
П. Г. Р О М А Н К О В 
Н. Б. Р А Ш К О В С К А Я 

В. Ф. Ф Р О Л О В 

6G.OI 

VLACCOOBMEHHblE ПРОЦЕССЫ 
ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ 

(СИСТЕМЫ С ТВЕРДОЙ ФАЗОЙ) 

ИЗДАТЕЛЬСТВО «ХИМИЯ» 
Ленинградское отделение -1 9 7 5 



Р69 

УДК 66.015.23 

Романков П. Г., Рашковская Н. Б., Фролов В. Ф. 
Р69 Массообменные процессы химической техноло

гии. Л., «Химия», 1975. 

зя=ж~£™я£Н7 ^ ^ ^ ^ 
= — SmSS 

336 стр., 7 табл., 178 рис., литература 182 ссылок, 
р 31402120 

050(01)85 1 2 0 " 7 5 

© Издательство «Химия», Г975 

ПРЕДИСЛОВИЕ 

Интенсификация технологических процессов и повышение эф
фективности химических производств относятся к числу наиболее 
актуальных проблем современной химической технологии. Одним 
из методов решения этих проблем является резкое повышение 
производительности единицы аппаратурного объема, создание 
агрегатов большой единичной мощности. В основе решения таких 
задач должны лежать закономерности процессов химической тех
нологии, методы математического и физического моделирования, 
автоматизированное проектирование и разработка систем управ
ления. 

Среди важнейших процессов химической технологии большое 
место занимает группа массообменных процессов в системах газ — 
жидкость, пар — жидкость, жидкость — жидкость, а также в си
стемах твердая фаза — газ, твердая фаза — жидкость, твердая 
фаза — жидкость — газ. 

Теоретические основы и вопросы интенсификации процессов аб
сорбции, дистилляции, ректификации и жидкостной экстракции 
рассматриваются в монографии В. В. Кафарова «Основы массопе
редачи» («Высшая школа», 2е изд., 1972). 

Массообменные процессы в системах с твердой фазой (процес
сы адсорбции, десорбции, сушки, 'кристаллизации, растворения, 
экстрагирования и др.) отличаются характером внешних гидроди
намических явлений и условиями внутреннего массопереноса. По
этому представляется целесообразным рассмотреть теоретические 
основы и методы повышения эффективности этой группы массооб
менных процессов с единой точки зрения и сделать некоторые 
обобщения. 

В предлагаемой читателю книге существенное внимание уде
ляется общим вопросам нестационарного массопереноса в процес
сах с твердой фазой. Особенности гидродинамики и внешней мас
соотдачи изложены кратко. При анализе отдельных процессов 



рассматриваются физика явлений переноса, кинетика процесса и 
математические модели. Концепция единых кинетических законо
мерностей получила здесь свое дальнейшее развитие. Статика про
цессов (равновесные и балансовые соотношения) рассмотрена в 
пределах необходимой ее связи с кинетикой. 

Конструкции массообменной аппаратуры представлены в мини
мальном количестве — главным образом в качестве иллюстрации 
геометрического контура,.в котором создается та или иная гидро
динамическая обстановка, влияющая на развитие массообменного 
процесса. 

При написании книги авторы использовали собственные иссле
дования, выполненные в течение последних лет на кафедре про
цессов и аппаратов Ленинградского технологического института 
им. Ленсовета при участии группы научных сотрудников и аспи
рантов, которым авторы выражают благодарность. 

Авторы признательны чл.корр. АН СССР В. В. Кафарову и 
докт. хим. наук А. М. Розену за ценные советы по структуре книги 
и ее содержанию, проф. В. Н. Кисельникову за просмотр рукописи 
и доц. Н. В. Озеровой за помощь при редактировании. 
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ОБЩИЕ ВОПРОСЫ МАССОПЕРЕДАЧИ 

1.1. ОСНОВНЫЕ понятия И УРАВНЕНИЯ ГИДРОДИНАМИКИ 

Интенсивность процесса внешнего массообмена в значительной 
степени определяется гидродинамической обстановкой в потоке 
жидкости (газа, пара), обменивающемся целевым компонентом с 
поверхностью твердого тела. 

Гидродинамические характеристики потока определяются урав
нением Навье — Стокса, выражающим закон сохранения количе
ства движения, примененный к единице объема перемещающейся 
жидкости. Для несжимаемой жидкости это уравнение имеет 
вид [1—4]: 

р =  grad Р + цУ4 + Т (1.1) 

Здесь w (х, у, z, т)—вектор скорости жидкости, являющейся в 
общем случае функцией пространственных координат и времени; 
P(x,y,z,x) — статическое давление; f(x,y,z,x)—вектор массовых 
сил (в большинстве случаев / = pg — сила тяжести); р — плот
ность жидкости; [х — коэффициент вязкого трения жидкости. 

Полное ускорение dw\di элемента жидкости обычно может быть 
представлено в виде суммы локального ускорения dwjdx, отража ч -
щего нестационарность течения, и ускорения, связанного с пере
мещением жидкости из одной точки пространства в другую, где 
скорость отлична от предыдущей: (да, grad)t£>. 

Для сжимаемых жидкостей усложняется левая часть и второе 
слагаемое равенства (1.1). В этих случаях используются более 
сложные уравнения газовой динамики. 

Форма второго слагаемого уравнения (1.1) определяется про
порциональностью силы вязкого трения стТр и поперечного гради
ента скорости dwldn с постоянным коэффициентом ц: 

-> 

Отр = Ц^~ (1.2) 
где п направлено нормально к параллельным векторам силы тре
ния и скорости жидкости. 
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При неньютоновском законе вязкого трения второй член правой 
части (1.1) приобретает более сложную форму. 

Динамическое уравнение (1.1) дополняется уравнением нераз
рывности^ потока, которое соответствует закону сохранения массы 
движущейся жидкости. Для несжимаемой жидкости при отсут
ствии внутренних источников массы уравнение неразрывности 
имеет вид: 

div w = 0 (1.3) 

Как при теоретическом анализе, так и особенно при обработке 
экспериментальных результатов широко используется теория подо
бия, позволяющая выражать величины одной гидродинамической 
системы через соответствующие величины другой системы, подоб
ной первой. Подобие может быть установлено при переходе в урав
нениях (1.1) и (1.3) от размерных велич-ин к безразмерным. В ка
честве масштабов для координат х{ и компонент скоростей w{ вы
бираются некоторые характерные величины размера L и скорости 
U0 гидродинамической системы. 

В уравнения (1.1) и (1.3) вводятся относительные координаты 
и скорости (Х{ = xJL и Wt = wJUq), ЧТО после простых преобра
зований приводит к следующей системе, эквивалентной исходной, 
но содержащей только безразмерные величины: 

dWi I У dWl - i 1 , V d'Wi ... SjL 
d{U0r!L) L dXk dXi U.0pL/iL Y dX'l U\ • ( U ) 

L, dXk 

k 
где k — переменная суммирования по всем координатам. 

Система (1.4) содержит в безразмерном виде искомые функции 
Wt и Pl(9Ul), независимые переменные Xt и U0r/L (вместо преж
них Xi и т) и обобщенные параметры UnpL/\a и giL/U2

0. 
Если рассматривать две- или более гидравлические системы, 

для которых параметры UQpL/n и giL/Ul одинаковы, то оказы
вается, что такие системы описываются одними и теми же урав
нениями (1.4). В сходственных точках таких систем, имеющих 
одинаковые значения относительных переменных Х{ и U0r/L, вели
чины безразмерных функций должны быть одинаковыми. Таким 
образом, оказывается, что существует группа процессов (в данном 
случае гидродинамических), которые описываются одной и той же 
системой уравнений. Структура безразмерных комплексов пол-" 
ностыо зависит от вида уравнений, описывающих тот или иной 
конкретный процесс. 

Переход к обобщенным переменным принципиально не упро
щает математическую сторону решения задачи, но позволяет пред
ставить получаемые решения в более компактном, обобщенном 
виде. 
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Система нелинейных уравнений (1.4) в частных производных 
второго порядка, определяющая поля скорости и давления в пото
ке жидкости как функции пространственных координат и времени, 
в общем виде не может быть аналитически решена [5], поэтому 
анализ течения несжимаемой ньютоновской жидкости основан на 
упрощениях, справедливых для конкретных задач. Возможность 
тех или иных упрощений должна следовать из физических сообра
жений, а окончательная справедливость сделанных упрощений оце
нивается сопоставлением полученных теоретических результатов с 
экспериментальными данными. 

Наиболее плодотворными как в теоретической, так и в приклад
ной гидромеханике оказались понятия идеальной жидкости и по
граничного слоя [1—4]. 

В модели идеальной жидкости предполагаются отсутствующими 
силы вязкого трения. Опыты показывают, что на больших рас
стояниях от твердых поверхностей кривизна скоростных полей 
обычно невелика и при достаточно высоких значениях критерия 
Рейнольдса Re = U0pL/\x второе слагаемое правой части уравне
ния Навье — Стокса (1.4) оказывается пренебрежимо малым по 
сравнению с другими слагаемыми. При этом жидкость может рас
сматриваться как идеальная во всей зоне потока, за исключением 
областей, непосредственно прилегающих к стенкам. 

Уравнение движения идеальной жидкости значительно проще 
для теоретического анализа и в случае стационарного течения в 
качестве первого интеграла дает уравнение Бернулли: 

+ Р + pgh = const (1.5) 
При не слишком сложной геометрии потока возможно полное 

интегрирование уравнений гидродинамики идеальной жидкости [3]. 
Анализ решений, полученных для идеальной жидкости, дает, как 
правило, хорошее совпадение с опытными данными для основной 
массы потоков. Это позволяет рассчитывать распределение скоро
стей и давлений при обтекании потоком тел различной конфигура
ции и при течении жидкостей в каналах переменного сечения. 

Однако в непосредственной близости от твердых поверхностей 
жидкость нельзя рассматривать как идеальную. Действительно, 
жидкость, не обладающая трением, должна скользить вдоль твер
дой поверхности, а это противоречит основному постулату гидро
динамики о том, что на поверхности стенки скорость жидкости 
равна нулю. 

Для решения широкого круга задач вводится понятие погра
ничного слоя — тонкой пристеночной зоны, где скорость жидкости 
меняется от нулевого значения непосредственно у стенки до вели
чины, близкой к скорости вне пограничного слоя [2]. Внешняя гра
ница пограничного слоя до некоторой степени условна, а его 
толщина, согласно экспериментальным данным и теоретическим 
оценкам, имеет порядок 10~ 4—Ю - 5 м для обычных размеров тех
нологической аппаратуры. 
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Большие значения производных скорости по нормальному к 
стенке направлению приводят к значительным касательным напря
жениям трения даже для жидкостей с малым коэффициентом мо
лекулярной вязкости, т. е. в пределах пограничного слоя силы 
вязкого трения являются определяющими. 

Поведение жидкости в пределах пограничного слоя также опи
сывается уравнением Навье — Стокса, однако ввиду малого попе
речного размера слоя возможны весьма существенные упрощения 
общего уравнения (1.1). Действительно, в тонком слое (рис. 1.1) 
задачу можно считать плоской (wz — 0, ю Д щ , ) . Поперечные 

градиенты скорости в пределах слоя 
значительно превышают продоль
ные. 

Обычно в пределах пограничного 
слоя сила тяжести играет пренебре
жимо малую роль по сравнению с 
силами трения. Градиент давления 
поперек слоя оказывается несущест
венным, и, следовательно, статиче
ское давление в пограничном слое 
равно давлению в основном потоке, 
которое может быть определено из 

уравнения для идеальной жидкости вне пограничного слоя. Если 
скорость в основном потоке не изменяется вдоль поверхности, то 
из уравнения Бернулли (1.5) следует, что РфР(х) и дР/дх = 0. 
Сделанные упрощения приводят к уравнениям движения плоского 
стационарного пограничного слоя [1—4]: 

Рис. 1.1. Эпюра продольной ком
поненты скорости тх и толщины 
пограничных слоев б0 и б п вблизи 
плоской поверхности при продоль

ном ее обтекании. 

dw. 
дх 

дгшх 

дх 

dwx 

dwy 

W 

• = v 
d2wx 

= 0 
(1.6) 

где v = р,/р — кинематический коэффициент вязкости жидкости. 
Граничные условия для системы (1.6) 

wx = wy = 0 при г/ = 0 (на стенке) 

wx^>U0 при у -> оо (вне пограничного слоя) 
Уравнения ламинарного пограничного слоя (1.6) могут быть 

решены с заданной точностью для случая обтекания полубезгра
ничной пластины (рис. 1.1), для чего вводятся новая комплексная 
переменная 

и функция тока в виде: 

Ъ = */Щ*Н1) (1.8) 

где f(l) — неизвестная функция, подлежащая определению. 
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функция тока определяется следующими соотношениями: 

Подстановка % и приводит систему дифференциальных урав
нений (1-6) в частных производных второго порядка к нелиней
ному уравнению третьего порядка в полных производных: 

2f'" + fr = Q (1.Ю) 
Граничные условия преобразуются к следующему виду: 

f = /'=0 при | = 0 (на стенке) 
f = 1 при | - * о о (вне пограничного слоя) 

Уравнение (1.10) не может быть проинтегрировано в замкнутой 
форме, однако отсутствие параметров в уравнении и в граничных 
условиях позволяет использовать однажды полученное приближен
ное решение f(Q, которое представляется либо в виде конечного 
ряда, либо как результат численного решения — в виде графиков, 
позволяющих рассчитать эпюры скоростей wx и wv в зависимости 
от расстояний от стенки у и от начала пластины х. 

