0,5 oraz n> 8§, to
stopien absorpcji zbliza sie do czynnika A(xp” A). Ponadto okazuje sie, ze
gdy czynnik A wzrasta nieskonczenie, to stopiern absorpcji yj dazy do jed-
nOSCIPrzez przeksztatcenie algebraiczne rédwmania [4-274] mozna otrzymad
roznice (1—ip), czyli stosunek ilosci niezaabsorbowanej (strat) do og6lnej
ilosci mozliwrej do zaabsorbowania

Y S 0 oA " [4-278]
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Na zasadzie stosowania powyzszego réwnania dla stopnia n, n~ 1 po
dalszych przeksztatceniach mozna otrzymad

YYo= A t4-279!

a wiec stosunek wzbogacen na kolejnych stopniach jest staty i rowny A.

Wobec do$¢ znacznego ciepta absorpcji przy braku mozliwosci chtodze-
nia proces nie bedzie izotermiczny. Jezeli nie ma strat ciepta i rozpuszczal-

Rys. 4-84. Wykres zalez-
nosci n od L/G dla ab-
sorpcji

nik jest mato lotny, wowczas proces mozemy traktowac jako adiabatyczny.
W tym przypadku problem sprowadza sie do wyznaczenia linii réwnowag
(adiabaty), wedtug zasad opisanych w punkcie 4.3.1; wyznaczanie za$ stopni
(potek) na bazie tej linii rbwnowagi i znanej linii operacyjnej (wynikiej
tylko z bilansu) odbywa sie w ten sam sposob jak dla absorpcji izoter-
micznej.

4.3.4. Desorpcja stopniowana

Celem tego procesu jest usuniecie sktadnika rozpuszczonego w cieczy
za pomocg strumienia gazu obojetnego. Jest to wiec rodzaj destylacji z tym
gazem obojetnym. Z tego punktu widzenia proces destylacji z parg wodng
stanowi szczegdlny przypadek desorpcji.

W zasadzie proces ten jest analogiczny do absorpcji, tylko ze linia ope-
racyjna jest tu potozona pod linig rownowagi. Zwykle tez podany jest sktad
roztworu surowego Xn#l oraz sktad roztworu odlotowego X x Réwniez zna-
ny jest skfad gazu wlotowego YO(najczesciej jest to gaz czysty, wiec YO= 0).
A zatem, odwrotnie niz to ma miejsce przy absorpcji, w gérnej czesci ko-
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lumny fazy sg bogate w sktadnik wymywany, a w czesci dolnej — ubogie
(rys. 4-85).

Poniewaz linia operacyjna lezy pod linig réwnowagi, stad korzystna
sytuacja odpowiadajgca matej liczbie stopni (duze schodki) mieé bedzie
miejsce w przypadku stromego charakteru linii rownowagi. Wedtug po-
przednich rozwazan nad wykresami rownowagi dla absorpcji oznacza to

Rys. 4-85. Okreslenie liczby stopni teoretycznych dla desorpcji

zalecenie wyzszych temperatur procesu i nizszych cisnien. Tak wiec wa-
runki zalecane przy desorpcji sg przeciwne niz przy absorpcji (gdzie zale-
calo sie niskg temperature i wysokie ci$nienie).

Metoda graficzna obliczania liczby stopni jest analogiczna jak dla ab-
sorpcji. Zaleznie od stosunku L/G wynika sktad gazu odlotowego Y n Wy-
stepuje tez graniczna maksymalna warto$¢ L/G, przy ktorej mozliwe jest
jeszcze uzyskanie zadanej zmiany skiadu cieczy. Graficzna konstrukcja
liczby stopni sprowrdza sie tu tez do wykres$lenia schodkéw miedzy linig
réwnowagi.

Obliczanie analityczne liczby stopni opiera sie tez na réwmaniu Krem-
sera. Wobec tego, ze fazg oddajacag sktadnik jest faza ciekta, a nie gazow®,
nalezy tylko zmieni¢ indeksy w tym réwnaniu, a mianowicie zamiast Y
dac¢ X, skad wspotczynnik réwnowagi stosowmie do réwnan (X —Y/m) wy-
niesie (I/m). Stad stopien desorpcji wyniesie

X~ Xi
r4-28°3

Analogicznie zamiast stosunku L/G nalezy tu da¢ G/L, a po podzieleniu
przez wspoétczynnik rowmow™agi (I/m) otrzymamy ,,czynnik desorpcji” S,
ktory nalezy wstawT¢ w rdwnanie Kremsera zamiast A

m mG
s=Ug =~1- t4-28«
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Réwnanie Kremsera bedzie stagd miato postaé

. [4-282]
e A0 £ —i
przy czym YO oznacza skiad gazu wlotowego, — cieczy wylotowej,
a Xml — cieczy surowej (wlotowej).
Réwniez i w tym przypadku wspo6tczynnik strat wyniesie
[4-283]
liczbe stopni za§ mozna okresli¢ z rownania
[4-284]

Mozliwe jest tez stosowanie wykresu (rys. 4-84) podanego dla absorp-
cji, zwarunkiem wprowadzenia warto$ci i S (zamiast yj i A).

W przypadku desorpcji adiabatycznej problem sprowadza sie do wy-
znaczenia linii rownowagi (adiabaty), wedtug zasad poprzednio opisanych
(4.3.1), dalsze za$ okre$lenie graficzne potek przeprowadza sie zwykitym
sposobem.

4.3.5. Dwutemperaturowy proces absorpcyjno-desorpcyjny

WiHasciwe sprzezenie procesu absorpcji i desorpcji umozliwia frakcjo-
nowanie roztworu surowego 0 zawartosci Xs na bardziej stezony o skia-
dzie XDi reszte bardziej rozciefczong o zawartosci X w sktadnika rozpusz-
czonego. Uzyskanie cho¢ czesciowe frakcji bardziej stezonej stanowi wazng
metode np. wzbogacania izotopowego (15).

Roztwor surowy przeptywajgcy z natezeniem masowym L, o skladzie
X's absorbuje skiadnik zawarty w gazie cyrkulacyjnym z natezeniem G.
Nastepuje wzrost stezenia roztworu do warto$ci XD przez absorpcje prze-
biegajacq w niskiej temperaturze T+ Cze$¢ tego roztworu D jest odprowa-
dzana jako produkt, reszta za$ L2 przechodzi do kolumny desorpcyjnej,
gdzie wt podwyzszonej temperaturze T2 stezenie roztworu spada do niskiej
wartosci X a (roztwor wyczerpany rys. 4-86).

Bilans ogolny sktadnika pobranego w jednej i oddanego w drugiej ko-
lumnie przez gaz wyrazi rownanie

G(YD-Y IPH —LILXd—Xs) —L,(Xd- X w) [4-285]
Stad wynika staty stosunek nachylen linii operacyjnych

[4-286]
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Linie te przecinajg sie w punkcie odpowiadajgcym skitadowi produk-
tu XD. Uktad linii operacyjnych nie jest jednak jednoznacznie ustalony,
gdyz mozliwe sa jego niewielkie przesuniecia w kierunku ,pionowym”
(przy X = const i L/G = const). Dla kazdego z tych utozen otrzymuje sie
inng liczbe stopni. Wynika stad ustawienie optymalne odpowiadajgce mi-
nimalnej liczbie stopni w uktadzie. Poza tym wystepuja tu inne problemy

Rys. 4-86. Dwutemperaturowy proces absorpcyjno-desorpcyjny

dyskusyjne, jak np. minimalny sktad cieczy wyczerpanej X wn— odpowia-
dajacy maksymalnej wydajnosci produktu (rys. 4-86). Mozna tez okresli¢
optymalny powrét przy ustalonej liczbie pétek, gwarantujagcy maksymalng
wydajnos¢ produktow.

Dla kolumny absorpcyjnej aktualne jest rGwnanie Kremsera [4-274]

Yn-Y< Ant—A
YD-m 1X5 Am—1 [4-287]

gdzie czynnik absorpcji A oznacza wyraz (LXXmxG), m1— nachylenie linii

réwnowagi absorpcji. Uwzgledniajac ostatnie wyrazenie dla stosunku L YL 2,
otrzymamy stad

Xn-X* A -1 [4-288]
Yn oy Antl—1

Analogiczne réwnanie dla kolumny desorpcyjnej [4-282] mie¢ bedzie
postac

Xn Xy Sm- S
Xqg—Y Tio Smtl- 1 [4-289]
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gdzie czynnik desorpcji S oznacza wyrazenie (m2G/L2, a m2— nachylenie
linii rownowagi dla desorpcji.

Uktad dwoch ostatnich réwnan oraz rowhanie [4-286] pozwalajg usta-
li¢ zwigzek miedzy liczbg stopni w kazdej z kolumn.

Tak wiec, jezeli w kolumnie absorpcyjnej liczba pétek wynosi n, wow-
czas dla zalozonych sktadéw surowca i produktéw rozdziatu (Xs, XD, XuO
oraz przyjetego stosunku L#G z rownania [4-288] wynika skiad gazu YD.
Sktad gazu w danym koricu kolumny Ywwynika z rownania linii operacyj-
nej [4-285]. Dla kolumny desorpcyjnej przeptyw cieczy L2 wynika z row-
nania [4-286]. Stad uzyskuje sie czynnik desorpcji S, a z réwnania [4-289] —
liczbe potek m w tej kolumnie.

Poniewaz, jak wspomniano uprzednio w procesie tym wystepuje ogra-
niczenie sktadu cieczy wyczerpanej XM opracowrano tez modyfikacje tego
procesu, umozliwiajgcg dowolne obnizenie skiadu cieczy wyczerpanej Xw
(15). Schemat procesu i uktad graficzny rozwigzania przedstawiono na
rys. 4-87. Widoczne jest, ze w tym przypadku wystepuje ograniczenie Xm

Rys. 4-87. Zmodyfikowany dwutemperaturowy proces absorpcyjno-desorpcyjny

sktadu roztworu zatezonego, natomiast uktad linii operacyjnych umozliwia
uzyskanie bardzo rozciefczonej cieczy wyczerpanej. Réznica z procesem
poprzednim polega na doprowadzeniu surowki do kolumny desorpcyjnej.
Stosunek nachylen obu linii operacyjnych wyrazi sie tu nastepujgco:

L/G = Xs-Xw

Lo/G Xd—X w [4-290]
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Kombinacja obu wymienionych proceséw w jeden ukitad umozliwia
rozfrakcjonowanie suréwki na silnie zatezony produkt oraz znacznie roz-
cienczong ciecz wyczerpana, jak to przedstawiono na rys. 4-88.

W uktadzie tym wystepuja dwa niezalezne obiegi gazowe oraz sprze-
zony obieg cieczy przez wszystkie 4 kolumny. Prosty bilans wykazuje zwig-
zek miedzy przeptywem cieczy w kolumnach, oznaczonym jak na rys. 4-88

Lt= L2+D [4-291]
L3= L2 [4-292]
L4= L2—W [4-293]

Zachowujac jednakowe obiegi gazowe G w obu uktadach, uzyskuje sie
analogiczne zaleznosci dla nachylen L/G — linii operacyjnych. Najmniegj-
sze nachylenie ma miejsce wtedy w kolumnie 1V, najwieksze za$ w kolum-

T
T
Desorpcja
Rys. 4-88. Sprzezony uktad absorpcyjno-desorpeyjny
nie 1. W kolumnach IlI, 11l nachylenia beda jednakowe. Poniewaz obiegi
gazowe sg niezalezne, uktady linii operacyjnych kolumn I, Il, oraz IIl, IV

sg w czesci niezalezne, a wiec sktady strumieni gazowych w przekrojach 3,

4 moga sie rézni¢, mimo ze sktady cieczy sa tam jednakowe. To samo do-
tyczy takze przekrojow 7, 1.

Stosuje sie tez uktady baterii absorpcyjno-desorpcyjnych w zespotach
kaskadowych. Produkt Dz danego stopnia kaskady gra role surowca dla
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stopnia nastepnego, ciecz wyczerpana W z danego stopnia jest zawracana
do kolumny desorpcyjnej stopnia poprzedniego. Obiegi gazowe na kazdym
stopniu mogg by¢ niezalezne lub tez sprzezone.

4.4. Ekstrakcja stopniowana

4.4.1. Wykresy robocze dla ekstrakcji

Proces ekstrakcji polega na przenikaniu skitadnika (lub sktadnikéw)
z roztworu do drugiej fazy ciektej, czyli rozpuszczalnika. Otrzymuje sie
ekstrakt, czyli roztwér tego sktadnika w uzytym rozpuszczalniku, oraz po-'
zostatosé, czyli rafinat. Warunkiem procesu jest wystepowanie dwoéch faz
ciektych, ktére mozna po zakonczeniu procesu mechanicznie oddzielic,
a wiec musi mie¢ miejsce ograniczona rozpuszczalno$é ekstraktu i rafinatu.
Granica procesu jest stan rownowagi, do ktdrego w przyblizeniu czesto sie
dochodzi. Cechuje go zalezno$¢ zawartosci skiadnika ekstrahowanego
w ekstrakcie — y (stezenie, utamki masowe, molowe, lub kg sktadnika na
kg rozpuszczalnika) od analogicznie definiowanej zawarto$ci w rafinacie
— X.

W przypadku gdy rozpuszczalnik (ekstrakt) wykazuje niemal zupeing
nierozpuszczalno$¢ w suréwce lub rafinacie, mozna przedstawié¢ izoterme
réwnowagi (uzyskang z doswiadczen) w uktadzie wspotrzednych x, y (rys.

Rys. 4-89. RoOwnowaga
ekstrakcyjna

4-89). Najczesciej jest to linia krzywa, a tylko w przypadku braku zjawisk
asocjacji rownowage przedstawia linia prosta wychodzaca z poczatku
wspbétrzednych.