При анализе задач тепло- и массоотдачи часто требуется опре
делить толщину пограничного слоя. Используются два различных 
понятия толщины пограничного слоя [2, 3]. Согласно первому из 
них, внешней границей слоя считается геометрическое место точек, 
где компонента wx составляет 99% от скорости внешнего потока 
U0. Для такого слоя из численного решения уравнения (1.10) по
лучается: 

(1.11) 
и0 В соответствии со вторым понятием толщина приведенного по

граничного слоя определяется точкой пересечения касательной к 
профилю продольной скорости в точке у = 0 и линии wx=Uo 
(рис. 1.1). Из рисунка очевидно, что y 2 " = -f̂ f~ у_0- Использова
ние результата решения уравнения (1.10) дает: 

Ьа~Ъл1— =-Ц=г (1-12) 
где в критерий Рейнольдса в качестве характерного размера вхо
дит продольная координата х, отсчитываемая от начала пластины. 

Из уравнений (1.11) и (1.12) следует, что величины бо и б п 

различаются лишь постоянными множителями. Толщина погранич
ного слоя возрастает от нулевого значения в точке набегания по
тока по закону квадратичной параболы. 

В случае обтекания плоской поверхности потоком капельной 
жидкости существенное значение имеет характер профиля продоль
ной скорости в пограничном слое непосредственно у стенки 

? 



(g-С 1)- Анализ общего решения задачи пограничного слоя при
водит в этом случае к простым соотношениям для компонент ско
рости: 

и0 

(1.13) 

До сих пор рассматривалось ламинарное течение жидкости, при 
котором отдельные слои жидкости перемещаются параллельно 
друг другу. Обмен количеством движения и массой между лами
нарными слоями происходит только за счет молекулярной диф
фузии. 

Ламинарное течение становится неустойчивым при возрастании 
инерционных сил в потоке по сравнению с силами вязкого трения. 

Как известно, мерой отноше
ния этих сил является крите
рий Рейнольдса, поэтому ха
рактер течения потока жидко
сти определяется численным 
значением безразмерного ком
плекса Re = wpL/yi. 

При турбулентном течении 
отдельные небольшие объемы 
жидкости (глобулы) начи
нают хаотически перемещаться 
(пульсировать) относительно 
своего среднего положения в 
потоке жидкости. Перемеще
ния происходят с различными 
по величине скоростями, ко

торые накладываются на среднюю скорость движения жидкости 
(1.2). В некоторые моменты времени мгновенная скорость какой-
либо глобулы может оказаться направленной даже в сторону, 
противоположную средней скорости потока. Пульсационные ско
рости в направлении, перпендикулярном средней скорости, имеют 
аналогичный характер, но их среднее за достаточно длительный 
промежуток времени значение равно нулю. Скорости пульсац'ион-
ного движения возрастают по мере увеличения критерия Рей
нольдса. 

Поскольку отдельные глобулы в процессе пульсационного дви
жения совершают хаотические перемещения, то такой характер 
поведения жидкости при турбулентном режиме течения считается 
аналогичным тепловому движению молекул в газах. По аналогии 
с молекулярно-кинетической теорией газов, величина напряжения 
турбулентного трения записывается в том же виде, что и закон 
молекулярного трения Ньютона (1.2): 

Рис. 1.2. Изменение во времени мгно
венных значений пульсационной ско

рости w в турбулентное потоке. 
w — усредненное значение скорости. 

dw 
Стурб = Итурб 
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где ц.турб — коэффициент турбулентной вязкости; w — средняя ско
рость жидкости. 

Пульсирующая глобула имеет массу, несравненно большую, чем 
отдельная молекула, поэтому переносимое ею количество движе
ния и силы турбулентного трения во много раз превосходят силы 
молекулярного трения (и.туРб > jx). 

Основные уравнения гидродинамики (1.1) и (1.3) остаются не
изменными по форме и для турбулентных потоков, поскольку 
законы сохранения количества движения и массы вещества носят 
общий характер, а закон трения, определяющий форму вязкостных 
слагаемых в уравнении Навье — Стокса, имеет одинаковый вид 
как для ламинарного, так и для турбулентного потоков. Таким 
образом, замена всех компонент скоростей на соответствующие 
скорости, усредненные за достаточно большой промежуток вре
мени (Wi-+&i), и применение вместо молекулярной вязкости сум
марного коэффициента вязкого трения (\х —• \х + и,Турб) дает воз
можность использовать уравнения Навье-Стокса и неразрывности 
для турбулентных потоков. 

Основная трудность анализа уравнений турбулентных потоков 
заключается в том, что необходима дополнительная информация 
о величине коэффициента турбулентной вязкости (д,туРб, который, в 
отличие от коэффициента молекулярной вязкости, зависит от тур
булентного состояния потока [3]. Наиболее естественным здесь 
оказывается предположение, что длина пробега пульсирующей гло
булы уменьшается пропорционально расстоянию до стенки [1, 3]. 
Эта дополнительная гипотеза позволяет получить логарифмиче
ский профиль усредненной скорости в турбулентном потоке: 

w * = 5,5 + 2,5 In if при # * > 3 0 (1.14) 

где w* = w/wt; y* = wty/v; wt = V<WP — так называемая динами
ческая скорость; Ост — напряжение вязкого трения на стенке; у — 
расстояние от стенки. 

Значения постоянных величин в уравнении (1.14) получены из 
опытных данных, поэтому теория турбулентных потоков носит по
луэмпирический характер. 

Как бы сильно ни был турбулизован поток, вблизи твердой по
верхности всегда существует зона, где скорости незначительны и 
величина критерия Re достаточно мала, чтобы наблюдалось ламиь 
нарное течение. В таком ламинарном тонком подслое имеет место 
линейный профиль скорости: 

и ) = = _сгст и л и w*^y* п р и о < « / * < 5 (1.16) 
pv 

Непосредственная стыковка скоростных профилей, описывае
мых уравнениями (1.13) и (1.14), не приводит к согласию с экс
периментальными данными. Поэтому вводится понятие переход
ной зоны (рис. 1.3), где заметное влияние молекулярной вязкости 
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приводит к иным значениям численных коэффициентов в логариф
мическом профиле: 

а>* = 5 + 5 1пу* (1.16) 

^Значения коэффициентов в уравнении (1.16) и ширина переход
ной зоны определены по опытным данным: 5 < у* < 30. 

При взаимодействии реального тела с турбулентным потоком 
вначале формируется ламинарный пограничный слой (рис. 1.4). По 

мере увеличения расстояния от точки 
набегания толщина слоя увеличивается, 
при Rex = U0x/v ж 1500 ламинарное те
чение теряет устойчивость и образуется 
турбулентный слой с ламинарным под
слоем. Распределение скоростей в ла
минарном подслое и в турбулентном по.-
граничном слое соответствует распреде
лению при обтекании бесконечной пла
стины, а верхняя граница турбулентного 
слоя оказывается пропорциональной рас
стоянию от начала пластины: 

s W* 

Рис. 1.3. Распределение ско
рости в турбулентном по

токе: 
/— ламинарный подслой; //—про
межуточный подслой; III'-основ
ное ядро турбулентного потока. Результаты, полученные для внешней 

задачи обтекания плоской пластины, 
ввиду малой относительной толщины пристенных слоев можно при
менить для течения турбулентных потоков в каналах различного 
поперечного сечения (внутренняя задача). 

Рис. 1.4. Развитие пограничного 
слоя вдоль пластины: 

/ — ламинарный пограничный слой; 
// — ламинарный подслой; /// — турбу

лентный пограничный слой. 

Рис. 1.5. Схема деформации поля 
скоростей у поверхности плохо-

обтекаемого тела. 

Большинство реальных тел не обладает плоской поверхностью, 
а имеет плохо обтекаемую форму. В этом случае скорость и дав
ление во внешнем потоке, согласно уравнению Бернулли (1.5), из
меняются от лобовой точки к кормовой. В зоне набегания потока 
(рис. 1.5) обтекание в принципе не отличается от обтекания пло
ской пластины. Поток вдоль криволинейной поверхности движется 
в направлении уменьшающегося давления. После прохождения 

Сечения nt — т поток вынужден преодолевать встречное повышаю
щееся давление, которое деформирует профиль скорости в погра
ничном слое. Наиболее существенно затормаживаются самые мед
ленные слои жидкости, прилегающие к поверхности. Ниже точки А, 
где производная скорости на стенке станет равной нулю, появляют
ся обратные токи жидкости и пограничный слой отрывается от 
криволинейной поверхности. Такой отрыв наблюдается при R e « 2 0 . 
Оторвавшийся слой сворачивается в отдельные вихри, которые в 
шахматном порядке сносятся вниз основным потоком, образуя так 
называемый гидродинамический след за плохо обтекаемым телом. 
При Re > 100 в кормовой области наблюдается неупорядоченное 
неустойчивое турбулентное движение, не поддающееся теоретиче
скому описанию. 

При изучении сложных процессов, когда упрощения, позволяю
щие получать аналитические решения, использовать не представ
ляется возможным, прибегают к экспериментальным методам 
исследования. Основой такого метода по-прежнему остается фи
зическая модель процесса, описываемая системой уравнений 

Меньшее число обобщенных переменных по сравнению с числом 
исходных размерных величин часто позволяет весьма существенно 
сократить количество необходимых опытов при экспериментальном 
решении задачи. Главное, в чем заключается основная ценность 
теории подобия для практики, — это возможность изучения реаль
ных процессов на моделях. Действительно, для установления подо
бия модели и натурного объекта необходимо и достаточно, чтобы 
обобщенные переменные, полученные из уравнений, описывающих 
процесс, были бы одинаковыми для модели и объекта. Это и по
зволяет применять модель, например меньших размеров, за счет 
такого изменения других параметров, чтобы величины определяю
щих процесс комплексов оставались неизменными [6, 7]. 

При изучении широкого круга задач химической технологии ис
пользуют экспериментальные данные, полученные на моделях и на
турных объектах, имеющих различные значения обобщенных пере
менных. Эти данные представляются в виде той или иной аппро-
ксимационной связи между критериями. При этом теория подобия 
позволяет использовать представленные таким образом опытные 
данные для расчета аналогичных процессов, имеющих иные зна
чения критериев. Иллюстрацией такого метода использования экс
периментальных данных служат многочисленные критериальные 
уравнения, применяемые в гидромеханике, теплотехнике, химиче
ской технологии и других областях науки и техники [4, 7—12]. 

Степенной характер критериальных соотношений не следует из 
теории подобия, но является достаточно гибким и удобным для 
практики. Поскольку набор критериев и их структура однозначно 
определяются исходными уравнениями и условиями однозначности, 
а связь между критериями находится из опытов, то критериальные 
соотношения по существу являются экспериментально получен
ными интегралами исходной системы уравнений. 
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1.2. ВНЕШНИЙ МАССООБМЕН 

Интенсивность многих процессов в химической технологии за
висит от скорости переноса массы вещества (целевого компонента) 
между твердым телом и жидкой или газовой (паровой) фазой — 
экстрагирование, адсорбция, сушка и кристаллизация. 

Процесс направленного переноса вещества является следствием 
отсутствия равновесного состояния системы. Это относится как к 
взаимодействию фаз на поверхности, так и к состоянию внутри 
каждой из фаз. Обычно полагают, что поток вещества, переноси
мого из одной фазы в другую, пропорционален первой степени от
клонения от равновесия — так называемой движущей силе про
цесса массопередачи. Тогда все остальные факторы, влияющие 
на интенсивность переноса, можно рассматривать как сопротивле
ние, оказываемое средой процессу переноса. Запись потока 
переносимого вещества может быть представлена в виде част
ного от деления движущей силы процесса на сопротивление пе
реносу. 

Процесс массопереноса состоит, как правило, из нескольких 
последовательных стадий. Иными словами, поток компонента, пе
реносимого из одной фазы в другую, преодолевает несколько 
последовательных сопротивлений. Так, при кристаллизации из рас
творов кристаллизующееся вещество вначале преодолевает сопро
тивление слоя жидкости у поверхности кристалла, а затем проис
ходит собственно присоединение подведенного вещества к кристал
лической решетке. При экстрагировании целевой компонент 
транспортируется из пористой структуры твердого вещества, а за
тем отводится от наружной поверхности в основную массу экстра-
гента. Адсорбция обычно состоит из трех последовательных стадий: 
подвода адсорбтива из потока парогазовой смеси к наружной 
поверхности твердого поглотителя, проникновения целевого компо
нента внутрь пористого массива адсорбента и присоединения мо
лекул адсорбтива к .активным центрам на внутренней поверхности 
пор поглотителя. Процесс сушки заключается в перемещении влаги 
по капиллярно-пористой массе высушиваемого материала, после 
чего происходит транспорт влаги от поверхности в поток сушиль
ного агента. Параллельно с транспортом вещества при термиче
ской сушке происходит перенос тепла. Каждая из последователь
ных стадий имеет свое сопротивление, а его общая величина равна 
сумме отдельных сопротивлений. 

Часто оказывается, что сопротивление какой-либо одной из по
следовательных стадий преобладает над суммарным сопротивле
нием всех других стадий. При этом общая скорость переноса в 
основном зависит от величины преобладающего сопротивления. 
В таком случае говорят о наиболее медленной стадии, хотя в бук
вальном смысле такое понятие неудачно, поскольку поток перено
симого вещества при стационарном процессе одинаков на всех 
последовательных этапах. Поток целевого компонента при стацио
нарном переносе одинаков за счет распределения общей движущей 
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илы процесса пропорционально величинам сопротивлении отдель
ных стадий. 

Из приведенных примеров следует, что в различных технологи
я х процессах имеет место перенос от наружной поверхности 

ч е
 д о г о Тела к основной массе текучей среды. Анализ такого 

внешнего массопереноса показывает, что его характерные особен
ности и интенсивность в значительной степени определяются гид
родинамической обстановкой вблизи твердой поверхности и прак
тически не зависят от процессов переноса данного вещества внутри 
твердого тела. Поэтому целесообразно отдельно рассмотреть про
цесс внешнего массопереноса. 

Уравнение конвективной диффузии 
Изучение процесса внешнего переноса массы (массоотдача) со

стоит в анализе поведения жидкости (газа или пара) вблизи твер
дой поверхности, около которой значение концентрации целевого 
компонента отличается от концентрации'в основном потоке. Не
равномерность концентрации в слое жидкости, прилегающем к 
стенке, определяет скорость внешней ^ ^ п 

массоотдачи. 
Перенос вещества в движущейся сре

де обусловлен двумя различными эле
ментарными механизмами. Во-первых, 
наличие разности концентраций вызывает 
направленный поток целевого компонен
та (примеси) за счет молекулярной диф
фузии. Процесс молекулярной диффузии 
описывается известным градиентным за
коном Фика Рис. 1.6. К выводу диффе-

п . п 17\ ренциального уравнения кон-
1d Vgraac W-i'J вективной диффузии. 

который строго может быть получен лишь для идеальных газов, 
а во всех иных случаях его следует рассматривать как экспери
ментальный результат. 

Во-вторых, целевой компонент, распределенный в жидкости, 
увлекается в процессе ее движения и переносится вместе с ней из 
одной точки пространства в другую. При таком способе перемеще
ния переносимое количество компонента пропорционально его кон
центрации и скорости движения среды: 

fK = cw (1.18) 

Совокупность обоих процессов принято называть конвективной 
Диффузией. Выражение для совместного диффузионно-конвектив
ного переноса получается суммированием потоков (1.17) и (1.18): 

/== — D grad с + cw (1-19) 

Рассмотрим произвольный объем V внутри жидкости (рис. 1.6). 
Составим для этого объема баланс массы целевого компонента. 
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Количество компонента, проходящего через поверхность F рас
сматриваемого объема за единицу времени, равно интегралу по 
всей поверхности от нормальной составляющей потока: /> = 
= — §JndF, где за положительное направление внешней нормали 

выбрано направление от поверхности наружу. Количество /V — по 
существу разность между вошедшим и вышедшим количествами 
компонента, за счет которой увеличивается концентрация внутри 
объема во времени. Производная дс/дх имеет смысл скорости изме
нения массы целевого компонента в единице объема, а изменение 
массы в объеме V равно \ ̂ dV. Приравнивая количество задер

v 
живающейся в объеме массы скорости ее изменения во времени 
имеем: \ —dV =—$ jndF. Преобразуя интеграл по замкнутой 

v F 

поверхности в объемный по формуле Гаусса — Остроградского и 
объединяя интегралы, получаем: 

v 

Величина объема V была выбрана произвольно, поэтому по
следнее равенство будет справедливо, если равна нулю подынте
гральная функция: 

дс -> 

17 + div/=0 ( 1 . 20 ) 

Подставляя в уравнение (1.20) выражение для суммарного по
тока целевого компонента по формуле (1.19), будем иметь: 

 ^  + d i v ( — D g r a d c + cay) = 0 (1.21) 

Если можно считать коэффициент диффузии D постоянным, то 
можно записать: 

div (D grad с) — D div grad с = DVzc 

Операция дивергенции от произведения скалярной величины 
(с) на векторную (w) представляется следующим образом: 

-> > _> 
div (еда) = (w, grad с) + с div w 

Для несжимаемой жидкости имеет место равенство (1.3). Окон
чательно уравнение сохранения массы целевого компонента для 
произвольной точки в потоке движущейся несжимаемой жидкости 
принимает вид: 

дс 
-jf^ + (w, grad с) = DV2c (1.22) 

Уравнение (1.22) является общим, определяющим поле кон
центрации в несжимаемой жидкости при диффузионноконвектир

н о м переносе целевого компонента. Первое слагаемое соответ
ствует скорости изменения концентрации в любой точке потока, 
второе слагаемое представляет собой приращение массы примеси 
вследствие конвективного переноса, а правая часть — приращение 
за счет молекулярной диффузии. 

В системе прямоугольных координат векторное уравнение (1.22) 
запишется в развернутом виде: 

дс , дс дс дс / <Э2с д2с * д2с \ „ 

Решением уравнения конвективной диффузии (1.23) является 
зависимость концентрации целевого компонента от координат и 
времени: с(х, у, z, х). 

Скорость жидкости w — wxi + wyj + wzk, входящая в уравне
ние конвективной диффузии, должна быть известной из решения 
гидродинамической задачи как функция координат и времени. 

В тех случаях, когда плотность или вязкость среды заметно за
висят от концентрации, уравнения Навье — Стокса (1.1) и конвек
тивной диффузии (1.21) необходимо рассматривать совместно. Од
нако не только задача совместного решения этих двух уравнений 
в частных производных, но и анализ одного только уравнения 
(1.22) с известным распределением скорости в общем случае не
возможен. 

Уравнение конвективной диффузии значительно упрощается при 
стационарном процессе, когда концентрация в каждой точке по
тока не изменяется во времени: дс/дх — 0. Вместо уравнения (1.22) 
имеем: 

(w, grad с) = DV2c (1.24) 

Другое существенное упрощение имеет место при диффузии в 
неподвижной среде, когда w — 0. Соотношение (1.22) приобретает 
вид: 

4̂  = £>V2c  (1.25) 
дх 

Последнее уравнение хорошо изучено в теории нестационарной 
теплопроводности [10, 11]. 

Определенный класс задач связан с выделением или поглоще
нием целевого компонента в объеме жидкости. Это может проис
ходить, например, за счет химической реакции, в которой уча
ствует интересующий нас целевой компонент, или в результате 
процесса изменения фазового состояния компонента. В таких слу
чаях уравнение конвективной диффузии должно быть дополнено 
слагаемым, учитывающим наличие объемного источника (стока) 
Целевого компонента: 

~ + grad с) = D4*c+,nv (1.26) 
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Здесь Ш У — удельная объемная мощность источника — будет 
иметь отрицательный знак в случае исчезновения целевого компо
нента. Отметим, что поглощение или возникновение компонента на 
границах потока не учитывается уравнением (1.26), которое отра
жает баланс вещества в объеме жидкости. 

Уравнение (1.22) по физическому смыслу и, следовательно, по 
форме записи аналогично уравнению Навье — Стокса (1.1), опи
сывающему поле скоростей в движущейся вязкой жидкости. Объяс
няется это тем, что оба уравнения соответствуют физическим за
конам сохранения: гидродинамическое уравнение — сохранению 
количества движения, а уравнение конвективной диффузии — со
хранению массы целевого компонента. 

Структура отдельных слагаемых уравнений (1.1) и (1.22) сов
падает вследствие аналогии элементарных законов переноса. Так, 
члены, содержащие вторые производные по координатам, соответ
ствуют градиентным законам переноса количества движения [за
кон вязкого трения Ньютона (1.2)] и вещества [закон молекуляр
ной диффузии Фика (1.17)]. Второе слагаемое уравнения (1.22) 
получено из анализа конвективного переноса целевого компонента. 
Аналогичный по структуре член уравнения Навье — Стокса также 
соответствует переносу количества движения вследствие конвек
тивного перемещения жидкости. 

Полезно также обратить внимание на то, что уравнение конвек
тивной теплопроводности, определяющее поле температуры в дви
жущейся жидкости, представляет собой закон сохранения тепло
вой энергии и по форме полностью аналогично уравнению кон
вективной диффузии [4, 9—11, 13]: 

dt 
-~- + (w, grad t) = atV4 (1.27) 

где at — коэффициент температуропроводности. 
Соотношения (1.23) и (1.26) являются уравнениями в частных 

производных второго порядка, и при их интегрировании требуется 
соответствующее число условий однозначности. Начальные и гра
ничные условия, представляющие собой условия однозначности, 
должны формулироваться в зависимости от конкретного характе
ра задачи из независимых физических соображений, применитель
но к задаче. Так, начальное условие обычно представляет собой 
известное распределение концентрации в исследуемом объеме в 
некоторый момент времени, принимаемый за начальный: с | т = 0 = 
= c(x,y,z). В наиболее простом случае задается равномерное на
чальное распределение концентрации: с\х=о= СО-

Граничные условия формулируются на некоторых поверхностях, 
как правило, ограничивающих исследуемый поток. Конфигурация 
самих поверхностей должна быть известной. 

В математической физике различают [5, 9, 10] граничные усло
вия четырех видов в зависимости от того, в какой форме пред
ставлена в них искомая функция (в данном случае — концентра-

ция компонента). Условиями первого рода на известной поверх
ности задается значение самой функции: сгр = с(х). В наиболее 
простом случае концентрация на поверхности не зависит от вре
мени, т. е. постоянна: с г р = const. Имея в виду, что уравнение кон
вективной диффузии (1.23) содержит только производные'концен
трации и, следовательно, не зависит от нуля отсчета концентрации, 
последнее условие всегда можно свести к более простому: сгр — 0. 

Условиями второго рода на границе потока задается значение 
производной искомой функции по координатам. Для уравнения 
конвективной диффузии значение производной концентрации, со
гласно закону Фика (1.17), пропорционально потоку целевого ком
понента. Таким образом, задание граничного условия второго рода 
означает, что в данном случае известна величина потока примеси 
к граничной поверхности: jrpz=~[)~ 

Условие третьего рода означает задание на границе некоторой 
комбинации из значений искомой функции и ее производной. Для 
уравнения (1.23) такое условие может иметь смысл равенства по
тока вещества, подводимого к реакционноспособной поверхности 

0^ 
дп 

, и количества вещества, поглощаемого вследствие химиче-
гр ' ской реакции (или какого-либо физического процесса) kcrp: 

„ дс 
дп . = * с ™ (1.28) 

ГР 

Здесь т — порядок реакции; k — константа скорости реакции, не 
зависящая от концентрации. Условие (1.28) является нелинейным 
относительно концентрации. Лишь при т = 1 (реакция пер
вого порядка) соотношение (1.28) становится линейным, что суще
ственно упрощает решение задачи. В случае очень большого зна
чения константы скорости реакции (k-*oo) концентрация целевого 
компонента на поверхности стремится к нулю с г р—>0, так как диф% 
фузионный поток физически не может быть бесконечным. В этом 
предельном случае имеет место максимально возможный диффу
зионный поток вещества, который практически мгновенно исчезает 
на поверхности в результате химической реакции (или иного вида 
поглощения, например конденсации). 

Последний вид граничного условия (четвертого рода) встре
чается в задачах для двух смежных областей, в которых распреде
лен целевой компонент. В этом случае условие состоит в равенстве 
значений концентрации (или задании их равновесного соотноше
ния) и равенстве диффузионных потоков вещества на границе раз-
Дела фаз: 

дс[ 

С1 !гр = с п 1гр; Di ~dh~ 

дси 

= Г) — — 
-р °" дп 

где CI, СИ, Di и Du — концентрации целевого компонента И коэф
фициенты диффузии в двух фазах. 
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Последнее условие справедливо при отсутствии поглощения ве
щества поверхностью раздела. При наличии поглощения оно учи
тывается дополнительным слагаемым. 

В зависимости от вида граничных условий характер решения 
уравнения конвективной диффузии может изменяться. 

В настоящем разделе при обсуждении вопроса об интенсивно
сти внешнего массообмена для простоты примем граничные усло
вия первого рода. 

При аналитическом рассмотрении уравнения конвективной 
диффузии и особенно при экспериментальном изучении процессов 
внешнего массообмена между поверхностью твердого тела и пото
ком текущей среды оказывается плодотворным переход в уравне
нии (1.23) от размерных величин к безразмерным переменным и 
безразмерным параметрам. 

Вновь введем в рассмотрение некоторый характерный размер 
системы L (при течении потока в протяженном канале это может 
быть его эквивалентный диаметр, при течении вдоль плоской стен
ки — ее длина, а при обтекании сферы или цилиндрического 
тела — их диаметр). Введем также характерные для системы зна
чения скорости потока UQ и концентрации с0. Перейдем в уравне
нии (1.23) к относительным величинам скоростей, координат и 
концентраций: 

wx wu Wz X и Z с 

W ^ - K ' Г г " ; Х ' Т > Y = T' Z = T'
 с = 77 

После подстановок получим уравнение конвективной диффузии 
в безразмерной форме: 

dvo
 + i 4 х ох + wv dY + w ' dz) зх* + ак2 +

 dZ* {Ы*> 

Группа величин, представляющих критерий Фурье 1 FO=Z?T/L2, 
является безразмерным временем для нестационарного процесса 
изменения концентрации. 