Jezeli uwzgledni sie wzajemng rozpuszczalno$¢ rafinatu i ekstraktu,
woéwczas stan rownowagi mozna przedstawi¢ na wykresie trojkatnym
(rys. 4-90) omawianym przy krystalizacji. Krzywa graniczna DKE podaje
sktady obu faz ciektych wzajemnie wzgledem siebie nasyconych. Cieciwy
wskazuja, ktére sktady obu faz odpowiadajg réwnowadze (w utamkach ma-
sowych lub molowych). Diugos$¢ tych cieciw, czyli réznica sktadéw tych
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faz, maleje do zera w punkcie krytycznym K. Jezeli dana jest mieszanina
o0 sktadzie F, wéwczas roztozy sie ona na rafinat R i ekstrakt E. IloSci tych
faz okres$la sie przy pomocy reguty dzwigni aktualnej podobnie jak reguta
linii prostej na wykresie tréjkatnym. Na zewnatrz krzywej granicznej ma-
my roztwory jednofazowe. Dane takie odnoszg sie do jednej temperatury.

Rys. 4-90. Réwnowaga na trdjkacie Rys. 4-91. Wykres prostokatny dla eks-
ekstrakcyjnym trakcji

Niekiedy stosuje sie inne uktady wspdtrzednych, np. trojkat prosto-
katny, gdzie zawarto$¢ sktadnika B i C odczytuje sie wprost na osiach jak
w prostokatnym uktadzie wspétrzednych (rys. 4-91).

Z danych na wykresie trojkatnym mozna tez skonstruowaé wykres
réwnowagi typu (a, y), gdzie ar — zawarto$¢ (np. utamki molowe) sktadni-
ka B (ekstrahowanego) w rafinacie, a y — w ekstrakcie (rys. 4-92), co jest
przydatne przy dalszych obliczeniach procesowych. Wreszcie stosowany
jest rowniez wykres typu podanego na rys. 4-93. Osie majg wspétrzedne
C/(A-fB) oraz B/(A+B), czyli stosunek zawartosci sktadnika C do sumy
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(A+ B) oraz sktadnika B do tej sumy. WartoSci X, z dla okreslonej cieciwy
réwnowagi definiujg sktad rafinatu, a Y, Z — skiad ekstraktu. Uktad ten
jest przydatny w pewnego typu obliczeniach ekstrakcyjnych.

Oczywiscie mozliwe sg tez i inne uktady krzywych granicznych, zwia-
szcza gdy ograniczona rozpuszczalno$¢ wystepuje rowniez miedzy sktadni-
kami AB i BC.

W przypadku gdy mamy dang zbyt matag liczbe cieciw réwnowagi,
przebieg nastepnych mozemy wyekstrapolowac. Najprostsza metoda gra-
ficzna polega na przeprowadzeniu przez konce danych cieciw linii réwno-

Rys. 4-94. Ekstrapolacja cieciw réwnowagi ekstrakcyjnej

legtych do bokow trojkata (rys. 4-94). Przeciecia tych linii dajg linie ope-
racyjne niemal proste i umozliwiajg konstruowanie nowych cieciw.

Termodynamika procesowa omawia tez dokladniejsze, analityczne me-
tody interpolacji cieciw réwnowagi, jak tez metody bezwzglednego obli-
czania tych cieciw w oparciu o réwnanie Laara (metoda doktadna tylko
przy matych zawartosciach sktadnika ekstrahowanego).
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4.4.2. Bilans jednego stopnia ekstrakcyjnego

Prosty proces jednostopniowy polega na zmieszaniu suréwki S z roz-
puszczalnikiem C. Po osiggnieciu rdwnowagi nastepuje rozwarstwienie
mieszaniny na ekstrakt E i rafinat R oraz rozdzielenie w zasadzie roznic
ciezaréw wiasciwych (rys. 4-95).

W przypadku gdy mozna pomingC rozpuszczalno$¢ uzytego rozpusz-
czalnika C, wowczas rownanie bilansu materiatowego ma postaé

Sx0= Sx+Cy [4-294]

gdzie S ilos¢ rozpuszczalnika ,,pierwotnego” A w suréwce, C — ilo$¢ roz-
puszczalnika , wtérnego”, xO— zawarto$¢ sktadnika ekstrahowanego B na

Rys. 4-95. Bilans graficzny ekstrakcji prostej

jednostke rozpuszczalnika pierwotnego w suréwce, x — na jednostke tego
rozpuszczalnika w rafinacie, a y — na jednostke rozpuszczalnika C w eks-
trakcie. Z rownania tego otrzymamy

« ~Vx 0" 8 [4-295]

Zaleznosci tej odpowiada linia AB, wychodzaca z punktéw wspoétrzed-
nych (x0,y = 0) na wykresie. Ma ona nachylenie réwne — C/S, czyli rowne
stosunkowi uzytych rozpuszczalnikéw: C oraz ilosci rozpuszczalnika pier-
wotnego S z suréwki. Prosta ta przecina krzywa réwnowagi ekstrakcyjnej
w punkcie B, wyznaczajac przez to sktady ekstraktu y i rafinatu x. Sktady
te sg bowiem zwigzane réwnowagg fizykochemiczna.

Jezeli uwzgledniamy wzajemng rozpuszczalno$é sktadnikow A i C (czy-
li rozpuszczalnikéw), musimy oprze¢ sie na wykresie tréojkatnym (rys. 4-96).
Przy pomocy reguty dzwigni i reguty linii prostej wyznacza si¢ wypadko-
wy sktad mieszaniny M po zmieszaniu suréwki S i rozpuszczalnika C. Znaj-
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dujac cieciwe rownowagi przechodzacg przez punkt M, odnajdujemy petny
sktad rafinatu R i ekstraktu E, a przy pomocy reguty dzwigni okreslimy
ilos¢ otrzymanych produktéw. tatwo tez stwierdzi¢ graniczny skiad su-
réwki SO ktorg mozna jeszcze poddawac ekstrakcji. Odpowiada ona pro-
mieniowi wychodzacemu z punktu C, stycznym do krzywej granicznej. Su-

rowka o wiekszej zawartosci sktadnika B od « po zmieszaniu z rozpusz-
czalnikiem C nie da juz cieczy dwufazowych.

Istotne jest dobranie rozpuszczalnika odpowiednio selektywnego,
a wiec umozliwiajgcego jak najwieksze zréznicowanie zawartosci sktadni-

ka B w rafinacie i ekstrakcie. Znajac przebieg cieciw rownowagi przy po-
mocy reguty linii prostej mozna okresli¢c stany Rx i Et, czyli zawartosci
sktadnika B liczone tylko na mieszanine (A+B). Odlegtos¢ punktow Rxi Ex
jest miarg rozdziatu. Wyniki te mozna przenies¢ na osobny uktad wspét-
rzednych, otrzymujac dla szeregu cieciw linie ciggla ,,selektywnosci”. Jej
odchylenie od dwusiecznej uktadu jest miarg przydatnosci danego rozpusz-
czalnika (rys. 4-97). Analogicznie mozna przekonac sie, ze rozpuszczalnik C
przedstawiony na rys. 4-98 ma stabg selektywnos¢.
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Proces ekstrakcji jednostopniowej mozna tez przedstawié¢ na wykresie
0 wspoétrzednych: C/(A+B), B/(A+B) jak to przedstawiono na rys. 4-99.
Sktad surowki podaje punkt S na osi Bi(A+B). Rozpuszczalnik C symbo-
lizuje punkt nieskoniczenie odlegty w kierunku osi rzednych. Sktad miesza-

Rys. 4-99. Bilans eks-
trakcji prostej na wy-
kresie zmodyfikowanym

niny przedstawia stagd punkt M o rzednej rownej stosunkowi C/S. Znajac

cieciwe rownowagi przechodzacag przez punkt M, odczytamy fatwo skiad
rafinatu R i ekstraktu E.

4.4.3. Ekstrakcja wielostopniowa w pradzie skrzyzowanym

Prosta jednostopniowa ekstrakcja rownowagowa daje za maty stopien
wyekstrahowania. Mozna ja jednak wielokrotnie powtérzy¢. A mianowicie
otrzymany rafinat miesza sie z nowg porcjg rozpuszczalnika, otrzymujgc
ekstrakt E2 oraz drugi rafinat. Ten drugi rafinat miesza sie znéw z porcja
rozpuszczalnika itp. Schemat takiego procesu przedstawiono na rys. 4-100.

Ostatecznie otrzymuje sie dowolnie czysty rafinat oraz szereg coraz stab-
szych ekstraktéw.
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Rozpuszczalnik C nalezy rozdzieli¢ na poszczeg6Olne stopnie tak, aby
otrzymaé najlepiej wymyty rafinat. Rozpatrzmy proces 3-stopniowy. Ogél-
ng ilo$¢ rozpuszczalnika C dzielimy na 3 porcje Cv C2i C3 W przypadku

Rys. 4-100. Ekstrakcja wielostopniowa w pradzie skrzyzowanym

zupeinej rozpuszczalnosci sktadnikéw A i C oraz aktualno$ci prawa roz-
dziatu bilans stopnia pierwszego mozna przedstawié¢ réwnaniem

SxQ= Clyl+Sx1 [4-296]
Rownowage na tym stopniu przedstawia wyrazenie
yl=Kx, [4-297]

Stad wynika sktad rafinatu po pierwszym stopniu

0~,
X, = - 4-298
17 S+cik [4+-298]
Analogicznie mozna wyrazi¢ sktad rafinatu po stopniu drugim i trzecim

A= [4-299]

$§S k [4-300]
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Uwzgledniajagc warto$¢ sumy (Gt+ Co+Cg) réwng C, mozemy otrzymac
ostateczne wyrazenie na sktad ostatniego rafinatu

= "(S+ CtK) (S+ C2K) [S+ (C- Ct- C2K] [4~301]
Optymalny rozdziat rozpuszczalnika odpowiada minimum xz ostatniego
wyrazenia. Nalezy stad obliczy¢ jego obie pochodne wzgledem i C2

i przyréwnac je do zera. Po obliczeniu tych pochodnych otrzymamy réw-
nania
c=Cil1-Cc2=cC1 [4-302]
C—Co—Cj = C2 [4-303]

Poniewaz suma (Cl+ C2+ C3 jest rowna C, dochodzimy stagd do wniosku,
ze
Cl=C2=Cs3 [4-304]

Aby otrzymaé najbardziej czysty rafinat rozpuszczalnik nalezy wiec
dzieli¢ réwno na wszystkie stopnie (ogélnie stosowana zasada).

Zachodzi tez pytanie, czy rzeczywiscie przez wielostopniowg ekstrak-
cje otrzymuje sie lepszy wynik niz przez jednostopniowg (z catg iloscig
rozpuszczalnika). Przy ekstrakcji 3-stopniowej z zachowaniem zasady réw-
nego rozdziatu rozpuszczalnika skiad rafinatu jest

= X° [4-305]

Natomiast gdyby caty rozpuszczalnik uzy¢ jednostopniowo, woéwczas rafi-
nat miatby sktad

S+ 3C.K [4-3° 6l

Mozna wykazac, ze

(s+E&K)! s + 8Btk- 14' 307]

stad wynika, ze  <CX's, czyli ze rzeczywiscie lepiej dzieli¢ rozpuszczalnik,
niz uzywac go w catosci.

W przypadku gdy nie jest aktualne prawo rozdziatu (ale ma miejsce
nierozpuszczalno$¢ A i C), sktad ostatniego rafinatu lub liczbe potrzebnych
stopni ekstrakcyjnych mozna okresli¢ metoda graficzng objasniong przy
ekstrakcji jednostopniowej, a polegajacg na kolejnym powtarzaniu wyja-
$nionej konstrukcji (rys. 4-100). Daje to mozno$¢ okreslenia réwniez sktad-
nikow kolejnych rafinatow.

W przypadku czesciowej rozpuszczalnosci obliczenie prowadzi sie na
wykresie trojkatnym (rys. 4-101). Polega ono réwniez na powtarzaniu kon-
strukcji jak dla ekstrakcji prostej. Zmieszanie surowki S z rozpuszczalni-
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kiem C — zaleznie od proporcji — wedtug reguty linii prostej i reguty
dzwigni daje mieszanine Mx Cieciwa przechodzaca przez odpowiadajacy
punkt wyznacza na krzywej granicznej sktady ekstraktu Exi rafinatu Rv
Reguta dzwigni umozliwia okre$lenie ilosci tych produktéw. Nastepnie mie-

szajac znang ilos¢ rafinatu Rx z tg samg jak poprzednio iloScig rozpuszczal-
nika C, znajduje sie podobnie punkt M2 a stad ekstrakt E2i rafinat R2itd.,
az do osiagniecia rafinatu Rn — o zadanej czystosci, co daje liczbe stopni
ekstrakcyjnych n.

4.4.4. Zasada ekstrakcji przeciwpragdowej

Ekstrakcja wielostopniowa w pradzie skrzyzowanym pozwala na do-
wolne wzmacnianie jednej frakcji (np. oczyszczenie rafinatu), ale daje sze-
reg potproduktow nieuzytecznych (stabe ekstrakty). Mozna jednak je za-
wroci¢ do odpowiedniego stopnia poprzedniego, otrzymujgc proces prze-
ciwpradowy o prawidtowym bilansie materiatowym (rys. 4-102).

W przypadku zupeinej nierozpuszczalnosci sktadnikéw A i C (rozpu-
szczalnikow) tatwo mozna utozy¢ bilans n kolejnych stopni baterii ekstrak-
cyjnej

AXx0+Cyn+l—AxnJk Cyl [4-308]

gdzie A i C — natezenia przeptywu rozpuszczalnikow A i C, ax i y — kg
(lub mole) skitadnika ekstrakcyjnego B na 1 kg (lub 1 mol) rozpuszczalni-
ka A lub C. Przez x0definiuje sie w ten sposob sktad suréwki, yx — skiad
otrzymanego ekstraktu, yn — skiad roztworu doptywajacego do stopnia
n-tego, a xn— skitad rafinatu opuszczajgcego stopien n-ty.