Из уравнения (1.29) следует, что при достаточно большом зна
чении критерия Пекле (Ре = U0L/D) правой частью этого урав
нения, т. е. переносом компонента за счет молекулярной диффу
зии, можно пренебречь по сравнению с конвективным переносом. 
В противоположном случае (Ре <С 1), наоборот, можно пренебречь 
конвективными членами уравнения (1.29) и считать, что распре
деление концентрации определяется только процессом молекуляр
ного переноса. Таким образом, критерий Пекле служит мерой от
ношения скоростей конвективного и молекулярного переносов це
левого компонента. 

Следует отметить, что критерий Ре характеризует соотношение 
конвективного и молекулярного потоков лишь в основной массе 

. текущей среды. 

1 Диффузионные критерии Фурье, Пекле, Прандтля и Нуссельта здесь и да
лее обозначаются без подстрочного индекса, 

Отношение критерия Пекле к гидродинамическому критерию 
рейнольдса дает новую безразмерную группу, называемую крите
рием Прандтля: ^ = - j — = ~ = Рг. Критерий Рг опреде
ляется только физическими свойствами среды — кинематической 
вязкостью v и коэффициентом молекулярной диффузии D. 

Для газов и паров v « D и значение критерия Прандтля близ
ко к единице: Это означает, что для таких сред должно существо
вать подобие между процессами переноса количества движения и 
диффузионным переносом вещества. В тех зонах потока, где основ
ную роль играет молекулярное трение, преобладает перенос целе
вого компонента за счет молекулярной диффузии. Области инер
ционного течения газов соответствует преимущественный конвек
тивный перенос вещества. 

Для капельных жидкостей критерий Рг имеет порядок 103. Это 
означает, что подобие скоростных и концентрационных полей в ка
пельных жидкостях отсутствует. Там, где силы вязкого трения еще 
преобладают над инерционными, перенос компонента конвекцией 
может быть сравнимым или даже превышать перенос молекуляр
ной диффузией. 

Диффузионный пограничный слой 

В тех процессах, которые являются типичными для химической 
технологии, критерий Ре, как правило, имеет величины, значитель
но превышающие единицу. Особенно характерно это для капель
ных жидкостей, имеющих высокие значения Рг. Это означает, что 
конвективный перенос в основной массе потока значительно пре
вышает молекулярный, и правой частью уравнения (1.23) можно 
пренебречь. Упрощенное таким образом уравнение стационарной 
конвективной диффузии wx -+- wy ~ + wz^- = 0 имеет оче
видное решение с = const для всех точек потока. Такое решение 
не может удовлетворять граничным условиям, поскольку не обес
печивает градиента концентрации, необходимого для создания по
тока вещества к твердой поверхности. Это обстоятельство приво
дит к необходимости введения понятия пристенного слоя жидкости, 
для которого нельзя пренебречь диффузионными слагаемыми в 
уравнении конвективной диффузии. Таким образом, при больших 
значениях критерия Ре (аналогично тому, как это делалось в 
гидродинамике при больших значениях Re) поток жидкости, со
прикасающийся с твердой поверхностью, можно рассматривать 
состоящим из двух частей: основной массы потока с постоянной 
концентрацией вдали от поверхности, где можно пренебречь мо
лекулярным переносом в пользу конвективного, и относительно 
тонкого пограничного слоя около твердой поверхности, в котором 
наблюдается значительное изменение концентрации в поперечном 
направлении и интенсивность молекулярного переноса сравнима 
с интенсивностью конвективного переноса. 

21 20 



Оценивая величины отдельных слагаемых в уравнении (1.23) 

дс ^ с дс с 
~ду ' : "б " ; 

дгс 
дх2 : 

с д2с 
ду2 

с учетом малой толщины концентрационного (диффузионного) по
граничного слоя б, будем иметь следующее неравенство, справед-

д2с i 2с 
ливое в пределах этого тонкого слоя: -щ^ > . Таким образом, 
в качестве уравнения стационарной конвективной диффузии, спра-

ПАП п п п л л л — 

У Р 

с
 Р J 

1 
^ТТ7 > 777"/ 7 7 ; Г/ ?1 

L' 

ведливого в пределах диффузионного 
пограничного слоя, получим: 

дс дс 
-dx- + wy-dy • D д

2с 
ду2 

(1.30) 

Рис. 1.7. Изменение пар
циальных давлений целе
вого компонента р и воз
духа р в вблизи поглощаю
щей поверхности, приводя
щее к появлению стефанов-

ского потока, /д и / — диффузионные потоки целевого компонента и.воздуха. 

Сравнение соотношения (1.30) и пер
вого уравнения системы (1.6) показывает 
их совпадение при v — D, т. е. для газо
вых и паровых сред, у которых Рг « 1. 
Условия на достаточном удалении от по
верхности аналогичны: wx\y>0О = U0 и с iŷ-oo =

 со- Одинаковы также условия 
на самой поверхности по продольной ком
поненте скорости wx\y=0 = 0 и по кон
центрации с | у = 0 = 0. В гидродинамиче
ской задаче для непроницаемой стенки 
нормальная компонента скорости и>у'при 
у = 0 равна нулю. Если бы можно было 
здесь считать wy\y=Q = 0, то стационар

ная задача массообмена при Рг — 1 формально и по существу сов
падала бы с гидродинамической и профиль концентрации с(х, у) 
в пограничном слое получался бы из профиля wx(x, у) простой за
меной U0—+ с0, wx —• с и v —• D. 

При массообмене, строго говоря, условие wy\v=0 — 0 не соблю
дается. Диффузионный поток целевого компонента к поглощающей 
поверхности обусловлен градиентом концентрации или пропорцио
нальным ему значением градиента парциального давления компо
нента (р). Общее давление (Р) в поперечном направлении, очевид
но, должно быть неизменным. Следовательно, наличие градиента 
концентрации примеси означает существование градиента концен
трации газа-носителя с в противоположного знака (рис. 1.7). Таким 

образом, одновременно с потоком компонента ; D = U - ^ - суще
ствует встречный диффузионный поток инертного газа-носителя 
/„= —D^~. Поскольку плотность смеси должна оставаться по
стоянной (с -f- с в = р = const), величину / в можно выразить через 

дс . г* дс градиент : h = D^-. 
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лнгЬсЬ\'зионный поток инертного газа, направленный в данном 
от стенки в стационарных условиях должен компенсиро-

л у Ч г « встречным массовым потоком всей смеси, так как в против-
заты-я г го-за v Г Т Р Н К И неппеоывно бы ном случае количество инертного газа у стенки непрерывно 6i 

уменьшалось [14]. Обозначая линейную скорость нормального к 
стенке массового потока смеси через иСтф, имеем условие равен-ъ дс , п ства встречных количеств газа: D + дастфсв = 0, откуда величина 
скорости так называемого стефановского потока равна: 

D дс D дс .. 
w^--17dy—J^7dy • ( L 3 1 ) 

Дополнительный перенос целевого компонента за счет стефа
новского потока складывается с диффузионным переносом 

+ w —^r-w (L32) 

р 

т. е. наличие нормальной к поверхности скорости среды увеличи
вает общий поток целевого компонента в направлении к твердой 
стенке. 

Из выражения (1.32) следует, что поправка имеет порядок с/р 
и обычно при небольших значениях концентраций с по сравнению 
с.плотностью всей смеси р величиной поправки на стефановский 
поток возможно пренебречь. 

Если в качестве первого приближения считать нормальный 
массовый перенос вещества к стенке незначительным по сравне
нию с диффузионным потоком, то существует полная аналогия 
решений гидродинамической и диффузионной задачи при Рг = 1. 

Тогда градиенты лродольной скорости на стенке численно рав-
- dwx дс са — 

ны градиентам к о н ц е н т р а ц и и - ^ й
==~ду о ^ ' З х — см* 

уравнение ( I . I2)—и локальный диффузионный поток на пластину 
дс 

h = — D -д— оказывается убывающим по ее длине обратно 

"У у=о 
пропорционально Ух: 

/ D = 0,333D C o д/-̂ - 4 (1.33) 

Средняя величина потока на пластину длиной L: 
L 

Т= - j- ̂  /D dx = 0,667Dc0 VRiJ о 
Толщины диффузионного и гидродинамического пограничных 

слоев в этом случае совпадают. 
Данные по интенсивности внешнего массообмена часто пред

ставляют коэффициентом массоотдачи р, определяемым как 

23 



множитель пропорциональности в выражении для удельного по
тока целевого компонента в виде уравнения массоотдачи: 

/ = р ( с о  с г р ) (1.34) 

Поскольку выше было принято с г р = 0, то из уравнений (1.34), 
(1.33) следует: 

р = _/_ = 0.333D л /— 

Еще одна распространенная форма представления интенсивно
сти внешнего массообмена — использование критерия Нуссельта 
Nu = |3L/D. По физическому смыслу это безразмерное число пред
ставляет собой отношение действительного потока целевого компо
нента от жидкости к стенке к потоку поперек неподвижного слоя 
жидкости толщиной, равной характерному размеру L при разности 
концентраций целевого компонента на краях такого слоя с 0 — с г р . 

Усредняя переменное значение коэффициента массоотдачи по 
длине пластины и подставляя результат усреднения в выражение 
критерия Nu, имеем: 

Nu = 0,667 д/р^Г (1.35) 

Решение диффузионной задачи при Рг ф 1 может быть полу
чено переходом к тем же комплексным переменным, что и при ре
шении гидродинамической задачи о ламинарном пограничном слое. 
Уравнение для диффузионного пограничного слоя (1.30) в частных 
производных преобразуется в уравнение в полных производных: 

d2c Рг . dc .. 

где /(£)—функция, известная из независимого решения гидроди
намической задачи, — см. уравнение (1.10). 

Если вновь принять на пластине ту\у=о « 0, то приближенное 
решение уравнения (1.36) дает возможность получить следующую 
аппроксимационную зависимость градиента концентрации на стен
ке от единственного параметра уравнения (1.36)—величины кри
терия Рг (Рг > 0,6): 

 ~ \ = 0,332 С „Рг ' / з 

где значения коэффициента 0,332 и показателя степени '/з при 
критерии Прандтля определены из анализа результатов числен
ного решения уравнения (1.36). 

Для условной толщины диффузионного пограничного слоя 
имеем: 

ay ! j /=o д% ду | § = u \ vx 
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Далее легко определяются локальные значения коэффициента 
массоотдачи ... 

PWw = °'332Z)PrV3VS (L37) 

и среднее значение критерия Нуссельта: 

Nu = 0,664Pr' / 3 Re L
2 (1.38) 

Сравнивая результаты численного анализа диффузионной за
дачи в случае Рг ф 1 с формулами, полученными для Рг = 1, не
трудно видеть, что влияние критерия 
Рг отражается степенным аппроксима
ционным множителем Рг1''3. 

Приведенные результаты решения 
задачи внешнего массообмена содер
жали в качестве первого приближения 
предположение о том, что нормальная 
составляющая скорости на поверхно
сти равна нулю 

Учет реальных граничных условий 
для диффузионной задачи сводится к 
решению уравнения (1.30) при гранич
ном У С Л О В И И Wy | з,=о = й У 0 Т ф . " В этом 
случае для вспомогательной функции 

2а> с т фж 

f(l) можно получить: f\y=o ' 1 = о Vvt/o 
Wx г

 ш X 
Поскольку f = — , то / | и = э = — 

Рис. 1.8. Зависимость профиля 
относительной концентрации 
в пограничном слое от интен
сивности стефановского потока: 

значения: 
"стер 

~й7 Re'/г ; (2,5); 20; 
0,25; 4 — 0,5; 5 — 0,6. = 0, и f | |=о не может быть функцией 

продольной координаты. Это приводит 
к следующим зависимостям нормальной скорости ш С Т ф от текущей 

,. . .п 1 Т1 COnSt 
длины вдоль пластины [4, 14J: о . > С т ф : : —г= или w(.Tth = U(j—-q—. 

•sj х Re^2 

Решение уравнения (1.30) проводится численно при различных 
заданных величинах константы [14]. Графически результаты реше
ния представлены на рис. 1.8 при Рг = 1. Положительные значе
ния константы соответствуют массоотдаче от пластины к потоку, 
а отрицательные — массопереносу в обратном направлении. Интен
сивность процесса определяется наклоном концентрационных кри
вых в точке у — 0. Кривая . для нулевого значения константы 
соответствует приведенному выше приближению ш С Т ф = 0. Так как 

1 Физически такое условие не означает, что градиент концентрации на стенке 
отсутствует, как это формально следует из выражения для скорости стефанов
ского потока (1.31). Нулевое значение нормальной компоненты скорости при
нимается лишь как пренебрежимо малое значение массового переноса целевого 
компонента по отношению к потоку за счет молекулярной диффузии. 
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Данные, представленные на рис. 1.8, получены при значениях функ
ции / ( £ ) , взятых из решения гидродинамической задачи при шСТф = 
— О, то результаты анализа для общего случая следует рассматри
вать как первое приближение к реальным условиям. 

Особый интерес для химической технологии представляет мас
сообмен твердого тела с капельными жидкостями (кристаллиза
ция, экстрагирование, жидкостная адсорбция и т. д.), для которых 
критерии Рг имеют значения, на несколько порядков превышаю
щие единицу. Это означает, что конвективный перенос целевого 
компонента становится существенным уже на таких расстояниях 

от стенки, при которых характер течения 
жидкости еще целиком определяется 
только силами вязкого Трения. В связи 
с этим следует предполагать существенно 
различные значения толщин гидродина
мического и диффузионного пограничных 
слоев. Очевидно, что для капельных 
жидкостей диффузионный слой "будет 
иметь значительно меньшую толщину, 
чем гидродинамический пограничный 
слой. Это заметно упрощает анализ, так 
как позволяет при решении уравнения 
конвективной диффузии (1.30) восполь
зоваться приближенными значениями 
(1.13) компонент скорости wx и wy, спра
ведливыми на малых расстояниях от 
стенки ( g e l ) . Здесь и далее анализ 
предполагает пренебрежимую малость 
стефановского потока. 

Решение уравнения для диффузионного пограничного слоя 
(1.30) в этом случае может быть получено в следующей замкну
той форме: 

Рис. 1.9. Эпюры скорости и 
концентрации целевого ком
понента у поверхности и 
толщины гидродинамиче
ского б п и диффузионного 6 
пограничных слоев при Р г > 1 

(капельные жидкости). 

с (х, у) •• 
(0,22Рг)' / з 

0,89 

2 V »* 
^ ехр (  0 , 2 2 Р г Х

3 ) d% (1.39) 

Приближенное вычисление интеграла приводит к профилю кон
центрации в пределах диффузионного слоя, схематично представ
ленному на рис. 1.9. 

Локальный диффузионный поток на пластину вычисляется диф
ференцированием поля концентрации (1.39) в точке у — О 

j = D ^ \ = 0 , 3 4 У С о Л / 2 Г р г ' Л 
оу \у=0 V vx 

или в форме, содержащей коэффициент массоотдачи 

Р(АО = 0,34ОТГ' = Д /  ^ 
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что практически совпадает с результатом (1.37), полученным не
посредственным численным решением уравнения (1 .36) . Среднее 
значение критерия Nu вновь может быть получено усреднением 
$(х) по всей длине пластины. 

Толщина диффузионного пограничного слоя для капельных 
'жидкостей определится через поток целевого компонента к стенке: 

б = й т= 3 л/¥ Р г ~' / 8 

Если сравнить приведенное значение б с толщиной гидродина
мического пограничного слоя, определенной равенством (1.12), то 
будем иметь б/бп = Pt"' / 3, откуда следует, что при Рг порядка 
10 3 диффузионный слой занимает приблизительно 0,1 толщины гид
родинамического слоя. 

Таким образом, понятие диффузионного пограничного слоя, ши
роко применяемое при анализе процессов внешнего массообмена, 
является чисто кинетическим. Его верхняя граница условна, а тол
щина, как правило, очень мала по сравнению с размерами обте
каемых тел и возрастает, согласно закону квадратичной параболы, 
по ходу движения жидкости от нулевого значения в точке набега
ния потока. Толщины диффузионного и гидродинамического слоев 
совпадают только в случае газов (паров), имеющих значения кри
терия Прандтля Рг да 1, а для капельных жидкостей диффузион
ный слой в зависимости от величины Рг занимает лишь некоторую 
часть гидродинамического слоя. Жидкость в пограничном слое 
имеет не только продольную, но и нормальную к поверхности ком
поненту скорости. Зависимость толщины диффузионного слоя от 
коэффициента диффузии приводит к необходимости в случае диф
фузии нескольких компонентов рассматривать для каждого из них 
пограничный слой соответствующей толщины. 

Если в уравнении Навье — Стокса (1.1) можно опустить инер
ционные члены, то полное решение гидродинамической задачи ста
ционарного вязкого обтекания сферического тела (задачи Стокса) 
показывает, что скорость жидкости, обтекающей частицу, плавно 
уменьшается с увеличением расстояния от поверхности и гидроди
намического пограничного слоя не существует [3]. Поэтому в дан
ном случае нельзя говорить о совпадении уравнений гидродина
мики и конвективной диффузии, которое имеет место при Рг = 1 
в пределах пограничного слоя. 

Полный анализ задачи массообмена сферической частицы при 
Re <С 1 возможен для капельной жидкости ( Р г 1 ) в случае 
Р е ^ > 1 . Если иметь в виду, что решение Стокса справедливо 
вплоть до Re да 0,5, то при значениях Рг порядка 10 3 для капель
ных жидкостей критерий Пекле достаточно часто может превы
шать единицу в пределах вязкого режима обтекания. При этом, 
несмотря на отсутствие около частицы гидродинамического погра
ничного слоя, диффузионный пограничный слой существует. Прин
цип решения в этом случае тот же, что и для плоской задачи: 
в пределах тонкого диффузионного пограничного слоя можно 
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использовать упрощенное выражение для компонент скорости 
вблизи стенки — результат разложения полного решения гидроди
намической задачи в ряд по координате у, нормальной к поверх
ности. Ввиду малой толщины слоя по сравнению с размером сферы 
его можно считать плоским. Решение уравнения конвективной 
диффузии (1.24) с использованием упрощенных выражений для wx 

и wv, справедливых при у < R, приводит к следующему распреде
лению концентрации целевого компонента в пределах диффузион
ного пограничного слоя. 

Г 

С ( У ' 6 ) = = Т Г 5 \ е х р { - | х 3 } ^ Х (140) 

где Z — \ L 4[)R2 —.— s i n 2 9 ч I/3 » 6 — угол, отсчитываемый от точки 
3/ 3U0 у sin ( 

Л / 4D№ 7 7 iiolBN'/ 

набегания потока. 
Приведенная толщина пограничного слоя определяется диффе

ренцированием профиля концентрации (1.40): 
( sin 26 V/. 

б = iiTe V " 

Решение (1.40) недействительно для зоны, где б становится 
сравнимой с R, т. е. вблизи точки 0 да я. Однако при ламинарном 
обтекании поток компонента в кормовой области незначителен по 
сравнению с потоком в лобовой зоне, где толщина слоя невелика. 

Пренебрегая потоком целевого компонента в кормовой обла
сти, имеем полный поток на сферическую поверхность 

я 
^ / (8) sin 9 dQ = 7,98c 0 D ! / 3 i/o / s ^ , / 3 

о 

или в безразмерной форме 
Nu = р • 2ЯД) = ЬгвРе 7 ' (1.41) 

В обратном предельном случае, когда Р е < С 1 , конвективными 
слагаемыми в уравнении (1.24) можно пренебречь и задача по 
существу сводится к стационарной диффузии на поверхность ча
стицы из неподвижного объема окружающей среды: 

Решение уравнения (1.42) должно быть центрально симметрич
ным и удовлетворять условиям на поверхности с | г = д = 0 и на бес
конечности с\г-* со = с0. Таким условиям удовлетворяет простая 
функция: 

c = c 0 ( l  y  ) (1.43) 
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Естественно что диффузионного пограничного слоя здесь не 
существует. Вычисление потока целевого компонента на сфериче
скую поверхность после дифференцирования уравнения (1.43) 
д а е т ; j — DCQIR, или в безразмерной форме: 

Nu = 2 (1.44) 

Полученные предельные по значениям критерия Ре соотноше
ния (1.41) и (1.44) приводят к интерполяционной формуле 

Nu = 2 + 1,28Ре' / з (1.45) 

которая справедлива для капельных жидкостей (Рг Э> 1) в обла
сти вязких режимов обтекания (Re < 1). 

Массообмен в турбулентном потоке 

При анализе процессов массообмена до сих пор полагалось, что 
режим течения потока жидкости ламинарный. На практике, одна
ко, чаще приходится иметь дело с турбулентными режимами те
чения. 

Турбулентные пульсации, как это отмечалось выше, осущест
вляют перенос количества движения от одного слоя жидкости к 
другому. Одновременно с переносом количества движения пульси
рующие глобулы осуществляют перенос энтальпии и массы целе
вого компонента. Перенос вещества турбулентными пульсациями 
вследствие их статистической беспорядочности аналогичен пере
носу за счет молекулярной диффузии, обусловленному хаотиче
ским тепловым движением молекул. Наличие градиента концен
трации в турбулентном потоке вызывает направленный поток 
примеси за счет турбулентной диффузии: 

/ т у р б = — Отурб grad с (1.46) 

Масштаб турбулентных пульсаций на несколько порядков пре
вышает длину свободного пробега молекул. Поэтому, несмотря на 
малость средней скорости пульсационного движения по сравнению 
со скоростью теплового движения молекул, турбулентный перенос 
значительно превосходит перенос за счет молекулярной диффузии 

Ртурб » D И /турб » / ) • 
Сравнительно большие значения £> т у Р б обеспечивают почти пол

ное выравнивание концентрации примеси в турбулентном потоке 
вплоть до весьма малых расстояний от твердой поверхности, по
глощающей целевой компонент. Наличие твердой стенки оказы
вает сдерживающее влияние на развитие пульсационного движе
ния, уменьшая длину пробега и величину скорости турбулентных 
пульсаций. Величина £>Турб, как и кинематическая турбулентная 
вязкость, уменьшается вблизи твердой стенки. 

Поскольку перенос количества движения, энтальпии и массы 
Целевого компонента осуществляется одними и теми же пульсирую
щими глобулами жидкости, то в турбулентном потоке вдали от 
тормозящего действия стенки, где молекулярным переносом можно 
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пренебречь по сравнению с мощным турбулентным переносом, су
ществует подобие полей скоростей, температур и концентраций. 
Если дополнительно к турбулентной аналогии Рейнольдса принять 
Р г = 1, то подобие полей скоростей и концентраций будет суще
ствовать также, и вблизи твердой поверхности, где преобладает 
молекулярный механизм переноса. В общем случае при Рг ф 1 
подобие вблизи стенки отсутствует. Если в изотермическом турбу
лентном потоке около плоской поверхности изменение концентра
ции целевого компонента не влияет заметно на плотность жидко
сти и ее вязкостные свойства, то распределение скорости жидкости 
соответствует уравнению (1.14). Таким образом, рассматриваются 
три слоя движущейся жидкости: тонкий ламинарный слой, в кото
ром турбулентный перенос отсутствует; основное ядро потока, где 
можно пренебречь молекулярным переносом, и буферный слой, 
в котором турбулентный и молекулярный процессы переноса ока
зываются сравнимыми по величине. 

Анализ приводит к следующему выражению для стационарного 
потока целевого компонента в направлении, нормальном к плоской 
стенке [14]: 

(с 0 — с г р ) W, 

! = - • ТГ- (1.47) 
5Рг + 5 1 п : 5 Р г + 1) +  Ь И  5 ( 1 + 1 п 6) 

Здесь да* — динамическая скорость. Отдельные слагаемые зна
менателя пропорциональны соответствующим диффузионным со
противлениям ламинарного (5Рг), переходного [51n(5Prf 1)] 
слоев и турбулентного ядра потока 5(1 f in 6)] . 

Вместо формулы для величины потока (147) используется ее 
безразмерная интерпретация: 

|  R e P r 
Nu = . (1.48) 

2 a 

где £ = — Ц коэффициент сопротивления твердого тела в по
РИА 

токе жидкости; а с т — напряжение вязкого трения на стенке. 
Зависимость знаменателя уравнения (1.48) от Рг может быть 

с достаточной для практических расчетов точностью аппрокси
мирована степенной функцией Рг' 3 , и тогда получается компактная 
формула для расчета интенсивности массообмена турбулентного 
потока со стенкой через величину коэффициента гидродинамиче
ского сопротивления: 

Nu =  | RePr'' 3 (1.49) 

Зависимость коэффициента сопротивления £ от Re известна из 
гидродинамических данных. Так, если воспользоваться для пла1 
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стины имеющейся формулой £ = 0,03Э7 R e _ , / ' , то теоретическая 
формула (1.49) дает следующую зависимость между критериями 
Nu и Re: 

Nu = 0,0154Re 6"PrV s (150) 

Анализ уравнения (1.48) показывает, что с увеличением зна
чения критерия Прандтля возрастает относительная роль диффу
зионного сопротивления ламинарного слоя, т. е. увеличивается 
влияние констант молекулярного переноса v и D на процесс мас
соотдачи. 

Полученные соотношения справедливы для развитой турбулент
ности и могут быть использованы для анализа движения потока 
жидкости не только вдоль плоской стенки (внешняя задача), но 
и при турбулентном течении в трубах (внутренняя задача). 

Сравнение приведенных зависимостей интенсивности массоог
дачи при ламинарном и турбулентном течении среды (1.38), (1.41), 
(1.50) показывает более сильное влияние скорости при турбулент
ном режиме движения (показатель степени при критерии Re по
рядка 0,8 вместо 0,5 и 0,33 при ламинарном режиме). 

Общий диффузионный поток на стенку является суммой пото
ков научастки поверхности, соответствующие ламинарному и 
турбулентному режимам течения жидкости в пограничном слое 
(см. рис. 1.4). 

Массообмен С телами необтекаемой формы 

В промышленной практике твердые тела, представляющие со
бою гладкие плоские пластины или тела хорошо обтекаемой 
формы, встречаются сравнительно редко. Чаще обтекание тел 
реальной формы происходит с отрывом пограничного слоя (см. 
рис. 1.5), й характер течения на лобовой части тела и в кормовой 
области существенно различен. Если частица необтекаемой формы 
не слишком велика, то пограничный слой по мере увеличения тол
щины не успевает турбулизоваться до точки отрыва, и диффузион
ный поток на переднюю часть тела можно рассчитывать по соот
ношениям для ламинарного пограничного слоя (1.37), (1.38) и 
т. д. Ниже точки отрыва в кормовой области (9 да я/2) течение 
жидкости носит неупорядоченный характер. 