Z tego bilansu wynika rownanie linii operacyjnej

A i =-§ - K — t4-309]
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czyli zalezno$¢ miedzy sktadami obu faz miedzy stopniami n i (ra+l) ana-
logicznie do réwnania linii operacyjnej przy rektyfikacji.

Rownanie to w uktadzie wspotrzednych x, y przedstawia linia prosta
0 nachyleniu réwnym A/C (rys. 4-103). Majac skitad suréowki x0, rozpu-

Ekstrakt
) 12 < y<
- -Rogp BZ%ZIEI_
Q vy
Surowkg—.. | gA A eeeoi L~ |— - A —jRgfinat
0 *1 %2 %8
“3
1 2 3

fi. 7,

Rys. 4-102. Ekstrakcja wielostopniowa przeciwpradowa

Rys. 4-103. Obliczanie
ekstrakcji przeciwpra-
dowej

szczalnika yn= 0, oraz wymagany sktad ekstraktu yx (lub rafinatu), mozna
te linie wykresli¢. Jak wiemy, na tym danym wykresie mozna tez przed-
stawi¢ izoterme rownowagi. Stad analogicznie jak w rektyfikacji schodki
miedzy linig operacyjng i linig rownowagi odpowiadajg stopniom ekstrak-
cyjnym. Sg to stopnie teoretyczne (odpowiadajace potkom teoretycznym),
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a wiec uwarunkowane osiggnieciem réwnowagi miedzy rafinatem i ekstrak-
tem opuszczajacym dany stopied. W praktyce rzeczywiscie stopnie te zbli-
Zajg sie na ogo6t do teoretycznych.

W przypadku ograniczonej rozpuszczalnosci A i C réGwnowage mozna
przedstawi¢ na wykresie trojkagtnym i na takim wykresie przeprowadza

sie obliczenie liczby stopni ekstrakcji. Bilans materiatowy catej baterii
mozna przedstawi¢ w postaci

S+C=E+R [4-310]

Bilans ten mozna roztozy¢ na 2 czesci. W pierwszej nastepuje roz-
ktad S na ekstrakt E i roztwor ,,urojony” O o ujemnej wartosci sktadnika C
(bo w suréwce ten sktadnik nie wystepowat). W drugim procesie nastepuje
taczenie tego urojonego roztworu O z rozpuszczalnikiem C, dajac rafinat R.
Roéwnania bilansowa obu tych fikcyjnych proceséw po zsumowaniu muszg
da¢ réwnanie bilansu rzeczywistego catej baterii

S=0+E
0+C=R [4-311]
S+C=R+E

Stosownie do reguty linii prostej i reguty dzwigni réwnanie bilansu cat-
kowitego mozna przedstawi¢ na wykresie linig SC odpowiadajgca miesza-
niu suréwki i rozpuszczalnika. Zaleznie od linii S i C wEdiug reguty dzwig-
ni otrzymamy potozenie punktu M (mieszaniny fikcyjnej). Ulega ona roz-
ktadowi (rys. 4-104) na rafinat R i ekstrakt E. Wymagania co do czystosci

B

rafinatu lub mocy ekstraktu sg ustalone z géry (podana jest zawartos¢ B),
stad wynika potozenie jednego z punktow R lub E na krzywej graniczne;j.
Potozenie drugiego wynika z reguty linii prostej rozktadu M na R i E
(punkty M,R, E — lezg na linii prostej).

Mozna tez przedstawié graficznie rozdziat na dwa etapy fikcyjne. Je-
zeli S ulega rozktadowi na Oi E, to punkty O, S i E muszg leze¢ na jednej
prostej. Mieszanie za$ O i C dajgce R wskazuje, ze rowniez punkty O, R, C
lezg na jednej prostej. Stad potozenie punktu O odpowiadajgcego skiado-
wi roztwnru urojonego jest okre$lone przecieciem przedtuzen linii SE i RC.
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Analogicznie mozna bilansowaé pierwszy stopien ekstrakcji
S = E2=E1+R1 [4-312]

gdzie E2— roztwor doptywajacy ze stopnia drugiego, a Rt — rafinat opu-
szczajacy stopien pierwszy. Roztwory E i Rt sg w rownowadze.

I w tym przypadku mozna postuzy¢ sie roztworem urojonym O — dla
dwustopniowego przeprowadzenia procesu

S= O+E
0+E2=R1 [4-313]
S-{-E2 —RMAE

Rownanie opisujace powstawanie roztworu jest identyczne z odpowiednim
réwnaniem dla catej baterii, stad wniosek, ze chodzi tu o ten sam roztwar
urojony.

Stan roztworu Rxmozna znalezé z potozenia cieciwy réwnowagi prze-
chodzacej przez punkt E. Z rdwnania opisujgcego zanik roztworu urojo-

B

nego O wynika, ze przedtuzenie linii prostej przechodzacej przez punk-
ty O i Rx musi wyznaczy¢ punkt E2 (rys. 4-105). Prowadzgc przez punkt
ten cieciwe réGwnowagi, otrzymamy stan na stopniu drugim.

Analogiczne rozumowanie dla odcinka baterii obejmujgcej 2 stopnie
ekstrakcyjne wskazuje, ze linia prosta przechodzgca przez punkty O i R2
da potozenie punktu E$, a wiec wyznacza stan stopnia trzeciego. W ten
spos6b mozna graficznie oznacza¢ stany na kolejnych stopniach, az doj-
dziemy do sktadu Rn odpowiadajgcego wymaganiom sktadu ostatniego ra-
finatu R. W ten sposdb okre$lamy liczby stopni przeciwpradu.

4.45. Dyskusja ekstrakcji przeciwpragdowej

Z rozwazan poprzednich wynika, ze dowolny promien wyprowadzony
z punktu operacyjnego O (rys. 4-106) na przecieciu z obu gateziami krzy-
wej granicznej wyznacza sktady obu faz (ekstraktowej En i rafinatowej
Rntl miedzy stopniami ekstrakcyjnymi, a wiec witasciwie podaje wspoét-
rzedne linii operacyjnej (analogicznie jak w rektyfikacji). Wspdtrzedne te
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mozna przenie$¢ na wykres prostokatny (x, y), gdzie x i y — zawartoSci
sktadnika ekstrahowanego B w rafinacie i ekstrakcie. Na wykresie tym
mozna tez przedstawic¢ linie rownowagi. Analogicznie jak dla rektyfikacji
réwniez i tu schodki wykre$lane miedzy liniami bedg wyznacza¢ stopnie
teoretyczne ekstrakcji.

Nalezy teraz zwrdéci¢ uwage, ze zaleznie od stosunku rozpuszczalnika
do suréwki C/S punkt operacyjny moze leze¢ po lewej lub po prawej stro-

Rys. 4-107. Dyskusja ekstrakcji przeciwpradowej

nie wykresu tréjkatnego (rys. 4-107) albo tez moze by¢ nieskofczenie od-
legty (co nie stwarza trudnosci, gdyz linie z punktu O beda wtedy row-
nolegte).

Stosunek rozpuszczalnika do suréwki C/S nie moze by¢ dowolny, ale
musi by¢ wiekszy od pewnego minimum. Minimum to wystapi woéwczas,
gdy w zakresie na interesujgcych stezen jeden z promieni operacyjnych po-
kryje sie z cieciwg rownowagi. Zachodzi rdwniez nieskonczone zageszcze-
nie stopni w bliskos$ci tej cieciwy. Minimum to mozna okresla¢ z granicz-
nego potozenia punktu operacyjnego O.
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Przy ustalonym skiadzie rafinatu badamy przeciecia przedtuzenia linii
RC (rys. 4-108) z przedtuzeniami cieciw rdwnowagi. Najbardziej odlegty
punkt przecie¢ Omwyznacza stan graniczny. Stad znajac wymagania wzgle-
dem rafinatu R, z reguly dzwigni mozna znalez¢é minimalny stosunek
(CIS)m. Na wykresie {a, y) stan graniczny odpowiada stycznosci linii row-

Rys. 4-108. Stany graniczne dla ekstrakcji przeciwpradowej

nowagi i linii operacyjnej. Punkt styczno$ci odpowiada tej cieciwie linii
réwnowagi AA', ktora pokrywa sie z promieniem wychodzacym z punk-
tu Om. Oczywiscie, styczno$¢ ta (lub pokrycie cieciwy z promieniem) nie
musi wystapi¢ w $rodku linii operacyjnej. Minimalnemu stosunkowi CIS
wedtug reguty dzwigni (przy znanym R) odpowiada najbogatszy ekstrakt.
Dla realnego stosunku C/S > (C/S)min punkt operacyjny O bedzie dalej od-
legly, a ekstrakt musi by¢ stabszy od granicznego. Okazuje sie jednak, ze
stosunek C/S nie moze by¢ dowolnie duzy, ze wzrostem jego bowiem male-
je ilos¢ otrzymanego rafinatu (reguta dzwigni). Stan graniczny bedzie miat
miejsce wtedy, gdy ilos¢ rafinatu R spadnie do zera, czyli ze stosuje sie tak
duzg ilos¢ rozpuszczalnika C, ze po zmieszaniu z surowkg S powstaje roz-
twar jednofazowy (rys. 4-109). Bedzie to miato miejsce wéwczas, gdy punkt
operacyjny O, zblizajac sie z prawej strony, pokryje sie z punktem C od-
powiadajacym rozpuszczalnikowi. Wtedy punkt M odpowiadajgcy miesza-
ninie S i C pokrywnra sie z punktem E (ekstrakt). Stad tez wynika, ze po

B
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zmieszaniu otrzymuje sie tylko ekstrakt. Maksymalnemu temu stosunkowi
odpowiada minimalna liczba stopni przeciwpragdowych oraz najubozszy eks-
trakt. A wiec stosunek C/S odpowiada powrotowi przy rektyfikacji lub
Scislej stosunkowi oparow do cieczy w dolnej czesci kolumny rektyfika-
cyjnej.

W procesie ekstrakcji przeciwpragdowej stosuje sie zwykle regeneracje
rozpuszczalnika przez oddestylowanie go w kolumnach rektyfikacyjnych
(ryS>4-110). Sktad czystego ekstraktu E' (nie zawierajgcego C) mozna zna-

Ekstrakt
E
Suréwka
1.
y
tz R
td C

Rys. 4-110. Regeneracja rozpuszczalnika

Rys. 4-111. Obliczanie

ekstrakcji  przeciwpra-

dowej na wykresie zmo-
dyfikowanym

lez¢ wedtug linii prostej przez przedtuzenie prostej CE. Analogicznie, prze-
dtuzajgc odcinek CR, znajdziemy skiad czystego rafinatu R'. Reguta dzwig-
ni umozliwia ustalenie ilosci tych faz, a stad i petnego bilansu materia-

towego.
Obliczenie ekstrakcji przeciwpragdowej mozna tez przeprowadzi¢ na

wykresie prostokgtnym (rys. 4-111). Suréwke przedstawia punkt S na
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osi B/(A+B). Znajac za$ stosunek C/S, znajdziemy punkt M odpowiadaja-
cy mieszaninie tej surowki i rozpuszczalnika. Rozpuszczalnik symbolizuje
punkt nieskonczenie odlegty od tej osi. Bilans materiatowy, podobnie jak
na wykresie tréjkagtnym, na zasadzie reguty linii prostej daje zwigzek
miedzy ekstraktem E i rafinatem R. Punkt operacyjny O lezy na prze-
cieciu linii przechodzacej przez punkty Si £ oraz R i C (w nieskonczonej
odlegtosci). Znajac cieciwy réwnowagi (podobnie jak na wykresie trojkat-
nym) i kre$lac promienie z punktu operacyjnego, znajdziemy sktady faz
na kolejnych stopniach przeciwpradu.

Pewnym ulepszeniem tego procesu jest zastosowanie czeSciowego za-
wracania rafinatu (rys. 4-112). Jezeli zawr6cimy cze$¢ rafinatu R i doia-
czymy go do rozpuszczalnika C, tak aby punkt odpowiadajacy sktadowi

Rys. 4-112. Ekstrakcja z czeSciowym zawracaniem rafinatu

mieszaniny K znalazt sie na krzywej granicznej, wowczas stan faz opu-
szczajacych najnizszy stopien bedzie miat ten sam charakter jak w proce-
sie bez zawracania rafinatu (przeptywy obu faz odpowiadajg sktadom wy-
razonym przez linie graniczng). Dzieki temu nie zajdg zmiany skfadéw na
stopniach ekstrakcyjnych, a zmieni sie tylko ogélny bilans. Mianowicie
zmaleje ilo$¢ rafinatu odprowadzanego do regeneracji rozpuszczalnika, co
oznacza pewng korzys¢ ekonomiczna.

4.4.6. Ekstrakcja z zastosowaniem powrotu

Zwiekszenie liczby stopni w baterii ekstrakcyjnej pozwala dowolnie
zwieksza¢ czystos¢ rafinatu, natomiast sktad ekstraktu pozostaje dos¢ bli-
sko zwigzany ze sktadem suréwki. Jest tu sytuacja analogiczna jak w dolnej
czesci kolumny rektyfikacyjnej, gdzie opary opuszczajace potke zasilana
maja sktad zwigzany ze sktadem suréwki. Aby wzbogaci¢ sktad ekstraktu,
nalezy dobudowa¢ dodatkowa baterie ekstraktorow (analogicznie do gor-
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nej czesci kolumny rektyfikacyjnej), jak przedstawiono na rys. 4-113. Z tej
dodatkowej czesci odchodzi bogaty ekstrakt, natomiast zasilanie tej czesci
odbywa sie przez zawrocenie do baterii czesci oczyszczonego ekstraktu
(analogicznie do czeSciowej deflegmacji lub koncepcji powrotu w rektyfi-
kacji).