Для оценки интенсивности процесса массоотдачи в кормовой 
зоне можно воспользоваться соотношениями, полученными для 
диффузионного потока при турбулентном обтекании поверхности, 
если приближенно принять в качестве характерной скорость на
бегающего потока. 

Сопоставление диффузионных потоков целевого компонента на 
лобовую и кормовую части тела показывает, что они сравнимы по 
величине и с увеличением скорости обтекания доля диффузионного 
потока в кормовой зоне увеличивается быстрее, так как зависи
мость от скорости для турбулентного массообмена более сильная, 
чем для ламинарного. 
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Наличие на поверхности обтекаемого тела шероховатостей мо
жет существенно изменить картину течения жидкости и, соответ
ственно, величину потока вещества к поверхности. Так, если вы
сота выступов на поверхности тела превышает толщину погранич
ного слоя, то вершина такой шероховатости будет обтекаться 
основным, незаторможенным потоком жидкости. Если величина 
Re = £/ 06m/v (где б щ — некоторый эквивалентный размер шеро
ховатости) превышает 20—50, то обтекание выступа будет сопро
вождаться отрывом жидкости и локальной турбулизацией течения. 
Возникающий за выступом турбулентный след может постепенно 

затухать, если общий режим обтека
ния всего тела ламинарный и рас
стояние между шероховатостями 
значительно превышает значение бт. 
Локальная турбулизация течения 
способствует перемешиванию жидко
сти в кормовой зоне за выступом и 
увеличивает общий диффузионный 
поток на шероховатую поверхность. 
Местная турбулизация возможна и 
на передней стороне выступа при 

достаточной крутизне его подъема, что подтверждается, например, 
изменением формы выступов при растворении твердого тела 
(рис. 1.10). Характер турбулентного течения за отдельными вы
ступами зависит от стесняющего воздействия твердой стенки. При 
близком расположении отдельных выступов гидродинамический 
след от предыдущего выступа набегает на последующую неров
ность. 

Pre. 1.10. Схема обтекания вы
ступа на плоской поверхности. 

Ш т р и х о в а я линия — ф о р м а в ы с т у п а при 
его растворении. 

1.3. ЯВЛЕНИЯ ПЕРЕНОСА В КАПИЛЛЯРНОПОРИСТЫХ ТЕЛАХ 

Элементарные процессы переноса 

В большинстве технологических процессов массообмена твер
дых тел и текучей среды структура твердой фазы представляет 
собой капиллярнопористую систему (исключение составляют 
лишь процессы растворения чистых веществ и кристаллизации). 
Вещества, предназначенные для избирательной адсорбции паров 
(газов) или какихлибо компонентов из жидкой фазы (адсор
бенты), специально приготовляют таким образом, чтобы они имели 
по возможности максимально развитую внутреннюю пористую 
структуру [15]. При экстрагировании растворяющиеся вещества из
влекают из инертной пористой структуры твердого тела [16]. Ма
териалы, подвергающиеся сушке, независимо от их природы также 
представляют собой капиллярнопористые тела, в которых основ
ное количество влаги заключено внутри объема пор [17, 18]. 

Капиллярнопористая структура реальных твердых тел не яв,' 
ляется геометрически правильной композицией [19, 20]. Капил
ляры— это, как правило, криволинейные каналы неправильного и 
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непостоянного поперечного сечения. Например, различают разветв
ленную (древовидную) и зернистую структуры. Возможны любые 
комбинации взаимного расположения, соединения и конфигурации 
пор, среди которых могут встречаться тупиковые и даже полностью 
замкнутые поры (последние могут участвовать в массобменном 
процессе только в том случае, когда материал твердого скелета 
является проницаемым для целевого компонента). 

Капиллярные и пористые тела различают по роли силы тяже
сти: в порах гравитация заметно влияет на перемещение жидкости, 
а в капиллярах ею можно пренебречь по сравнению с большими 
по величине силами, например, капиллярными силами поверхност
ного натяжения (в дальнейшем указанное различие проводиться 

Рис. 1.11. Интегральная кри
вая распределения объема пор 

по радиусам: 
г н и н и г м а к с  м ш ш м а л ь н ы й и мак

симальный р а з м е р ы пор; ^ м а к с — 
о б ъ е м всех пор в единице о б ъ е м а 

т е л а (пористость ) . 

Рис. 1.12. Дифференциальная 
кривая плотности распределе
ния объема пор по радиусам. 

не будет, здесь же оно отмечено лишь в объяснение принятой в ли

тературе терминологии). 
Результаты экспериментальных исследований показывают, что 

размеры капилляров, как правило, имеют весьма широкий диапа
зон изменения: от молекулярных размеров порядка Ю  1 0 м до ве
личины Ю  4 м. Обычно каждое капиллярнопористое тело характе
ризуется определенным видом кривой плотности распределения 
объема пор по размерам. Интегральная кривая распределения 
объема пор по размерам представлена на рис. 1.11. Большей на
глядностью обладает кривая плотности распределения пор по раз
мерам (рис. 1.12), которая получается из интегральной кривой ее 
дифференцированием (дифференциальное распределение). 

Существуют капиллярнопористые тела, кривые плотности рас
пределения которых имеют не один максимум, а два или более. 

Вещества биологического происхождения (чаще всего это — 
растительные материалы или продукты, полученные на их основе), 
как правило, имеют неизотропную пористую структуру, что свя
зано с наличием преобладающего направления, вдоль которого 
располагаются капилляры. Способность целевого компонента 
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перемещаться в таких анизотропных телах не одинакова по раз
личным направлениям. 

Процесс переноса массы целевого компонента внутри сложной 
структуры капиллярно-пористых тел происходит за счет различных, 
одновременно действующих физических эффектов. 

При анализе механизмов переноса целевого компонента исполь
зуются модельные представления о капилляре (поре) как о прямом 
цилиндрическом канале постоянного сечения. 

Рассмотрим канал достаточно большого диаметра, значительно 
превышающего длину свободного пробега молекул целевого ком
понента. При наличии разности концентраций (ci — С2) перемеще
ние компонента в канале длиной L будет происходить за счет обыч
ной молекулярной диффузии, описываемой законом Фика (1.17). 
Количество диффундирующего компонента вдоль прямой цилинд
рической поры постоянного сечения в стационарном случае будет 
равно: 

) = D±L=Lh. ( 1 .51) 

Наличие перепада общего давления на концах макрокапилляра 
приведет к перемещению всей массы текучей среды, которое можно 
рассматривать макроскопическим образом как обычное вязкое те
чение. Скорость такого течения определяется из гидродинамических 
соотношений для движения вязких сред в закрытых каналах. Ре
жим течения даже в макроскопических капиллярах (Г > Ю - 7 м) 
обычно ламинарный. Тогда массовый поток несжимаемой среды 
можно определить по известному гидродинамическому соотноше
нию [4, 18]: 

В тех случаях, когда внутри пор отсутствует инертная среда 
(адсорбция чистых веществ, сушка перегретым паром), необхо
димо учитывать существенное изменение давления вследствие по
глощения или выделения целевого компонента, поэтому величину 
массового потока компонента в макрокапилляре следует оцени
вать по соотношению, получаемому для ламинарного движения 
сжимаемой среды [15]: 

, Г 2 Р Р | - Р2 М 
1 ~ 8vp L RT 

где Р= (Р\ + Р2)12 — среднее давление в капилляре; М — моле
кулярная масса пара. 

Если поперечный размер капилляра меньше длины свободного 
пробега молекулы, то рассматривать среду, заполняющую объем 
капилляра, в качестве сплошной фазы нельзя, поскольку основная 
часть соударений молекул вещества происходит со стенками поры, 
а не друг с другом, как это требует модель сплошной среды. В дан
ном случае градиентные законы диффузии Фика и вязкого трения 
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Ньютона не применимы. Статистический анализ такого течения, 
называемого кнудсеновским (или эффузией), приводит к следую
щему соотношению для изотермического потока вещества [15]: 

Сравнение количеств вещества, переносимых за счет вязкого 
течения и эффузии при одинаковых градиентах давления, показы
вает, что молекулярный перенос примерно на порядок более эф
фективен. Если в капилляре имеется смесь газов, то движение мо
лекул обоих газов происходит в режиме эффузии независимо друг 
от друга (столкновений между молекулами нет) и в соотношение 
(1.53) следует подставлять парциальные давления каждого компо
нента. 

Поскольку при движении паров и газов вдоль капилляра дав
ление может существенно изменяться, то при этом может меняться 
и характер перемещения среды, напри-
мер от вязкого течения в начале ка-
пилляра к эффузионному движению, J^^^I-IRZRZFZSZSZ/^ 
если за счет понижения давления по PFZLISZSZ._-Г'д ' 
ходу потока длина свободного пробега TZP^-JR^-^^^^ 
молекул окажется больше размера ка- ГГТТТТШ^777777777777^7^' 
пилляра. При пониженных давлениях 
длина свободного П р о б е г а становится Р и с - ' - 1 3 - Схема перемещения 
сравнимой с диаметром капилляра и -рГаГочеТГазл^"-
движение газа носит промежуточный визны менисков, 
характер. Эксперименты показывают, 
что проницаемость капилляров в переходной области меньше, чем 
при вязком течении и при эффузии [15]. 

Еще один элементарный механизм переноса массы вещества 
наблюдается при действии капиллярных сил. Если в объеме поры 
имеется конденсированная фаза, ограниченная с двух сторон ме
нисками различной кривизны, то сила капиллярного давления, дей
ствующая на жидкость с двух сторон, не одинакова. Это обуслов
ливает перемещение жидкости из более широких пор в узкие 
капилляры (рис. 1.13). Если некоторый объем пара ограничен мени
сками жидкости различной кривизны, то возникает разность дав
лений в паровой фазе, которая приводит к вязкому течению пара. 

Еще один вид переноса массы в бинарной смеси имеет место 
при испарении жидкости с поверхности мениска. Поскольку отвод 
пара при этом происходит за счет диффузии его в инертной среде, 
то от поверхности испаряющейся жидкости возникает конвектив
ное движение паровоздушной смеси, т. е. стефановский поток, — 
см. уравнение (1.31). 

Когда внутри пор находится два или более компонентов с раз
личными значениями концентраций, то возможно возникновение 
естественной конвекции. Оценка интенсивности такой конвекции 
внутри пор [18] показывает, что она пренебрежимо мала по срав
нению с другими видами переноса до размера п о р Ю - 5 — Ю - 4 м. 35 



Только в более крупных порах перемещение вещества вследствие 
концентрационной конвекции в поле силы тяжести становится за
метным. 

Рассмотрим элементарные виды переноса массы вещества, вы
зываемые разностью температур в капиллярно-пористых телах [18]. 

Если в пространстве, равномерно заполненном однородным га
зом, имеется температурный градиент, то в результате молекуляр
ного теплового движения газ будет перемещаться по направлению 
потока тепла (термодиффузия). Величина термодиффузионного по
тока может быть выражена через коэффициент диффузии в газо
вой среде D и градиент температуры: 

/тд = — р б т д grad Т (1.54) 

где б т д — термодиффузионный коэффициент. 
Расчет на основе элементарной молекулярно-кинетической тео

рии газов приводит к следующей зависимости б т д от плотности 
среды и температуры: б г д = - ^ г . 

Если температурный градиент существует в смеси газов, то 
термодиффузионный эффект приводит к тому, что более тяжелый 
газ будет двигаться по направлению потока тепла, а легкий — в об
ратном направлении. Коэффициент термодиффузии в этом случае 
равен б т д = АП-^Р- [С\,С2— концентрации газов в смеси; A M — 

постоянная, зависящая от механизма взаимодействия между моле
кулами) . Аналогичный термодиффузионный перенос имеет место 
и в жидких растворах. 

Разность температур вызывает разность статических давлений 
в двух объемах, соединенных микрокапилляром, радиус которого 
много меньше средней длины свободного пробега молекулы Л 
(рис. 1.14). Действительно, молекулы движутся навстречу друг 

другу без столкновений и условием механического равновесия си
стемы будет не равенство давлений, как в случае сплошной среды, 
а равенство числа молекул во встречных молекулярных потоках. 
Число молекул, попадающих из объема в капилляр, пропорцио
нально числу частиц в объеме и средней скорости теплового дви
жения молекул, т. е. произведению плотности на квадратный ко
рень из абсолютной температуры: Р ^ Т . Таким образом, в состоя
нии равновесия имеет место следующее равенство: р, Л/Т{ = р2 д/ Т 2 . 
Давление газа пропорционально плотности и абсолютной 
температуре, поэтому из условий механического равновесия будем 
иметь: PJ-\/TI = Р2/Л/Т2, т. е. давления в объемах, сообщающихся 
через микрокапилляр, не равны, а пропорциональны корню квад
ратному из температуры. Следовательно, если при разности тем
ператур в капиллярно-пористом теле давление одинаково, то газ 
по микрокапилляру будет перемещаться к месту с более высокой 
температурой. Интенсивность суммарного удельного потока при 
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наличии перепада давления и разности температур может быть 
получена по формуле Кнудсена (1.53), если с давлениями на кон
цах микрокапилляра сопоставить соответствующие температуры: 

' — 3 Л / 2NR Т ( У Г Г ~ ~ Л/Т2 ) * 1 ' 5 5 ) 

Градиент температуры вызывает специфическое движение газа 
также и в макрокапиллярах (г ^> Л)—тепловое скольжение. Мо
лекулы, соударяющиеся со стенкой, передают ей некоторый им
пульс, который можно разложить на нормальную и тангенциаль
ную составляющие. Те молекулы, которые приходят из зоны высо
кой температуры, передают стенке больший импульс, в том числе 
и большее значение тангенциальной составляющей импульса. Та
ким образом, от неравномерно нагретого газа к стенке передается 
некоторый результирующий тангенциальный импульс, направлен
ный в сторону меньшей температуры. Следовательно, газ получает 

Рис 1.14. Перемещение газа Рис. 1.16. Циркуляция газа 
в микрокапиллярах под действием • в макрокапилляре за счет эффекта 

разности температур. теплового скольжения. 

от стенки тангенциальный импульс противоположного направле
ния который и заставляет его перемещаться вдоль неравномерно 
нагретой стенки от холодных мест к горячим. Приближенный ана
лиз [18] дает следующее выражение для скорости теплового сколь
жения: 

где Х — координата в направлении вдоль стенки. 
Поскольку коэффициент диффузии D обратно пропорционален 

давлению, то эффект теплового скольжения тем существеннее, чем 
ниже общее давление внутри капиллярно-пористого тела. 

Если рассмотреть простой случай соединения двух неодинаково 
нагретых объемов макрокапилляром, то эффект теплового сколь
жения, вызывающий движение газа вдоль стенки капилляра 
(рис. 1.15), приведет к появлению разности давлений в соединен
ных объемах (PI > Р 2 ) , что в свою очередь заставит центральные 
слои газа перемещаться в сторону меньшей температуры. Про
филь скорости газа в таком капилляре не будет простым даже 
в случае постоянного градиента температуры. 

В достаточно крупных порах (г = 1 0 - 5 ч - 10~4 м) может иметь 
место заметная циркуляция газа, обусловленная естественной кон
векцией за счет разности температур стенки поры и заключенной 
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в ней текучей среды. Характер циркуляции в ограниченных про
странствах сложен и не поддается удовлетворительному количе
ственному анализу. С увеличением размера пор скорость циркуля
ции возрастает, а вызванный ею перенос массы увеличивается. 

Наличие градиента температуры в капиллярнопористом теле, 
содержащем конденсированную фазу, изменяет капиллярное 
давление вследствие уменьшения величины коэффициента поверх
ностного натяжения у мениска, находящегося в зоне с большей 
температурой. Это вызывает вязкое течение жидкости по направ
лению потока тепла со скоростью [18]: 

г cos 6 d a AT 

Еще один вид перемещения жидкости в пористом теле по на
правлению потока тепла может вызываться наличием защемлен
ного в капиллярах неконденсирующегося газа (воздуха). При 
увеличении температуры давление газа в замкнутом объеме повы
шается, в результате чего жидкость в капилляре проталкивается . 
расширяющимся воздухом в направлении уменьшения темпера
туры. ' 

Значение температурного градиента, как правило, не бывает 
задано, а зависит от интенсивности переноса тепла внутри капил
лярнопористой структуры материала. В капиллярнопористом теле 
одновременно представлены все три элементарных вида переноса 
тепла: теплопроводность, конвективный перенос и лучистый тепло
обмен. Передача тепла в пористой среде осуществляется за счет 
теплопроводности по твердому скелету тела и через прослойки 
среды, заполняющей объемы пор. Кроме того, твердые стенки пор, 
имея различные температуры, обмениваются потоками лучистого 
тепла. Тепловой поток j t через отдельную замкнутую пору обычно 
записывают в следующем виде: 

/* = \ к в  Т (158) 

Здесь ХЖВ — эквивалентная теплопроводность поры; — раз
ность температур противоположных стенок поры; D — размер поры. 

Эквивалентная теплопроводность поры: 
^ э к в = ^ + + 

где Я к = AD — формальный коэффициент теплопроводности, учи
тывающий естественную конвекцию среды в объеме поры; Я л — 
коэффициент эффективной лучистой теплопроводности; a — коэф
фициент теплоотдачи от стенки поры к конвектирующей среде. 

В ограниченном объеме поры коэффициент а зависит от 
AT, физических свойств среды, геометрической конфигурации поры 
и может быть оценен лишь на основе конкретных эксперименталь
ных данных [19]. Как показывают оценки, в обычных капиллярно
пористых телах, участвующих в процессах массобмена, при не 
слишком больших перепадах температур и малых размерах пор 
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передача тепла естественной конвекцией и излучением пренебре
жимо мала по сравнению с переносом тепла теплопроводностью. 

Если бы среда, заполняющая пористую систему, не имела воз
можности перемещаться из одной поры в другую, то в общем слу
чае теплопроводность совместно с лучистым теплообменом и есте
ственной конвекцией исчерпывала бы задачу переноса тепла 
в капиллярнопористом теле. Однако направленный поток вещества 
приводит к наличию конвективного переноса тепла, общий анали! 
которого обладает той же степенью сложности, что и анализ сум
марного потока массы. 

Выражение для патока тепла внутри капиллярнопористого тела 
обычно записывают в виде: 

I 

где J Г и /г — энтальпия и поток переносимой массы за счет элемен
тарного процесса. 

Таким образом, теплообмен в капиллярнопористых телах дол
жен рассматриваться в неразрывной связи с процессом массооб
мена. В реальных капиллярнопористых телах существует сложная 
система многочисленных капилляров неправильной геометрической 
конфигурации. Непосредственный теоретический анализ движения 
текучей среды по непрямым каналам, изменяющим свою конфигу
рацию, возможен только на основе модельных представлений 
[19—22]. Как правило, модельные представления полезны лишь для 
веществ, достаточно однородных по размерам пор, когда характер 
течения среды во всех капиллярах тела одинаков. 

В заключение краткого обзора элементарных видов массо и 
теплопереноса в капиллярнопористых телах следует отметить, что 
непосредственный теоретический расчет процессов транспорта ве
щества и тепла, основанный на попытке учета всех возможных эле
ментарных типов переноса, в настоящее время не представляется 
возможным. 

Уравнение эффективной диффузии 
Если рассмотреть только изотермические процессы, то нетрудно 

установить, что практически все элементарные виды переноса це
левого компонента имеют градиентный характер. Это обычно дает 
основание заменить сложную совокупность парциальных переносов 
единым эквивалентным диффузионным переносом в форме: 

/ = — £ > э grade (1.60) 

Здесь Д, имеет смысл суммарной массопроводности реального 
капиллярнопористого тела — см. уравнение молекулярной диффу
зии Фика (1.17). Величина градиента массосодержания целевого 
компонента (концентрации) в уравнении (1.60) считается пропор
циональной парциальному (при наличии инертной среды) или об
щему давлению. . 
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Коэффициент эффективной диффузии О Э зависит не только от 
физикохимических свойств перемещающейся среды, темпера
туры и общего давления, как это было с обычным коэффициентом 
молекулярной диффузии в газах, но в значительной степени от 
вида капиллярнопористой структуры тела, что подтверждается 
характером зависимости элементарных видов переноса массы от 
размеров капилляров. 

Коэффициент эффективной диффузии в капиллярнопористом 
теле £> э в общем случае может изменять свое значение в процессе 
нестационарного массообмена вследствие меняющегося соотноше
ния между интенсивностями отдельных видов элементарных пере
носов массы при изменении количества целевого компонента 
внутри капиллярнопористой структуры. 

Рассмотрим закон сохранения целевого компонента для пори
стого вещества, внутри которого процесс переноса массы компо
нента происходит согласно соотношению" (1.60). Для простоты бу
дем полагать, что тело обладает изотропной структурой и не имеет 
внутренних источников (стоков) вещества. Рассмотрим некоторый 
конечный объем V (см. рис. 1.6) внутри пористого тела, который 
содержит достаточное количество пор и в этом смысле является 
представительным для всей массы капиллярнопористого тела. Вы
вод здесь не отличается от приведенного ранее вывода уравнения 
(1.20) с той лишь разницей, что при переносе целевого компонента 
внутри капиллярнопористого тела конвективный перенос отсут
ствует. Следовательно 

! ^ + d i v f = 0 (1.61) 

Используя соотношение для потока компонента (1.60) в балан
совом уравнении, получаем: 

дс 
- ^ - + div ( -£> 3 gradc ) = = 0 (1.62) 

Разницамежду уравнениями (1.62) и (1.21) заключается в том, 
что смысл коэффициента эффективной диффузии Д, в уравнении 
для пористого тела более сложен, чем простое понятие коэффи
циента молекулярной диффузии D в уравнении конвективной диф
фузии. 

В технических задачах начальным условием почти всегда яв
ляется известное распределение концентрации в пространстве ка
пиллярнопористого тела в некоторый момент времени,принимае
мый за начальный: 

c | T = 0 = c(x , У, Z) ^ (1.63) 

Различные типы граничных условий в общем виде обсуждались 
выше. 

Наиболее часто в массообменной аппаратуре реализуются гра
ничные условия третьего рода, когда обмен целевым компонентом 
между пористым телом и окружающей текучей средой происходит 
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по уравнению конвективной массоотдачи / г р = Р ( С ж — с г р ) . Этот 
поток, подводимый к наружной границе тела, отводится в глубь 
пористой структуры путем механизма эффективной диффузии 

Приравнивая два выражения для одного и того же •  п д с 

/ГР — ИЗ Д П 

потока вещества, имеем: 
дс 
OIL | гр 

Условия первого рода являются предельным случаем условий 
третьего рода при [5>оо. 

Если рассматривать процесс внешней массоотдачи детально, то 
физически более корректным является совместное рассмотрение 
концентрационных полей как внутри твердого тела, так и в потоке, 
прилегающем к поверхности тела. При этом на поверхности 
должны формулироваться граничные условия четвертого рода. Од
нако трудности теоретического анализа задачи в такой общей по
становке не ̂ позволяют использовать полученные в настоящее время 
результаты [9] в практике технологического расчета массообмен
ных аппаратов, поэтому граничное условие третьего рода (1.64) 
является пока основным при расчете конвективного массообмена. 
При этом коэффициент массоотдачи считается известной величи
ной, вычисленной либо теоретически, либо по опытным данным. 

Разработаны [5, 10, 22] методы решения уравнений параболи
ческого типа с постоянным кинетическим коэффициентом переноса 
А, 

-|L = A,V 2 c- (1.65) 
от 

при различных граничных условиях. 
Приведем здесь результаты решения задачи об эволюции не

стационарных полей концентрации целевого компонента в телах 
трех классических форм при граничных условиях третьего рода. 

1. Для симметричной одномерной пластины толщиной 2R: 

С ( 4  , Ко, ВЛ = 2 У _ _ 4 ^ C O S ̂  JL E - » » F ° (,.66) 
\R ) L-L | i n + sin |i„ cos ц„ к 

N=L 

сж — с (x, x) . _ D3x 
C = = ^ K L J _ J . для с ж > с 0 , Fo =  Q 2 

с ж — c 0 К' 
_ с (x, x) — с ж ^ 
^ — для с0>сж 

CO с я 

c 0 и CM — постоянные величины начальной концентрации и кон
центрации в окружающей среде; \Х,П — характеристические числа 
задачи, являющиеся корнями трансцендентного уравнения 

c tgn = n/Bi (167) 

Критерий Био содержит коэффициент массоотдачи Bi = $R/Da. 
Интегрируя в диапазоне х = 0 — R уравнение (1.66), можно 
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получить значение средней концентрации целевого компонента* 
оо 2 

C ( F o , B i ) = 2 T . , s i " 2 ^ ^ ^ е~^° (1.68) L-l цп (sin ц„ cos ц„ + ц„) ' 

п=1 2. Для неограниченного осесимметричного тела цилиндрической 
формы: 

cfj-, FO, R J 2 / ' ^ > , 1 / . ( ^ T > " ' 1 ' F B ( Ш ) 

Здесь [лп — корни характеристического уравнения 
/о (ji) _ ц 
• M M Bi (1.70) 

где /о и /i — функции Бесселя действительного аргумента нулевого 
и первого порядка. 

Среднее значение концентрации: 

С ( Р 0 , В 1 ) ^ 4 У 2 r / ' ( ^ 9 Г " » 1 * (1.7.) 

3. Для центральносимметричного сферического тела: 

С ( - 1 Fo, B i ) = 2RY f - ^ C 0 S ^ —Lg- F ° (1.72) 
\H J L-t ц л (ц/г — sin ц„ cos ц„) л 

0 0 2 
C (Fo , Bi) = 6 7 ( s i n H n - ^ c o s M 2

 e - ^ F o
 ( ] 7 4 ) 

^ {V-n ~ s i n I*» c o s Va) 

Решения (1.66), (1.68), (1.69), (1.71), (1.72) и (1.74) справед-
ливьг для равномерного распределения целевого компонента в на
чальный момент времени. 

При произвольном начальном распределении концентрации 
в твердом теле представленные решения усложняются [10]. 