Wezmy pod uwage bilans kolumny destylacyjnej do oczyszczenia eks-
traktu, wspotpracujacej z baterig ekstrakcyjng

El= F+C = RO+E+C = RO+(E, C) [4-314]

gdzie Et — surowy ekstrakt opuszczajacy baterie, E — ekstrakt czysty od-
prowadzany, RO — ekstrakt czysty zawracany (E, C) — tgczna suma roz-

E. I Ekstrakt
Suréwka
Rys. 4-113. Ekstrakcja z zasto-
sowaniem powrotu ekstraktu

. Rozpuszczalnik
Rafinat

VAN o

puszczalnika i ekstraktu czystego odprowadzonego. Warto$¢ RJEXto usta-
lony powrét.

Z reguty dzwigni otrzymamy zaleznos¢

X = [4-315)

gdzie wedtug rys. 4-114 punkt 2 oznacza skiad czystego ekstraktu (f?0, E,

F), a 1 — sktad sumy (E, C). Znajac powrét (Ro/EJ mozna stad znalez¢ po-
tozenie punktu 1 (skfad E, C).

Wezmy teraz pod uwage bilans ?i-stopni odcinka ,,gornej” czesci ba-
terii

E,H = C) [4-316]

Wedtug reguty linii prostej promien przechodzacy przez punkt 1 (skfad

E, C) przecina krzywe graniczne w punktach odpowiadajacych sktadom Rn
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i Entl, czyli fazom miedzy n-tym i (n+l)-stopniom. A wiec podaje wspot-
rzedne linii operacyjnej dla ,,gérnej” czesci baterii. Po znalezieniu punktu
1 wykre$lamy z niego pek promieni az do sktadu suréwki S. Punkt opera-
cyjny i promienie dla ,,dolnej” czesci baterii znajdziemy w znany sposob.

Rys. 4-114. Bilans procesu z powrotem ekstraktu

Rys. 4-115. Obliczanie procesu z powrotem ekstraktu

Obliczenie liczby stopni w kazdej z cze$ci baterii odbywa sie opisanym
poprzednio sposobem (rys. 4-115).

Dyskusja wykazuje tez wystgpienie minimum powrotu, ktéry miec
bedzie miejsce wowczas, gdy ktdry$ z promieni z punktu 1 pokryje sie
z cieciwa réwnowagi. Stanowi temu odpowiada graniczne potozenie punk-

tu 1, ktére mozna ustali¢ analogicznie jak przy okresleniu granicznej war-
tosci C/S w baterii bez powrotu.

4.47. Zasilanie baterii dwiema suréwkami

Jezeli dysponuje sie dwiema suréwkami S i F o réznych stezeniach,
woczas nie jest celowe ich mieszanie przed procesem, gdyz oznacza to stra-
te uprzednio dokonanego czesciowego rozdziatu. Najlepiej zasila¢ bardziej
stezong surowkg S jeden koniec baterii, a suréwka bardziej rozcieficzong
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F — jeden ze stopni posrednich (rys. 4-116). Ogdlny bilans suréwek przed-
stawia réwnanie
F+S =G [4-317]

ktére przy pomocy reguty dzwigni umozliwia ustalenie potozenia punktu
G na wykresie. Bilans sumaryczny procesu ekstrakcji odpowiada rownaniu

G+C = E+R [4-318]
gdzie C — ilo$¢ rozpuszczalnika, E — ostatecznego ekstraktu, R — osta-
tecznego rafinatu. Znajac stosunek G/C mozna ustali¢ punkt operacyjny M,

Rys. 4-116. Zasilanie dwiema surowkami ekstrakcyjnymi

a stad — jezeli znamy stan ekstraktu — okreslimy stan rafinatu (lub od-
wrotnie). A wiec bilans ogo6lny jest analogiczny jak przy poprzednio roz-
patrywanej zwyktej ekstrakcji przeciwpradowej.

Rozpatrywany bilans rzeczywisty mozna jednak zastgpi¢ bilansem pro-
cesu fikcyjnego. A mianowicie, rozt6zmy stabszg suréwke F na dwa fik-
cyjne roztwory O i O'

F=0+0 [4-319]

Roztwor O jest tak dobrany, aby mozna go byto catkowicie zuzyé
przez zmieszanie z rozpuszczalnikiem, otrzymujac rafinat

0+C=K [4-320]
Analogicznie rozwdr O' po zmieszaniu z suréwka S da ekstrakt E
0'+S =E [4-321]

Taki dob6r warunkéwT czyni proces fikcyjny roéwnoznaczny bilansowi
z procesem rzeczywistym. Zsumowanie bowiem trzech ostatnich réwnan
daje w wyniku rownanie bilansowre dla procesu rzeczywistego [4-318]. Zau-
wazmy ponadto, ze z rownania tego oraz zaleznosci [4-193] wynika zwigzek

G=E+0O [4-322]
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Z podanych réwnan [4-319] i [4-321] wynika, ze punkt O lezy na przecie-
ciu przedtuzen prostych RC oraz GE.

Z rownan za$ [4-318] i [4-320] wnioskujemy, ze punkt O' lezy na prze-
cieciu przedtuzen prostych SE oraz OF. Mamy wiec mozliwo$¢ ustalenia
punktow operacyjnych Oi O

Analogicznie mozna zbilansowa¢ skrajny odcinek czesci rafinujgcej
baterii (rys. 4-116). Bilans rzeczywisty oznacza rownanie

Rmtl+C = En+R [4-323]

gdzie Rl i En— rafinat i ekstrakt w przekroju miedzy n-tym oraz (n+1)-
-szym stopniem baterii liczonym od konca baterii. Uwzgledniajgc zaleznos$¢

[4-320], otrzymamy stad h~-B.H-0 [4-324]

Wynika stad, ze przeciecie promienia wychodzgcego z punktu operacyjne-
go O z obu gateziami krzywej granicznej daje wspdtrzedng linii operacyj-
nej dla czesci rafinujgcej baterii.

Analogicznie bilans odcinka cze$ci ekstrahujacej (rys. 4-116) daje row-

name S+E,,¥l= Rm+E [4-325]
Po uwzglednieniu [4-321] mamy stad

Emil= Rm+0' [4-326]
A wiec promien wychodzacy z drugiego punktu operacyjnego O' przecina
gatezie krzywej granicznej w punktach oznaczajagcych wspotrzedne linii
operacyjnej dla czesci ekstrahujacej baterii. Przeniesienie tych wspotrzed-
nych na wykres (x, y) i wyznaczanie liczby stopni rozdziatlu odbywa sie
w ten sam sposob jak dla zwyktej ekstrakcji przeciwpragdowej.

4.4.8. Ekstrakcja selektywna

W przypadku gdy suréwka zawiera dwa sktadniki rozpuszczone A i B,
celem ekstrakcji jest ich rozdzielenie. Proces prowadzi sie wedtug sche-
matu podanego na rys. 4-117. Surowka (roztwér wodny A i B) doprowadza
sie posrodku baterii. W czesci ,,dolnej” ekstrahujgcej, doprowadza sie roz-
puszczalnik organiczny O selektywnie dzialajacy na A. Baterie opuszcza
roztwor wodny bogaty w B. Do drugiego konca baterii (czes¢ myjaca) do-
prowadza sie wode W. W tej czesci sktadnik B czeSciowo wymyty rozpu-
szczalnikiem organicznym przechodzi do strumienia wodnego.

Bilans odcinka czesci myjacej przedstawia réwnanie

Oy = Oyl+Wx [4-327]
gdzie x, y — zawarto$¢ sktadnika A w strumieniu wodnym (x) i organicz-
nym (y).

Stad otrzymujemy rownanie linii operacyjnej dla cieczy myjacej

W ’
y =-Q-x+yl [4-328]
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gdzie y+ — zawarto$¢ A w ekstrakcie organicznym. RAdwnaniu temu odpo-
wiada linia prosta o nachyleniu W/O réwnym stosunkowi doprowadzanej
wody myjacej W do rozpuszczalnika organicznego O i przecinajgca oS y

Wi iGA
-4 - —
r\

Rys. 4-117. Proces ekstrakcji selekcyjnej
w punkcie 1. Analogicznie mozna utozy¢ bilans sktadnika A w odcinku
czesci ekstrahujgcej baterii
Wdx = Oy + Wdxi [4-329]

gdzie Wd — przetyw wody w tej czesci baterii. llosci W i Wd sg zwigzane
zaleznoscia

Wd= W+S ' [4-330]
gdzie S — ilos¢ wody w suréwce. Stad otrzymuje sie rownanie linii opera-
cyjnej w tej czesci baterii

y=~(x~xi [4-331]

Odpowiada temu linia prosta o nachyleniu Wd/0 i przecinajgca 0$ x
w punkcie 4.

Réwnanie bilansu catej baterii ma posta¢
Sxs=W dxi+Oyl [4-332]

Rozwigzujac ze sobg dwa rownania linii operacyjnych przy uwzgled-
nieniu zaleznosci miedzy W i Wd oraz bilansu catej baterii, otrzymamy
X = XS, a wiec obie linie operacyjne przecinajg sie w punkcie odpowia-
dajacym sktadowi suréwki.
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0o ile potozenie punktéw 1 i 4 obu linii operacyjnych jest okre$lone,
zatozeniami poczatkowymi, o tyle nie znamy punktéw 2 i 3 tych linii.
Stwierdzi¢ tylko mozna, ze musi by¢ y2- y$ (sktad fazy organicznej nie
ulega zmianie przy przejsciu z jednej do drugiej czesci baterii). Usytuo-
wanie punktéw 2 i 3 wyniknie dopiero z obliczen stopni. Zaktadajac, ze
rozpuszczalno$¢ A nie zalezy od zawarto$ci B w ukladzie, mozna na takim
wykresie przedstawi¢ linie réwnowagi. Nastepnie wedlug znanej zasady
mozna narysowac schodki miedzy liniami operacyjnymi rownowagi.

Wyniki zaleznosci sktadow od numeru pdtki w jednej i drugiej czesci
baterii mozna przedstawi¢ na wykresie dla sktadnika A (rys. 4-118). Ana-

m Rys. 4-118. Obliczanie
ekstrakcji selekcyjnej

logiczng procedure prowadzimy dla skfadnika B w oparciu o dane rozpu-
szczalnosci tego sktadnika (osobny wykres tego typu). Rozwigzanie polega
na znalezieniu takiego numeru potki w jednej i w drugiej czesci baterii,
gdzie zaréwno dla A jak i B bedzie y2—y$ Oznacza to znalezienie prze-
krojow 2 i 3, a stad wynika liczba stopni w kazdej czesci tej baterii.

4.4.9. Lugowanie ciat statych

tugowanie ciat statych polega na ekstrahowaniu rozpuszczalnikiem C
sktadnika B (cieklego lub stalego) zawartego w statej fazie A (nosnik).
W tym przypadku jednak po osiggnieciu réwnowagi otrzymuje sie roztwor
sktadnika B w C, czemu odpowiadajg punkty na linii BC (rys. 4-119).

Druga ,,faza” jest porowaty uktad nosnika zawierajgcego w tych po-
rach roztwér B i C o tym samym skiadzie jak to przedstawiono na rys.
4-119. Skiad tej porowatej ,fazy” przedstawia linia DE, sktady za$ wy-
tugowanego roztworu lezg na boku BC. Cieciwy rownowagi sg promienia-
mi wychodzacymi z punktu A, gdyz skfad roztworu nad ciatem statym jest
taki sam jak w porach ciata statego. W przypadku gdy sktadnik ekstraho-
wany B jest tez ciatem statym, wystepuja ograniczenia linii AF (gdzie F -
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sktad roztworu nasyconego B w rozpuszczalniku C). Przebieg krzywej
»pseudogranicznej” BE zalezy od porowatosci nosnika A oraz od wielu pa-
rametrow natury hydromechanicznej i jest wyznaczany dosSwiadczalnie.

Przebieg procesu tugowania mozna rozwigzaé graficznie na podobnym
wykresie jak dla zwyklej ekstrakcji (rys. 4-120). Przy matej iloSci rozpu-
szczalnika (a) otrzymuje sie mieszanine ztozong z fazy ciektej, czyli roz-
tworu nasyconego E oraz mieszaniny G ztozonej z dwoéch faz statych czesci
surowej (rudy) S, oraz ze ztoza z zawartym w jego porach roztworem na-
syconym R. Reguta dzwigni pozwala znalez¢ ilosci tych faz. Przy wiekszej

Rys. 4-119. Réwnowaga przy tugowaniu

Rys. 4-120. Bilans procesu tugowania

ilosci rozpuszczalnika (b) nastepuje catkowite rozpuszczenie sktadnika tu-
gowanego. Postac statg ma tylko ztoze z zawartym w jego porach roztwo-
rem R. Drugim produktem jest ekstrakt E (roztwdr nienasycony).
Lugowanie stopniowane prowadzi sie w bateriach (rys. 4-121). Zbior-
nik tej baterii zatadowany jest fazg stata, przez ktdrg przeptywa rozpu-

£

Przewdd z przeptywem -------Przewody wdanej chwili pasie
Zawor zamkniety -= - Zawor otwarty

Rys. 4-121. Schemat tugowania przeciwpragdowego
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szczalnik C. Zasada przeciwpradu jest zachowana nie przez kiopotliwy
ruch ciata statego, lecz przez stopniowe przetgczanie zaworami miejsc wlo-
tu rozpuszczalnika i odbioru ekstraktu. Jednoczesnie wytgczone sg 2 zbior-
niki: tadowany i wytadowany. Po pewnym czasie przetgcza sie wlot roz-
puszczalnika do zatadowanego aparatu. Jednocze$nie przesuwa sie miej-
sce odbioru ekstraktu. W ten sposob uzyskuje sie taki efekt, jakby faza
stata poruszata sie przeciwpragdowo, stopniowo wzgledem cieczy.

Jedng faze stanowi ptynacy roztwér, a drugg jest ciato state wraz
z cieczg nieruchomg zawartg w jego porach. Jezeli uda sie nam okresli¢
zawarto$é tej cieczy martwej i jej sktad, woéwczas otrzymamy znany wy-
kres ,réwnowagi” (rys. 4-122). Skiady takiej ,fazy” statej podaje krzywa

B

FG, skiady za$ roztworu bedacego w rownowadze z nig — odcinek CN
(N — skiad roztworu nasyconego). Réwniez w porach jest zawarty ten
sam roztwor, wiec odcinki wskazujgce rownowage miedzy roztworem i fazg
staty sg przedtuzeniem promieni z punktu A, miedzy liniami GF i NC.
Rozwigzanie liczby stopni jest dalej analogiczne jak dla ekstrakcji
ciecz-ciecz. Znajgc stosunek ilosci surowki S i jej skilad, do uzytego roz-
puszczalnika, przy pomocy reguty dzwigni okreslimy punkt M. Dalej majac
wymagania co do ekstraktu (lub rafinatu R), przy pomocy reguty linii pro-
stej znajdziemy punkt R. Nastepnie wedlug znanego sposobu znajdziemy
punkt operacyjny O. Dalej prowadzac promieh z tego punktu podobnie

jak dla ekstrakcji ciecz-ciecz, znajdziemy kolejno stany w stopniach eks-
trakcyjnych.

4.5. Procesy stopniowane wielosktadnikowe

4.5.1. Rektyfikacja wielosktadnikowa

Rozdzielenie roztworu rc-sktadnikow#®go na n dowolnie czystych sktad-
nikow’ wymaga stosowania (n—1) kolumn. Mozna przy tym #agczy¢ je w r6z-
ny sposob. Najprostszy z nich (rys. 4-123a) to uktad frakcjonowania ,,rzu-
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towego”, w ktérym odbiera sie z deflegmatorow skiadniki w kolejnosci
odpowiadajgcej ich wiekszej lotnosci (A, B, ..); im mniej lotny sktadnik,
tym dtuzej przebywa w uktadzie, co jest niedogodne, bo naraza go na roz-

ktad termiczny. Odbierane gdrg destylaty sg wolne od zanieczyszczen me-
chanicznych.

Inny uktad (rys. 4-123b), zwany odparowaniem ,,frakcyjnym”, znamio-
nuje odbiér sktadnikéw w kolejnosci odpowiadajgcej ich nielotnosci (D,

b)

0oJ ru =3ul EEhJi

(ABAD) (ABAD)

Wi W W w - w

Rys. 4-123. Proste uktady wielokolumnowe

C, ..) co zmniejsza ryzyko rozktadu wrazliwych na temperature mniej lot-
nych sktadnikéw.

Mozliwe sg tez uktady kombinowane, jak to przedstawiono na rys.
4-124a, gdzie naprzdd odbiera sie sktadnik najmniej lotny (najbardziej
narazony), a potem bardziej lotne. Wreszcie spotyka sie tez uktad przeciw-
pradowy (rys. 4-124b), zwany skraplaniem frakcyjnym, gdzie stosuje sie
deflegmator tylko na kolumnie ostatniej, a zasilanie kolumn pozostatych

9 B

(A,BAD) (A,BAD)

0 -
W Wi w m. Wi Gt H

fi?

Rys. 4-124. Kombinowane uktady wielokolumnowe
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odbywa sie przy zastosowaniu czesci cieczy wyczerpanych z kolumn po-
przednich. Opary z danej kolumny stanowig surowke (gazowg) dla kolum-
ny nastepnej. Przeptywy faz w kazdej z kolumn sg tu wzajemnie powig-
zane. Zaletg tego ukladu przeciwpragdowego sg pewne korzysci cieplne.

Wezmy pod uwage jedng kolumne, do ktorej doptywa suréwka wielo-
sktadnikowa ztozona ze sktadnikéw A, B, C, D, E, F, G, o coraz malejacej
lotnosci (rys. 4-125). W destylacie wystepujg sktadniki: A, B, C, D, E,
a pozostatych tj. F, G, praktycznie juz nie ma. Ostatni najmniej lotny sktad-
nik, w tym przypadku E, ktérego obecnos¢ w granicach normy (np. 0,1%)

(a,b,c,d.e) L
) Rys. 4-125. Definicje
C ~ kluczowy lekki

AB,C,D,EF.G E-kluczowy ciezki sktadnikow  kluczowych

A,B— w catosci
do destylacji D
F,G— w catoéci do cie-
czy wyczerpanej IV

.. w
iwi  CDEFG

mozna jeszcze stwierdzi¢ w destylacie, jest okre$lany mianem ,ciezkiego
sktadnika kluczowego”. Natomiast w cieczy wyczerpanej wystepujg sktad-
niki: C, D, E, F, G, a pozostatych, tj. A i B, jako bardzo lotnych juz tam
nie ma. Najbardziej lotny skiadnik wystepujacy w ilosci ,,uchwytnej”
w cieczy wyczerpanej (np. w granicach normy 0,1%) jest okreslany mia-
nem ,lekkiego sktadnika kluczowego”. Tak wiec do destylatu przechodzg
w catosci sktadniki A, B lotniejsze od ,lekkiego skiadnika kluczowego” C,
a do cieczy wyczerpanej przechodzag w catosci sktadniki F, G — mniej lot-
ne od ,ciezkiego sktadnika kluczowego” E.

Charakterystyczne dla kazdego rozdziatu wielosktadnikowego jest to,
ze nie mozna zatozy¢ petnego sktadu produktow rozdziatu dla danej suréw-
ki, np. petnego sktadu destylatu (w przeciwienstwie do rektyfikacji dwu-
sktadnikowej). Mozna jedynie zatozy¢é zawarto$¢ ciezkiego sktadnika klu-
czowego w destylacie i lekkiego sktadnika kluczowego w cieczy wyczer-
panej. Zawartosci sktadnikow pozostatych sg zalezne od ich lotnosci i od
liczby stopni (potek), a wiec jest to problem uwiktany. Doktadne okreSle-
nie petnych sktaddw produktéw rozdziatu stanowi w procesie rektyfikacji
wielosktadnikowej odrebny, czesto dos¢ trudny problem.

Poniewaz obliczenia liczby potek wymagajg z kolei znajomosci petnego
sktadu destylatu (a stad i cieczy wyczerpanej), trzeba stosowa¢ metode
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préb i btedéw, a wiec szacunkowo przyjaé ten sktad i w wyniku uzyska-
nych obliczeh sprawdzi¢ p6zZniej stuszno$¢ tego typu zatozenia.

W metodzie tej duze utatwienie moze da¢ empiryczna reguta Hengste-
becka (3), ktora stwierdza, ze dla kazdego ze sktadnikéw suréwki wielo-
sktadnikowej aktualna jest zalezno$¢ typu nastepujgcego:

Dx
lgW = A*+B [4'333]

gdzie state A i B sg te same dla wszystkich skfadnikéw, natomiast a ozna-
cza lotno$¢ wzgledng danego sktadnika, Dx£>— jego ilos¢ w destylacie,

Wxw — w cieczy wyczerpanej. Dla kazdego tez sktadnika obowiazuje
ogdlne rdwnanie bilansowe

SZ = Dxd+ W xiv [4-334]
Stad wynika rownanie:.

lg" F ~ r = Aa+B '4-3351

Znajac ilo$¢ surowki S, zawartos¢ kazdego skiadnika w niej z oraz
zawarto$ci w destylacie sktadnikéw kluczowych xD, mozna znalez¢ (metodg
prob i btedow) — przy zalozonej ilosci destylatu D — state A i B. Nastep-
nie analogicznie dla sktadnikow pozostatych na podstawie tego réwnania
okresli sie ich zawartosci xDi w destylacie. Kryterium sprawdzajacym ite-
racji bedzie sprawdzenie, czy 2xDi — 1.

Po takim uzyskaniu przyblizonych (w niektérych problemach wystar-
czajacych) sktadow destylatu, a wiec z bilansu ogélnego kolumny dla kaz-
dego sktadnika rowniez i sktadu cieczy wyczerpanej — analogicznie jak
w destylacji dwusktadnikowej — nalezy okre$li¢ minimum powrotu oraz
minimum liczby potek.

4.5.2. Minimum powrotu (minimum pétek) przy rektyfikacji wielosktadni-
kowej

Znalezienie minimum powrotu w przypadku destylacji wielosktadni-
kowej jest trudniejsze niz w przypadku dwusktadnikowej. W procesie bo-
wiem z sur6wka dwusktadnikowa przy powrocie minimalnym wystepuje
asymptotyczne zageszczenie sie schodkdéw na wykresie przy potce zasila-
nej, czyli inaczej sktady faz na potce zasilanej sa niemal identyczne ze
sktadami na potce wyzszej. W przypadku za$ destylacji wielosktadnikowej
nie musi to obowigzywac; moze sie zdarzy¢ bowiem, ze w suréwce bedzie
zawarty mato lotny sktadnik, ktdry nie wystapi w gérnej czesci kolumny,
a wiec i na potce potozonej nad potka zasilang. Stad sktady na pdtce zasi-
lanej i na sgsiedniej wyzszej mogg sie znacznie rozni¢. To skomplikowane
zagadnienie zostalo rozwigzane matematycznie przez Gillilanda (3), ktdry
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podat szereg rownan do$¢ skomplikowanych i wymagajgcych stosowania
w ogélnym przypadku dowolnej suréwki metody préb i btedéw, a ograni-
czonych zreszta do przeptywéw réwnomolowych.

W najczeSciej spotykanym przypadku zasilania surowka w postaci
cieczy wrzacej, a stad jednakowych przeptywéw pary w goérnej i dolnej
czesci kolumny, mozna wyeliminowa¢ konieczno$¢ stosowania metody prob
i btedow i uprosci¢ wymienione réwnania. Oznaczmy przez: x$, xD, xw za-
wartosci lekkiego sktadnika kluczowego w odpowiednich frakcjach (su-
réwece, destylacie i w cieczy 'wyczerpanej), a przez: x's, XOF Xw — zawartosci
ciezkiego sktadnika kluczowego. Nastepnie oznaczmy przez a — lotnos¢
wzgledng lekkiego sktadnika kluczowego wzgledem ciezkiego, przez aL —
lotnosci wzgledne sktadnikow lotniejszych od lekkiego skitadnika kluczo-
wego (wzgledem ciezkiego sktadnika kluczowego), przez xLn — zawartos¢
tych sktadnikéw w destylacie i wreszcie przez ac — lotnosci wzgledne
sktadnikéw mniej lotnych od ciezkiego sktadnika kluczowego (wzgledem
ciezkiego sktadnika kluczowego) oraz przez xcW— zawartosci tych sktadni-
kéw w cieczy wyczerpanej. Omawiane rownanie bedzie miato wowczas
postaé

-B/n-l']-: \I)\(yp x$ )(yp Xr
LV “0% V MM id )
T s W Xj aL—l [4-336]

Rownania tego typu sg ktopotliwe w zastosowaniach, skad wynika uzy-
teczno$¢ réwnan mniej Scistych, lecz prostszych. Przyktadem moze by¢ me-
toda empiryczna Underwooda (3), zaktadajgca stato$¢ lotnosci wzglednej
kazdego sktadnika w catej kolumnie. Wedtug niej minimalny powr6t moz-
na okres$li¢ z rownania

Po Wl aroyy W oevee ] 1 am@n 0 Higen,
SA - yy <B—(y <0~ 6 ilji  <xi~&

LotnoSci wzgledne sktadnikéw aA, aB, ... ansg odniesione do jednego ze
sktadnikéw, np. ciezkiego sktadnika kluczowego. Przez xDA xDB, .., XQn
oznaczono zawartosci skladnikow w destylacie otrzymanym przy Rmin,
a wiec z gory nie znane. Jednakze z dopuszczalnym btedem mozna tu wsta-
wié wartosSci xd; mozliwe do obliczenia z rdwnania Fenskiego dla mini-
mum potek i nieskofAczonego powrotu.

Wyraz 0 w powyzszym wyrazeniu stanowi pierwiastek réwnania

- jokL + X + ,=1ip ™ 3381
<*A~® «B* 0 © 1+P 14
W wyrazeniu tym XSB, ... X1 oznaczajg zawartosci kolejnych skiad-

nikow’ w suréwce, p — analogicznie jak przy destylacji dwusktadnikowej
[4-34] — wzgledng réznice molowych przeptywéw cieczy w gdrnej i dolnej

454



czesci kolumny: (L Ld)/S. Wyraz ten oblicza sie tak samo jak i dla desty-
lacji dwusktadnikowej [4-36] przy pomocy entalpii suréwki is oraz entalpii

i" i cieczy i' na potce zasilanej: (is— i').

Rownanie ostatnie moze mie¢ szereg pierwiastkdw, ale okazuje sie, ze
przy powrocie minimalnym wystepuje jeden wspdlny pierwiastek lezagcy
w przedziale miedzy lotnosciami sktadnika kluczowego lekkiego i ciezkiego.
Jezeli lotnoSci sktadnikow a odnosiliSmy do tego ciezkiego sktadnika klu-
czowego, wowczas 6 bedzie zawarte w przedziale 1 < 0 < a, gdzie przez
a oznaczono lotnosci wzgledne sktadnika lekkiego kluczowego wzgledem

ciezkiego. Pewng modyfikacjg moze tu by¢ uproszczone réwnanie Under-
wooda

[4-339]

W literaturze (3) mozna tez znalez¢ szereg innych rownan, na ogot
bardziej skomplikowanych.

Przy pomocy ustalonych zawartosci sktadnikow kluczowych w desty-
lacie [xD, XD oraz w cieczy wyczerpanej (xw,xw) mozna okre$li¢ minimum
liczby pdtek. Opieramy sie tu na rdwnaniu Fenskego [4-66], kt6rego wy-
wad przy pomocy sktadnikéw kluczowych jest taki sam jak dla uktadéw
dwusktadnikowych. Réwnanie to w rozpatrywanym przypadku bedzie mia-
o postac

nm+ 1 g2 [4-340]

gdzie a oznacza S$rednig (dla catej kolumny) lotno$¢ wzgledng lekkiego
sktadnika kluczowego wzgledem skiadnika ciezkiego. Zwykle znana jest
lotno$¢ wzgledna w warunkach panujacych w deflegmatorze  oraz w wa-
runkach panujgcych w kotle <v. Za sprawno$¢ $rednig mozna wtedy przy-
jac $rednig geometryczng tych wartosci

a —]/ X4)py? [4-341]

Jezeli zastosowany zostat deflegmator czeSciowo skraplajacy, jak wie-

my réwnowazny jednej potce teoretycznej, wowczas po lewej stronie row-
nania Fenskego [4-430] nalezy daé wyraz (n-r2).

4.,5.3. Uproszczony sposéb obliczania poélek

W wielu przypadkach wystarcza szacunkowe okreslenie liczby potek
w kolumnie. Jezeli okre$lony jest minimalny powrdt Rmi minimalna licz-
ba potek nm wowczas mozna oprze¢ sie na uogolnionej (lecz niezbyt do-
ktadnej) funkcji [4-67]

[4-342]
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W przypadku deflegmatora czesciowo skraplajgcego zamiast mianownika
lewej strony réwnania nalezy wstawi¢ (n+ 3). Wykres tej funkcji byt po-
dany na rys. 4-24. Z tego wykresu dla rozpatrywanego przypadku charak-
teryzowanego parametrami Rmi nmmozna okresli¢ zaleznos$¢ liczby poétek
od powrotu n —i(R). Stad dla wybranego powrotu, zwykle ze wzgledow
ekonomicznych ok. 1,5—2,0 razy wyzszego od minimalnego, znajdziemy
liczbe pétek n w calej kolumnie.

Mozliwe jest takze szacunkowe rozdzielenie tej ogdlnej liczby potek
w kolumnie na liczbe w czeSci gbérnej i w czeSci dolnej. Jest to rowno-
znaczne ze znalezieniem numeru poiki zasilanej. Opieramy sie tu na re-
gule Ellisa (3), ktora gtosi, ze stosunek liczby potek w czesci gornej ng do
og0lnej liczby potek w catej kolumnie nie zalezy w przyblizeniu od po-
wrotu. Tak samo bedzie przy powrocie nieskofAczenie wysokim (a wiec
minimum liczby potek) jak i przy dowolnym powrocie skoficzonym

= (-V). [4-343]
\T 1Ro T /i°cbw

W takim razie mozna znalez¢ minimalng liczbe pdtek w gdrnej czesci ko-
lumny (przy nieskoriczonym powrocie) stosujagc wzér Fenske dla sktaddw
destylatu i dla suréwki:

7'

x d 2

lga

Stad, znajac og6lng minimalng liczbe pétek w catej kolumnie, znajdziemy
wg reguty Ellisa stosunek ng/n dla danego, skonczonego powrotu R. Dalej
za$ na zasadzie znajomosci ogdélnej liczby pétek znajdziemy ng, a wiec licz-
be potek w czesci gdrnej a zatem i numer péiki zasilanej.

Bardziej doktadne obliczenia stosunku ng/n umozliwia réwnanie Kirk-
bridge’a

n. W fz
' = _ (3 aE| _
lo gnd 0,206 Ig D\ z vV [4-345]
gdzie nd oznacza liczbe pétek w dowolnej czesci kolumny. Znajac sume

(n&-nd), czyli ogo6lng liczbe poétek n, mozemy okresli¢ zarowno ng, jak
tez nd.

4.5.4. Sciste obliczanie liczby potek przy rektyfikacji

Doktadne obliczanie pétek polega na okre$laniu stanow (temperatur
i stezeh wszystkich sktadnikow) na kolejnych pdtkach. Metoda ta, zwana
metodg ,,z potki na potke”, moze mie¢ charakter graficzny lub numeryczny.
Dogodno$¢ metod numerycznych jest zwigzana z mozliwoscig uzyskania
rozwigzan przy pomocy maszyn cyfrowych. Problem bowiem stanowi przy-
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ktad wielokrotnej metody préb i btedéw stosowanej w szeregu réwnole-
gtych obliczen, odpowiadajacych liczbie sktadnikdw. A wiec jest to typo-
wy przyktad zagadnienia szczegblnie nadajgcego sie do zaprogramowania
na maszynie cyfrowej.

W nastepujacych rozwazaniach rozpatrzymy metode graficzna, traktu-
jac ja jednak jako przejrzysty wzor do organizacji obliczen numerycz-
nych.

Rozpatrzmy jg na przyktadzie uktadu 3-sktadnikowego, gdy wszystkie
sktadniki wystepujg zaréwno w destylacie, jak i w cieczy wyczerpanej
(sktadniki skrajnie lotne sg kluczowymi). Skfad surdéwki jest znany: zA
zB zc i dane zawartoSci jednego skiadnika (kluczowego) w destylacie
iw cieczy wyczerpanej. Aby moc rozpoczac obliczanie, nalezy zatozy¢ peiny
sktad destylatu (np. szacujagc go w przyblizeniu z danych lotnosci sktadni-
kéw i sktadu surowki wedtug poprzednio opisanej metody). Z bilansu ca-
tego procesu wynika wtedy dla kazdego sktadnika skiad cieczy wyczerpa-
nej X WA, Xib, xwe> a réwniez ilosci destylatu D i cieczy wyczerpanej W.

Réwnani linii operacyjnej dla kazdego skiadnika mieé bedzie znang
postaé

_ 4-346
Va= gy q Mg, ) [4-346]
_( R ) 4-347
Vo= i PBF gy VB L4-347]
{ R\ Lt} 4-348
VCZ\{R+|jI*C+|i§+_I e [ ]

A wiec wszystkie linie operacyjne majg to samo nachylenie, co mozna
przedstawi¢ na wykresach — osobnym dla kazdego sktadnika (rys. 4-126).

Rys. 4-126. Wykresy dla rektyfikacji wielosktadnikowej

Linie te przecinajg dwusieczne w punktach x DA x DB, xDC. Lla lotniejszych
sktadnikoéw lezg w gdrnej, a dla mniej lothych — w dolnej czesci wykresu
i pod linig operacyjna.
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Podobnie mozna okres$li¢ réwnanie dla dolnej czesci kolumny

Va = [4-349]
W \

opW F wa [4-350]
w o\

Ve ~ 0 "W ) Xwc [4-351]

Roéwniez te linie maja jednakowe nachylenia i przecinajg dwusieczng
w punktach xwa, xWB, xwc. llos¢ odcieku w dolnej czesci kolumny Od
(w stosunku do ilosci odcieku w gornej czesci kolumny moze by¢ obliczona

podobnie jak dla rektyfikacji dwusktadnikowej ze znajomosci entalpii su-
réwki

Przyjmujac, ze uktad destylowany nie wykazuje odchylen od stanu

doskonatego w cieczy (np. homologi weglowodoréw), réwnowage mozna
przedstawié réwnaniami

YA = k axa [4-353]
yB~ ~bxb [4-354]
yc ~ Kcxc [4-355]

gdzie Ka, Kb, Kc — wspotczynniki rownowagi dla kazdego sktadnika, be-
dace funkcjg cisnienia i temperatury. Cisnienie procesu jest ustalone, ale
nie znamy temperatur na kolejnych pdtkach. Stad na kazdym wykresie

wykreslamy pek linii rownowagi dla kilku temperatur i odpowiadajacych
im whrtosci K.

Nastepnie obieramy przypuszczalng temperature na pierwszej potce t+
i z punktu przeciecia linii operacyjnej (w gornej czesci kolumny) z dwu-
sieczng kreslimy schodek do tej izotermy. Znajdziemy x 1A xIB, xic — skta-
dy odcieku z tej potki dla kazdego sktadnika. Sprawdzamy stuszno$¢ przy-
jetej temperatury, czy = 1. Zwykle jest dopuszczalny btad kilku pro-
cent. W przypadku btedu duzego zaktadamy poprawiong temperature i kon-
strukcje powtarzamy. Nastepnie obieramy przypuszczalng temperature
drugiej potki t2i analogicznie rysujemy schodek, sprawdzajac czy Sx2 = 1,
itd. W ten spos6b rysujemy schodki odpowiadajgce kolejnym potkom.

W ten sposéb kresli sie wszystkie schodki przechodzac z linii gdrnej
czesci kolumny na linie czesci dolnej przy tym samym numerze poiki, ale
niekoniecznie dla wszystkich sktadnikbwTw sgsiedztwie przeciecia sie obu
linii operacyjnych. Zgodno$¢ liczby pétek przy sktadzie cieczy wyczerpanej
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dla kazdego sktadnika stanowi kryterium stusznosci przyjetego sktadu de-
stylatu (metoda prob i btedéw). Sprawa najlepszego wyboru potki zasilanej
stanowi odrebne zagadnienie.

Metoda ta wymaga pewnych uzupetnien w przypadku, gdy przy wiek-
szej liczbie sktadnikdw nie wszystkie sktadniki wystepujg w destylacie oraz
nie wszystkie w cieczy wyczerpanej (wskutek odpowiedniego doboru sktad-
nikow kluczowych). W tym przypadku, zaczynajac od potki zasilanej, ze
znajomosci sktadu suréwki oblicza sie idac w dot lub w gore numer péiki,
gdzie taki sktadnik zanika. Normalnie obliczenie przeprowadza sie teraz
uwzgledniajgc pojawienie sie tego sktadnika na danym numerze poiki.

Jak wspomniano poprzednio zwykle dogodniej jest traktowac¢ wykres
tylko jako pewng pomoc, a sktady na kolejnych pétkach okresla sie z réw-
nan rownowagi i linii operacyjnych przy pomocy rachunku. Otrzymuje sie
zatem szereg tabel liczbowych.

Dla sktadnik6w o $redniej lotnosci moze mie¢ miejsce charakterystycz-
ne przekroczenie przez schodki punktu przeciecia linii operacyjnej dolnej
czesci kolumny z dwusiecznag, co na wykresie sktadnikoéw na kolejnych pot-

Rys. 4-127. Skiady na
kolejnych potkach

Kociot

kach (rys. 4-127) daje charakterystyczne wybrzuszenie krzywej. A wiec na
jednej z nizszych poétek wystepuje maksimum stezenia sktadnikéw o Sred-
niej lotnosci.

Wiasciwy dobo6r potki zasilanej stanowi tu specyficzne zagadnienie.
Przy destylacji dwusktadnikowej przy optymalnym doborze pétki zasilanej
(minimum potek w kolumnie) zawarto$¢ sktadnika na potce zasilanej byta
bliska wspo6trzednym punktu przeciecia sie obu linii operacyjnych. W przy-
padku rektyfikacji wielosktadnikowej to nie obowigzuje i parametry te
mcga sie rézni¢. Natomiast wedtug Gillilanda (3, 14) stosunki zawartosci
sktadnikéw kluczowych w cieczy (xIx') na pétce zasilanej powinny by¢ bli-
skie warto$ci tego stosunku dla punktu przeciecia sie obu linii operacyj-

nych.
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Wspbtrzedng przeciecia sie linii operacyjnych dla danego sktadnika (np.
kluczowego lekkiego) mozna uzyskac przez rozwigzanie uktadu rownan dla
gornej i dolnej czesci i catej kolumny:

Vy = Ox +Dxd [4-356]
Odx = Vdy+W xw [4-357]
Sz = WxwjtDxd [4-358]

W wyniku rozwigzania otrzymuje sie warto$¢ x dla tego punktu przeciecia

X = [4-359]

Analogiczne réwnanie mozna utozy¢ dla sktadnika kluczowego ciezkie-
go x\ Stad stosunek zawartosci tych sktadnikéw odpowiadajacy punktowi
przeciecia sie linii operacyjnych wyniesie

X
; [4-360]

Stosunek V/Vdmoze by¢ okre$lony przy pomocy entalpii suréwki jak przy
destylacji dwusktadnikowej.

Okres$lajgc stosunki x!x' dla kolejnych pétek gérnej czesci kolumny,
mozna stwierdzi¢, na ktdrej potce stosunek ten najbardziej zbliza sie do
wartosci odpowiadajgcej powyzszemu réwnaniu. Odpowiada to usytuowa-
niu potki zasilanej.

Ujecie to jest jednak przyblizone. Doktadniejsze ujecie (3) uwzglednia
wptyw obecnosci sktadnikow lzejszych i ciezszych na stezenie sktadnikéw
kluczowych w poblizu miejsca zasilania. Wptyw ten powoduje pewng zmia-
ne potozenia linii operacyjnych, a stagd i punktu ich przeciecia.

Metoda opisana moze by¢ tez rozciggnieta na przeptywy o zmiennej
molowosci, jezeli dysponujemy wartosciami entalpii sktadnikéw w cieczy
ij oraz w parze |; w roznych temperaturach. Entalpia molowa cieczy na
n-tej potce wyraza sie wtedy zaleznosScia

[4-361]

Analogicznie entalpia pary opuszczajacej n-tg potke wyniesie

[4-362]
460



Bilans materiatowy odcinka gérnej czesci kolumny z w-pétkami daje

vnid=Ln+D [4-363]
Analogicznie bilans entalpowy

An+HAN+H ~ AmhIrDiDIr(ID [4-364]

gdzie g* — ciepto oddane w deflegmatorze na 1 mol destylatu. Stad po
rozwigzaniu mamy zaleznos¢ dla ilosci oparéw

D (*n~U + 9n
o s L
Uwzgledniajac poprzednie wyrazenie bilansu materiatowego, znajdzie-
my takze warto$¢ Ln, a wiec i LjV n+v czyli nachylenie linii operacyjnej
miedzy p6tka n i (n+1) od géry.
Analogiczne rozumowanie dla dolnej czesci kolumny z m-pétkami daje
rdwnania bilansowe

Lmd = VW [4-366]
+ Vil = V [4-367]

gdzie qw— ciepto pobrane w kotle na 1 mol cieczy wyczerpanej. Stad po
rozwigzaniu wynika

y m= [4-368]
WYH  ‘mtl
Stad tez mozna okresli¢ ilos¢ odcieku L +1, a takze nachylenie dolnej linii
operacyjnej LmtJV n miedzy pdtkami m i (ra+1) od dotu.

ZaleznosSci te moga by¢ wykorzystane do okreslania punktu linii ope-
racyjnej (dla kazdego skiadnika), przy zastosowaniu jednak metody prob
i btedoéw. | tak po znalezieniu opisanym sposobem temperatury na péice
pierwszej txa stad sktadow xM (metoda prob i btedéw), przyjmuje sie jako
pierwsze przyblizenie nachylenie linii operacyjnej V2L 1miedzy potkg 1i 2,
np. rowne znanemu nachyleniu nad p6tkag 1 (réwng powrotowi). Skad wy-
nika sktad y2i— pary z tej poiki.

Znaleziona metodg prob i bledéw temperatura na tej drugiej pétce U
umozliwia wyznaczenie wartosci entalpii i przy pomocy podanych ostatnich
rownan mozna otrzymac lepsze przyblizenie nachylenia linii operacyjnej
F2/L2 Procedura jest powtarzana dla tej potki, az do uzyskania zgodnosci
miedzy zatozonymi i znalezionymi warto$ciami nachylenia linii operacyj-
nej.

Catos¢ Scistych obliczen rektyfikacji wielosktadnikowej stanowi zatem
wielokrotne rachunki iteracyjne (prob i btedow), ktore nadajg sie szczegdl-
nie do rozwigzania za pomocg maszyn cyfrowych i rzeczywiscie stanowig
jeden z typowych zastosowan tych maszyn.

461



4,5.5. Absorpcja wielostopniowa

Wezmy pod uwage uktad, w ktorym faza gazowa zawiera gaz obojetny
kilku skfadnikow czynnych, tj. rozpuszczalnych w cieczy. Utézmy bilans
materiatowy kazdego skiadnika (jak przy zwykiej absorpcji). Uzyskamy
zbior rownan linii operacyjnych dla absorbowanych sktadnikéw A, B, C

Ya=:~(Xa-X oa)+Yoa [4-369]
Y8= -j~ (Xb- X ob)+ Y ob [4-370]
Yc = ~8- (Xc-X 0c)+YOc [4-371]

Wynika stad, ze wszystkie te linie operacyjne majg jednakowe nachy-
lenia: L/G (rys. 4-128).

Przebieg linii réwnowagi dla kazdego ze sktadnikow moze by¢ okre-
Slony z danych dosSwiadczalnych. Zwykle zatozony jest stosunek rozpu-
szczalnika do gazu obojetnego, sktad gazu surowego (Y1A Y IB, YIC), skiad

cieczy doprowadzonej, czyli rozpuszczalnika surowego, (X0”, X Qb, X ocl>
oraz warunek uzyskania stopnia zaabsorbowania jednego ze skiadnikéw,
np. A. Stad wynika tez rGwnanie zawartoSci tego sktadnika w gazach wy-
lotowych: Yo.4-Na zasadzie tych danych mozna wyznaczy¢ potozenie linii
operacyjnej dla sktadnika A. Kreslgc schodki miedzy tg linig operacyjng
i linig rownowagi dla tego sktadnika, okreslimy liczbe potek w kolumnie.
Ta sama liczba pdtek musi tez obowigzywac dla sktadnikéw pozostatych
(B, C). Stad wynika, ze dla kazdego z tych pozostatych sktadnikéw nalezy
metoda prob i btedéw wyznaczy¢ linie operacyjng réwnolegta do linii dla
sktadnika A i zawartg w kacie linii: (XOB YIB), (Xoc, YIC). Linia ta musi
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by¢ tak usytuowana, aby uzyskac te samg liczbe schodkéw miedzy tg linig
a linig rownowagi danego skfadnika, jaka byta poprzednio znaleziona dla
sktadnika A. W wyniku z takiego ustalenia przebiegu linii operacyjnych
znajduje sie zawartosci: Y OB, Yoc .. tych sktadnikéw w gazie wylotowym,
a wiec i stopien ich zaabsorbowania.

Znajomo$¢ potozenia linii operacyjnych dla wszystkich sktadnikéw
umozliwia rowniez okreslenie petnego skiadu: X IA, X IB, XIC ... roztworu od-
lotowego (stezonego).

Czesto linie rownowagi dla kazdego ze sktadnikdw maja przebieg pro-
stoliniowy, a wiec dajg sie przedstawi¢ uktadem réwnan:

Ya= mAXA [4-372]
Yb= mBXB [4-373]
Yc—mcXc [4-374]

W tym przypadku mozna unikng¢ metody prob i btedow, jak tez i metody
graficznej, przeprowadzajac obliczenie w oparciu o omawiane przy absorp-
cji jednosktadnikowej rownanie Kremsera [4-274], Réwnanie to mozna za-
stosowac dla kazdego ze sktadnikow. Tak wiec dla sktadnika A bedzie ono
miato postaé

[4-375]

Oznaczmy lewa strone jako stopien absorpcji dla sktadnika A

v _ _t.=gg4_
Va YtA-m AXQA

Rowniez przez Aa oznaczmy czynnik absorpcji sktadnika A

Stad ostatnie rownanie mozna przeksztatci¢ do postaci dajgcej liczbe potek.
Zatozone dane dla sktadnika A: YIA, Yga> Xoa> m A~ L/IG — umozliwiajg
okre$lenie zarowno jak i Aa, a stad liczby potek n

[4-378]

Dla sktadnika B mozna znalez¢ czynnik absorpcji ABprzy pomocy po-
przednio znalezionego czynnika absorpcji Aa i wspotczynnikéw réwnowagi
mAi mB

ior 4-379
Ab _olr —Aa % [ ]
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Dalej za$ z réwnania Kremsera dla sktadnika B znajdziemy stopien
jego absorpcji
AnH A

Vb = - [4-sa0]

Stad za$ mozna okres$li¢ jego zawarto$¢ w gazie wylotowym: Y OB (war-
tosci YIB, X Ob, Mb sg znane)
4-381
WB vy 1B—mBX0B [4-381]
Uwzgledniajac réwnanie linii operacyjnej dla tego sktadnika, mozna
okresli¢ jego zawartos¢ X AB w roztworze odlotowym

Yib—~q~(Xib~ X Ob)—Y ob [4-382]

Rys. 4-129. Obliczanie
desorpcji  wielosktadni-
kowej

Analogicznie prowadzimy obliczenia dla sktadnika C i nastepnych,
znajdujac stad zawartosci tych sktadnikéw w gazach wylotowych (YOc m)
i wroztworze wylotowym (XIC ...).

W analogiczny spos6b mozna rozwigzywaé problemy desorpcji wielo-
stopniowej. Wykres ma charakter podobny jak dla absorpcji wielostopnio-
wej, z tym, ze linie operacyjne lezg pod liniami réwnowagi (rys. 4-129).

W przypadku prostoliniowego przebiegu linii réwnowagi stosujemy
rownanie tego samego typu jak dla desorpcji jednosktadnikowej [4-282].
Tak wiec dla sktadnika A réwnanie bedzie miato postac

1A .XOA sT ~ sa
XIA .Yo/m, S”"M—A 14-383]

gdzie indeksy ,,1” oznaczajg gorny kraniec kolumny, zas$ ,,0” dolny. Wspot-
czynnik desorpcji SA jest okreslony jako mAG/L. Metodyka obliczen jest
analogiczna do poprzednio opisanej przy absorpcji.
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4.5.6. Absorpcja wielosktadnikowa bez gazu obojetnego

Bilans materiatowy og6lny procesu absorpcji wielosktadnikowej bez
gazu obojetnego przedstawia rownanie

Vi+ LO= VOJXL1 [4-384]

gdzie V — molowe natezenie przeptywu mieszaniny gazowej, a L — roz-
tworu ciektego. Indeks ,,0” odnosi sie do przekroju nad kolumng za$ ,1”
pod nig.
Réwnanie bilansu dowolnego sktadnika i mozna przedstaw-i¢ nastepu-
jaco:
Viylt+L0x0d = VOj0i+ L xyii [4-385]

gdzie x, y oznaczajg utamki molow® zawartosci danego sktadnika w fazie
ciektej i gazowej.
Réwnanie bilansu entalpowego tego procesu ma nastepujaca postac:

y ~ +Loio-yoM-Lih [4-386]

gdzie | oznacza entalpie molowg strumienia gazowego, okreslang ze skiadu
i entalpii sktadnikéw jako ”"y-J-,, natomiast i — entalpie molowg cieczy,
okre$lang analogicznie jako '2xiii.

Okazuje sie (14), ze w procesie takim na kazdej pdtce ma miejsce taka
zmiana molowosci strumienia, ze stosunek molowy fazy wlotowej do wy-
lotowej jest taki sam. Jezeli dla fazy ciektej Lj/Lo oznacza taki stosunek
dla catej kolumny, Ln/LO— dla jednej (najwyzszej) potki, a LZL1— dla
najnizszej, wowczas aktualna jest zalezno$¢

I H tH 1)

W skutek dos¢ bliskich ciepet absorpcji i ciepet molowych skfadnikow (naj-
czesciej homologia) wErost temperatury cieczy jest w przyblizeniu propor-
cjonalny do wzrostu jej masy (liczby moli). Stagd wynika nastepujacy zwig-
zek miedzy zmiang temperatury w catej kolumnie i mierzong na najwyz-
szej potce:

= J1Z+0 [4-388]
Ln-L O th~t0

Dla kazdego sktadnika mozna okresli¢ wydajnos¢ absorpcji jako uta-
mek ogolnej ilosci sktadnika doprowadzonego, ktory znajdzie sie wlroztwo-
rze opuszczajagcym kolumne

fz=e—k B - [4-389]
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W szczegdlnym przypadku, gdy w cieczy wlotowej sktadnik nie wystepuje
(a0 — 0), wydajnosé absorpcji f jest réwna stopniowi absorpcji ¥ z réwna-
nia Kremsera, a wiec aktualna bedzie zalezno$¢

4 7741 — A
f=n r r [4°390]

Jednak w rozpatrywanym uktadzie czynnik absorpcji A, czyli stosu-
nek L-Jm-yh jest zmienny, gdyz na kazdej potce sa inne przeptywy L, V,
inna temperatura, a wiec i inny wspoétczynnik réwnowagi m (odpowiadaja-
cy zaleznosci y = mx).

Stad w rownaniu tym przez A nalezy rozumie¢ wartos¢ Srednig, ktorg
wedtug metody Ednistera (14) mozna obliczy¢ przy pomocy wartosci Ax
i Anodpowiadajgcych najnizszej i najwyzszej pétce

A = yACAN+ 1)+ 025 _ 05 [4-391]

W przypadku gdy w cieczy wlotowej sktadnik absorbowany wystepu-
je (x0™ 0), rownanie Ksemsera ma posta¢ bardziej skomplikowang (14),
a mianowicie

(AM -A) +q,,(A-A")

fs s [4-392i

gdzie przez g0 oznaczono udziat cieczy wlotowej w og6lnym przychodzie
sktadnika absorbowanego

%= | ol [4-393]

Jednak i w tym przypadku znaczenie wartosci $redniej czynnika A
jest takie jak poprzednio [4-391].

Na zasadzie tych zaleznosci mozna oblicza¢ sktady strumieni odloto-
wych dla kolumny o okreslonej liczbie p6tek teoretycznych i znanych wa-
runkach strumieni wlotowych. Niezbedne jest jednak stosowanie metody
prob i btedow.

Procedura polega na zalozeniu wydajnosci absorpcji dla kazdego
sktadnika. Z definicji fj danych wlotowych (L0, a:0- Vx, yti) wynikajg war-
tosci iloczynow a stad i ogblny strumien Lx

L1=£(L Ixd [4-394]
Bilans skfadnika dowolnego [4-385] umozliwia znalezienie stad warto-

ci iloczynu VOyOl, a przez sumowanie réwniez wydajnosci ogdélnej

vo=2<V0oym [4-395]

Zaktadajgc temperature tn na najwyzszej pétce (np. o 5°C wyzszg od

temperatury cieczy wlotowej t0 i oznaczajgc sktad gazu wylotowego (yO)>
mozna obliczy¢ entalpie gazu wylotowego 10.
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Entalpie strumieni wlotowych I+oraz 20 wynikajg ze znanego stanu
tych strumieni. Bilans entalpowy umozliwia znalezienie entalpii roztworu
wylotowego ix. Poprzednio obliczony skiad tego strumienia (xli) daje moz-
nos¢ okreslenia stagd temperatury roztworu wylotowego tt.

Roéwnanie profilu strumienia cieczy [4-387] daje natezenie tego stru-
mienia X opuszczajgcego najwyzszg potke Ln.

Z rownania profilu temperatur [4-388] znajdziemy temperature tn na
tej potce, a stad wspotczynnik réwnowagi mn. llos¢ oparéw z tej potki Vn=
= YO byta poprzednio okre$lona. Stad mozna obliczy¢ czynnik absorpcji
An, czyli L/Vnmndla kazdego sktadnika.

Analogicznie z réwnan profilu strumienia mozna znalez¢ ilo$¢ odcie-
ku L2 sptywajacego na potke pierwszg, a stad z bilansu og6lnego potki ilos¢
oparéw opuszczajgcych pierwszg potke (V1+L2—Li). Dalej wynika stad
czynnik At, a wedtug rownania [4-391] czynnik $redni A dla kazdego sktad-
nika.

Przy pomocy réwnan Kremsera oblicza sie teraz wydajnosci i poréw-
nuje z zatozonymi. Wobec stwierdzonej na ogo6t rozbieznosSci catg procedure
powtarza sie w oparciu o te znalezione wartosci f1i obliczong temperature
tn. Daje to na wyniku nowa serie wartosci  itd. az do uzyskania zupetnej
niemal zgodnosci fx w kolejnych obliczeniach. Woéwczas znalezione skiady
gazéw yNi oraz cieczy x0 nalezy uznac¢ za wiasciwe.

Analogiczna metoda moze by¢ tez zastosowana do desorpcji. Oznacza-
jac jak poprzednio indeksem ,,0” przekroj nad kolumng, a ,,1” pod nia,
wprowadzimy definicje wydajnosci desorpcji jako stosunek ilosci sktad-
nika odprowadzanego z gazem odlotowym do ilosci og6lnej wprowadzonej
do uktadu

[ —— [4-396]

Viy1+ LOx0

Operujemy dalej czynnikiem desorpcji

- mv - 1 4-397
L ~ A e-aer]

Sredni czynnik oblicza sie (14) analogicznie jak poprzednio
5=]St(Sn+1)+ 0,25 - 05 [4-398]

Réwnanie Kremsera dla przypadku, gdy gaz wlotowy nie zawiera
sktadnikdw desorbowanych (yxi = 0), bedzie miato postaé, ktérg mozna
otrzymaé z odpowiedniego wyrazenia [4-282] dla desorpcji jednosktadniko-
wej

[4"3901
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Natomiast gdy w gazie wlotowym jest zawarta czes¢ sktadnika desor-
bowanego okreslonego utamkiem

I<-" 1
wowczas rozwinietg posta¢ rownania Kremsera mozna otrzymac z poprzed-
nio podanej dla absorpcji [4-392], zastepujac w nim czynnik A przez od-
wrotnos¢ czynnika desorpcji (1/S)

(Sn-1) +gAS-Sn

f= — e [4' 401]
Dalsza metodyka obliczen jest taka sama jak dla absorpcji.

45.7. Rektyfikacja wielosktadnikowa okresowa

Podczas destylacji okresowej roztworu wielosktadnikowego (A, B, C,
D, ..) otrzymuje sie charakterystyczng krzywga temperatur destylatu (rys.
4-130). Poszczegdlne ,schodki” tej krzywej odpowiadajg kolejnym frak-
cjom bogatym w coraz mniej lotne skiadniki. Jezeli dysponuje sie bardzo

Rys. 4-130. Charakterystyka tempera- Rys. 4-131. Chwilowe skiady destylatu
turowa okresowej rektyfikacji wielo- przy okresowej destylacji wielosktadni-
sktadnikowej kowej

sprawng kolumng (duza liczba potek i wysoki powrot) wowczas schodki
beda dos$¢ ,ostre”. Wysoko$¢ kazdego schodka odpowiada temperaturze
wrzenia czystego skladnika, a jego dtugo$¢ — udziatowi tego skitadnika
w destylacie. Krzywe tego typu moga stuzyé w destylacji laboratoryjnej
jako metoda badania sktadu roztworu.

Skiad pary w tego typu procesie ulega zmianom w miare postepu de-
stylacji lub w zaleznosci od ilosci odebranego destylatu. Charakter tego
typu zmiennosci dla kolumny o skoriczonej liczbie p6tek i dowolnym (réw-
niez i granicznie nieskonczonym) powrocie przedstawiono na rys. 4-131.
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Jezeli zaniedbamy ,zatrzymanie” na pétkach i zatozymy statg lotnos¢
wzgledng w catej kolumnie, wéwczas mozliwe jest obliczenie sktadu desty-
latu, a wiec i cieczy wyczerpanej w zaleznos$ci od stopnia odparowania jed-
nego wybranego sktadnika.

Obliczenie jest stosunkowo proste w przypadku nieskonczenie wyso-
kiego powrotu, wowczas bowiem aktualne jest rownanie Fenskego sformu-
towane dla sktadnika A i dowolnego z pozostatych, a wigzace zawartosci
tych sktadnikéw w kotle i w oparach destylatu w danej chwili

14-402]

gdzie n oznacza liczbe pétek w kolumnie.
W rézniczkowym czasie oddestylowuje dV moli o sktadzie (yA..ym.)d
na wylocie z deflegmatora (czesciowo skraplajgcego), oznacza to ubytki:

—dAur, ~d%, tych skiadnikéw w kotle. Uzyskuje sie réwnanie bilansu
materiatowego:

~dAw ~yAD dV [4-403]

-diw=yiDaV [4-404]
Stad po podzieleniu mamy:

Uwzgledniajac rownanie Fenskego, w ktérym stosunek utamkéw mo-
lowych x A/xi mozna zastgpic¢ stosunkiem liczby moli sktadnikéw AU, otrzy-
mamy réwnanie rézniczkowe dla cieczy wyczerpanej

@R = “X1(4) W-406!

Réwnanie to catkujemy od stanu poczatkowego, gdy w kotle jest (AO...
... 10...) sktadnikéw, do stanu dowolnego charakteryzowanego ilosciami (A ..
.. i..) w kotle. Po przeksztatceniu uzyskanego czynnika w formie logaryt-
micznej otrzymamy wynik w postaci

A [r\m

A0 Mol
Jezeli znany jest sktad cieczy w kotle na poczatku procesu, charakte-
ryzowany iloSciami (AO.., i0..) wszystkich skfadnikéw, a takze znane sg
ich lotnosci wzgledne (xAi), wowczas dla danego momentu procesu charak-
teryzowanego zawartoscig A tego skiadnika w kotle, przy pomocy ostat-
niego rownania znajdziemy liczbe moli i sktadnikéw pozostatych znajduja-
cych w kotle w tym momencie. Stad tez wynika ogdlna ilo$¢ cieczy w kotle

[4-4071

W= A+I7A [4-408]

n—1
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i sktad tej cieczy. llosci sktadnikéw w destylacie wynikajg z réznic

Ad=A0-A [4-409]
iD=io- * [4-410]
a ogolna ilos¢ destylatu wyraza sie suma
D—Ad+”" iD [4-411]
n+

z ktorej tez wynika sktad destylatu.

W przypadku skofAczonego powrotu obliczenia sg bardziej skompliko-
wane. Mozna oprze¢ sie na zaleznosci Gillilanda (3) wyprowadzonej dla
przekroju miedzy n-ta i (n+ l)-szg pétka od dotu kolumny

(Iry, =M ~ L [4 412]
gdzie fi — wielko$¢ zastepcza, ktéra bytaby réwna lotnosci wzglednej, gdy-
by powr6t byt nieskoriczenie wysoki. Gilliland wyprowadzit znaczenie
wielkosci

DxA(D)
1+ -T
=— N [4-413]
LiXi(n+)
Uwzgledniajgc znaczenie lotnosci wzglednej sn
lyJxA\
= [ U K | [4'414]
mozemy przeksztatci¢ zasadnicze réwnanie [4-112] do postaci
INAN = (JEN |L% [4-415]
V X, I X, L\ <)Am

Réwnanie to mozna stosowaé kolejno zaczynajagc od deflegmatora,
a skonczywszy na kotle; otrzymujac stad

(tW rU iU tL -

Wprowadzajgc koncepcje $redniej wartosci (<¢ffijs>otrzymamy

(tL - 14R fl

Warto$¢ srednig (oiffi)s mozna oblicza¢ nastepujaco:



gdzie wartosci (oo, (3\V) odnoszg sie do warunkow w kotle, a o0 do defleg-
matora.

Analogicznie jak w poprzednim przypadku mozemy zwigzac ilosci,
ktére ubyty z kotta: d Anoraz d iw ze sktadami (yA y;)D

= yAD dV [4-419]

dijp ~ 2,(D [4-420]
Stad wynika zalezno$é

Uwzgledniajgc tez rownania [4-417] i [4-421], po zastgpieniu w nich
stosunku utamkéw molowych przez stosunek liczby moli, dla kotta

dA (a\ntl A
dT = (7 J,.,-T '4-422'

Réwnanie to mozna scatkowac od stanu poczatkowego cieczy wyczer-
panej (AO..i0) do stanu tej cieczy w danej chwili (A ..i..) uzyskujac po
przejsciu przez postaé logarytmiczng réwnanie dla cieczy wyczerpanej

Z rébwnania tego dla zatozonego stopnia destylacji sktadnika A z kotta
(@ wiec znanej wartosci (AMO znajdziemy ilo$¢ i kazdego z pozostatych
sktadnikéw. Stad wynika ilos¢ cieczy wyczerpanej i jej sktad, z bilanséw
za$ kazdego sktadnika — jego ilos¢ w destylacie oraz sktad tego desty-
latu.

4.5.8. Uogoblnione réwnanie dla procesu przeciwpradowego stopniowanego

Ogolny schemat dla procesu przeciwpragdowego stopniowanego przed-
stawiono na rys. s-132a. Obejmuje on wszelkie mozliwosci procesowe, a po-
nadto ilustruje proces ekstrakcji z zastosowaniem powrotu. Szczeg6lne
przypadki wynikajg z odrzucenia odpowiednich ograniczen. | tak np. gdy
strumien S = 0, P = 0, otrzymuje sie zwykta rektyfikacje z powrotem R
w deflegmatorze, Rj w kotle (b). Gdy F = 0, R = 0, Rj — 0, otrzymuje sie
schemat zwyktej absorpcji i desorpcji lub ekstrakcji (c). Dla F = 0, P = 0,
R — 0, Rd= 0 otrzymuje sie ekstrakcje z powrotem ekstraktu (d), a przy
F —0, SE= 0, Rd= 0 mamy ekstrakcje z zawracaniem rafinatu (e).

Uktadajac bilans sktadnika przenoszonego miedzy fazami dla n-tej
poiki (liczac od dotu) w gérnej czesci kolumny, otrzymamy réownanie

X nf2 An2/n ~ "n+1 X n+l An+1/7nfl [4-424]
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Uwzgledniajgc znane réwnanie dla danej poiki
Vn = mnXn [4-425]
analogicznie dla p6tki (n+1), otrzymamy po przeksztatceniu réwnanie

171n+1 V n+1 -An+1

Ln+2 L2 ez [4-426]

X n+2

Jest to réwnanie réznicowe, dla ktdrego mozna uzyskaé rozwigzanie,
jezeli wspotczynniki przy zmiennych sa state (réwnanie liniowe). Zakla-

ay b = b) o 0)
\h ro Lp_| ﬂLI'S

€)
"Li5

R M

Se w
w P
Rys. 4-132. R6zne przypadki przeciwpradu stopniowanego

dajgc Srednie warto$ci m, V, L dla kolumny i oznaczajgc $redni czynnik
przez U

[4-427]

mozemy réwnanie przedstawi¢ w postaci

* 2—(U+ 1) xnHl+ Uxn= 0 [4-428]

OkreSlenie $redniego czynnika U w przypadku jego zmiennosci sta-
nowi odrebny problem dla kazdego procesu. RGwnanie ostatnie mozna prze-
ksztatci¢ przez wprowadzenie operatora E tak dobranego, ze

*n+l = Exn [4'429]



Stad réwnanie mozna przedstawi¢ w postaci

[E2-(U + 1)E+ U]x,= 0 [4-431]
lub tez w postaci roztozonej na czynniki
(E- U(E-I)xn=10 [4-432]

Réwnanie to ma pierwiastki (U, 1), co prowadzi wedtug zasady roz-
wigzywania tego typu réwnan do wyniku

xn= ClUn+C2 [4-433]

State catkowania Ct i C2 mozna wyznaczyé z bilansu, skiadnika dla

catego uktadu. Skiadnik ten jest doprowadzany w strumieniu F, P, S, od-

prowadzany za$ we frakcjach: W i D. Stad wynika rownanie bilansowe:

B = Fxf+ Pyp+ Sxs = DyD+ Wxw [4-434]

Oznaczmy przez f stosunek ilosci sktadnika odprowadzonego we frak-
cji W do ogélnej ilosci doprowadzonej

=

f== = J¥.xJZL 4-4351
; FXpFPyp+SXs B L 4d5J

gdzie B — oznacza wartosé mianownika w tym rownaniu.
Analogicznie mozna oznaczy¢ utamki sktadnika wchodzace w suréw-
ce F oraz w strumieniu wlotowym S

[4 4361

w = Sxs = r4-4371
9s FxF+Pyp+Sxs B 1 1

llos¢ sktadnika odchodzacego w strumieniu D, czyli DyN, wynosi stad:

DyN= (1~f)B [4-438]

Przy stosowaniu powrotu R ilos¢ strumienia jest rowna D(R+ 1).
Stad zawartos$¢ sktadnika w tym strumieniu

VNyn= D (R+1)yN= D(Rm1)(1mf)B [4-439]

Uwzgledniajac rGwnanie réwnowagi, otrzymamy stad

X = + [4.440]
M mVN

co wstawiamy do rownania [4-433], otrzymujac

(1-fR)(1=)B_ _ [4-441]
mVN

Analogiczne réwnanie mozna tez utozy¢ dla dolnej czesci kolumny,
otrzymujgc stad znaczenie statych Cxi C2 Ostateczne rozwigzanie (14) dla
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catej kolumny o liczbie potek N w gé