Если наружное диффузионное сопротивление переносу отсут
ствует, то граничные условия третьего рода переходят в условия 
первого рода при Bi-^-oo. Характеристические уравнения (1.67), 
(1.70) и (1.73) при этом упрощаются соответственно до sin р = 0, 
•fo(l-i) = 0> вновь sin (,i = 0, и спектры собственных чисел задач из
меняются. Решения (1.66), (1.68), (1.69), (1.71), (1.72) и (1.74) 
упрощаются. 

Для тел, форма которых является комбинацией форм простей
ших тел (ограниченные цилиндры, прямоугольные параллелепи
педы и т. д.), решение диффузионной задачи является произведе
нием решений для исходных тел. 

Когда коэффициент эффективной диффузии нельзя считать 
постоянным, а также для тел существенно неправильной формы 
аналитические методы решения диффузионных задач становятся 
невозможными и применяются численные методы с использованием 
ЭВМ. 

Методы экспериментального определения Д, 

Использование аналитических решений задач нестационарной 
диффузии требует информации о численном значении коэффи
циента эффективной диффузии D3 для каждого конкретного пори
стого материала. Величину ОЭ можно определить двумя основными 
методами. Первый из них состоит в создании стационарного диф
фузионного потока при постоянных значениях концентрации це-

Рис. 1.16. Стационар
ный профиль концен
трации в плоском об

разце. 

Рис. 1.17. Стационар
ный профиль концен
трации в образце, 
имеющем форму по

лого цилиндра. 

левого компонента по обе стороны от исследуемого капиллярно-по
ристого образца. Для стационарной задачи при DA = const урав
нение (1.65) упрощается: 

V 2c = 0 (1.75) 

Для одномерной плоской задачи вместо уравнения (1.75) бу
дем иметь 

- ё - - 0 ( , J 6 ) 

с очевидным решением относительно потока компонента / = 
= А, с ' ~ °2 при граничных условиях первого рода с\х = 0 = С\ и 
C\X=L = C2 (рис. 1.16). Здесь L-—размер образца в направлении 
потока /. 

В ходе опыта измеряется количество прошедшего через обра
зец компонента. Этот казалось бы предельно простой метод имеет 
некоторые недостатки технического характера: не всегда можно 
надежно измерить количество диффундирующего вещества и 
поддерживать постоянные значения концентрации С\ и с2, а 
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установление стационарного значения потока иногда приходится 
ожидать слишком долго. Внешний периметр образца должен быть 
надежно герметизирован. 

Последнего недостатка легко избежать, проводя эксперимен
тальное определение Д э в теле, имеющем форму полого цилиндра. 
Уравнение стационарной диффузии в цилиндрическом теле имеет 

d2c 1 dc 
вид + — -jp = 0. Решением этого уравнения является лога
рифмический профиль концентрации в цилиндрическом теле, кото
рый при граничном условии первого рода имеет следующий явный 
вид (рис. 1.17): 

--T*r , n i- (L77) 

Диффузионный поток через цилиндрическую поверхность вы
числяется, согласно закону Фика, дифференцированием профиля 
(1.77); 

J = 2nLD3
 C l ~ ° 2 (1.78) 

где L — длина цилиндра. 
Соотношение (1.78) служит основой определения Д по опыт

ным данным, в которых измеряются величины / , С\ и с 2. 
Решения задач о нестационарном поле концентрации в твердом 

теле, в частности соотношения (1.68), (1.71) и (1.74), служат осно
вой второго метода определения коэффициента эффективной диф
фузии. Нестационарный метод основан на экспериментальном оп
ределении общего количества вещества, отданного телом правиль
ной формы окружающей среде. Экспериментальные кривые 
C(Fo, Bi) сопоставляются с соответствующими аналитическими 
зависимостями. Подбором численного значения Д добиваются на
илучшего соответствия экспериментальных и расчетных данных. 
Совпадение, результатов эксперимента и расчета в широком диа
пазоне по времени и при различных значениях таких параметров, 
как начальная и внешняя концентрации и размеры образца, яв
ляется подтверждением предположения о постоянстве коэффи
циента эффективной диффузии. 

Операция подбора Д в решениях, представленных рядами — 
см. уравнения (1.68), (1.71) и (1.74), весьма громоздка. Этого 
недостатка лишен метод определения Д,, основанный на понятии 
регулярного режима, сущность которого состоит в следующем. Из 
решений (1.68), (1.71) и (1.74) следует, Что чем больше значение 
критерия Fo, т. е. чем больше времени прошло с начала процесса, 
тем меньше численные значения последующих членов ряда по 
сравнению с предыдущими. При достаточно больших Fo всеми 
членами ряда, кроме первого, можно пренебречь. Тогда вместо, 
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например, решения для средней концентрации в сферическом теле 
(1.74) будем иметь: 

С (т) « 6-
1 R' 

I*? 

(1.79) 

Регулярный режим 

В теории регулярного режима [23] показывается, что начиная 
с определенного момента времени (начало регулярного режима) 
изменение концентрации внутри тела практически перестает зави
сеть от ее начального распределения. Темп изменения.концентра
ции для всех точек внутри тела устанавливается одинаковым 
(рис. 1.18) и зависящим от эффективного коэффициента диффузии 

Do, размера R и формы тела, влияю
щей на значение характеристического 
числа Это следует из решений 
(1.66), (1.69) и (1.72), если отбросить 
в них все члены рядов, кроме первых. 

Экспериментально определенные 
величины средней концентрации в теле 
сферической формы изображают гра
фически в полулогарифмических коор
динатах In С — т. Тангенс угла накло
на прямой линии (в области регуляр
ного режима), согласно уравнению 
(1.79), связан с коэффициентом Д,: 

t g e = 

Рис. 1.18. Изменение концен
трации целевого компонента 
в процессе массообмена твер-

(1.80) дого тела с окружающей сре
дой: 

/ — концентрация в центре т е л а ; 
2 — с р е д н е е значение концентрации! 

3 —концентрация 
п о в е р х н о с т и 

т е л а . 

Определив величину tg 9 по распо
ложению экспериментальной кривой из 
соотношения (1.80) можно получить 
значение Д,. В опытах по определению коэффициента эффективной 
диффузии стремятся осуществить граничные условия первого рода, 
что практически обеспечивается условием Bi ^ 50 (значения кон
центрации, рассчитанные из аналитических решений при Bi да 50 и 
Bi оо, практически одинаковы). Прямая линия на эксперимен
тальном графике в полулогарифмических координатах In С — т 
свидетельствует о постоянстве коэффициента диффузии Da. Од
нако опытные данные далеко не всегда подтверждают гипо
тезу о неизменности величины Д, в процессе массообмена. Осо
бенно это относится к современным высокоинтенсивным про
цессам. . 

Послойная отработка твердой фазы 

Существуют некоторые предельные случаи диффузионных про
цессов, когда постоянство эффективного коэффициента диффузии 
с Достаточной для практики точностью можно установить из 
физических соображений. Это наблюдается при так называемой 
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о 
Рис. 

Ст | 

—*

I II 

j c^const 
i , 

послойной отработке твердой фазы, смысл которой нетрудно пояс
нить на примере извлечения целевого компонента, находящегося 
внутри капиллярнопористого тела в виде твердых растворимых 
включений [16]. 

При изотропной структуре материала и равномерном началь
ном распределении растворимой фазы может наблюдаться прод
вижение четкой границы зоны растворения в глубь тела 
(рис. 1.19). Аналогичный характер продвижения фронта фазового 
превращения может иметь место при адсорбции, кристаллизации 
й сушке. Существенным при этом является неизменность диффу
зионных свойств отработанной зоны материала (зона / ) , поскольку 

в ней более не происходит значитель
ного изменения концентрации целевого 
компонента. 

Скорость продвижения фронта вза
имодействия | (т ) в технологических 
процессах, как правило, достаточно 
мала, и распределение концентрации 
в отработанной зоне / в первом при

"трС j ~ I ж ближении можно полагать квазиста
ционарным. Это означает, что при лю
бом мгновенном положении фронта | 
профиль с(х, т) в пределах отработан
ной зоны будет соответствовать ста
ционарному. Для плоского тела (рис. 
1.19) стационарный профиль имеет вид 
прямой линии. 

Уточнение специфических особенностей конкретных процессов 
при послойной отработке приводится в гл. 3—5. Здесь рассмотрим 
лишь основные особенности этого предельного процесса в квази
стационарном приближении. В частности, получим расчетные фор
мулы связи степени отработки тела и времени процесса. 

Для тела плоской формы уравнение концентрационного поля 
в отработанной зоне является решением уравнения стационарной 
диффузии (1.75): с = Ах + В. 

Рассмотрим симметричную одномерную пластину толщиной 
2R, на поверхности которой поддерживается постоянная концент
рация с г р . На подвижной границе фазового превращения концент
рация полагается неизменной (это может быть нулевая концент
рация целевого компонента при адсорбции или экстрагировании, 
давление насыщенных паров при сушке и т. д.). 

Удовлетворяя для любого момента времени граничным усло
виям 

cUo = c r P
 4 (181) 

с\х=1 = съ (1.82) 
будем иметь: 

$(Х) я х 
19. Схема модели по

слойной отработки: 
/ — о т р а б о т а н н а я зона ; / / — зона 
с начальным с о д е р ж а н и е ^ компо

нента с„ 
т

5 (Т) — д в и ж у щ и й с я фронт ф а з о в о г о 
п р е в р а щ е н и я целевого компонента . 

С {X, |) = Т р 
х + с. гр (1.83) 
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Пренебрежем для простоты количеством вещества в отработан
ной зоне / по сравнению с его количеством в зоне // (рис. 1.19). 
Тогда относительня доля целевого компонента (от его начального 
количества), оставшаяся в теле к моменту т, находится из геомет
рических соображений в зависимости от положения фронта £ ( т ) : 

vw = £ l i £ s J L  1  i (184) 

Элементарная величина перемещения фронта d\ за время dx 
определится из условия равенства количеств вещества, диффун
дирующего через отработанную зону за время dx и извлеченного 
из объема Sdg; 

DaSdx = CjS d% (185) 
d dx 

Градиент концентрации по глубине отработанной зоны постоя
нен и определяется из решения (1.83): 

д с
 =

 ci - с г р 

дх 1 

Подставляя значение градиента в дифференциальное уравне
ние (1.85) и интегрируя при начальном условии | | t = 0 = 0, полу
чаем искомую связь текущего положения фронта и времени: 

£ » = 2 В э . ^ ~ С г р х ( Ш ) 

Из соотношения (1.86) следует пропорциональность коорди
наты фронта корню квадратному из текущего времени 

2D, 4 ~ С г р т (1.87) 

т. е. скорость продвижения фронта замедляется по мере отработки. 
Физически это естественно, поскольку сопротивление, которое ока
зывает процессу диффузии отработанная зона, увеличивается по 
мере продвижения границы | в глубь тела. 

Комбинируя соотношения (1.84) и (1.87), находим текущее 
значение относительной доли целевого компонента в теле при его 
послойной отработке: 

В отличие от диффузионных задач, которые не имеют конечного 
времени отработки, что нетрудно видеть, например, из решений 
(168), (1.71), (1.74), в данном случае такое время существует 
и вычисляется из решения (1.88) при у = 0: 

% т = —  ^ (1.89) 
т 9 Г) г. — с 
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Соотношение (1.88) может быть использовано для экспери
ментального определения коэффициента эффективной диффузии 
D3, если измерить убыль относительной средней концентрации це
левого компонента во времени. Откладывая опытные данные в ко
ординатах у —л]х , будем иметь тангенс угла наклона линии, рав

2 —- _! . Существование режима послойной отработки 

материала устанавливается из расположения опытных точек 
в координатах y — V т около прямой линии. 

Аналогично рассматривается задача о послойной отработке тел 
сферической и цилиндрической форм. При тех же предположениях 
могут быть получены квазистационарные профили концентраций 
поперек отработанной зоны: гиперболического вида для сферы и 
логарифмического для цилиндра (см. гл. 4). Дифференцирование 
этих профилей и подстановка в массовые балансы приводит к сле
дующим соотношениям: 

для тела шарообразной формы 

^хкк^ШУ-Нт ' - ( - * ) • <••») 

для тела, имеющего форму протяженного цилиндра 

' ^жЧг[0  * ) I + (  * ) ' 0  Ш '-(-*)' 
(1.9!) 

Время полной отработки частиц определяется из приведенных 
зависимостей при £ = R: 
для сферы 

Ът = ——: 

для цилиндра 

Г т ~ 4 0 э { с ъ - с г р ) 

1.4. ДВИЖЕНИЕ ФАЗ В МАССООБМЕННЫХ АППАРАТАХ 

Решение задачи массообмена между частицами твердой фазы 
и потоком обтекающей их сплошной среды предполагает, что от
носительная скорость движения взаимодействующих фаз известна. 
Однако в массообменных аппаратах с подвижной дисперсной фа
зой относительная скорость движения фаз часто оказывается 
сложной функцией процесса их динамического взаимодействия. 

Уравнение движения твердой частицы в потоке 
Если при достаточно малой концентрации взвешенных в потоке 

жидкости частиц считать, что присутствие твердой фазы не влияет 
—> 

на распределение скорости жидкости w, то вектор скорости еди
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4#шчной твердой частицы (v) может быть определен как решение 
^приближенного уравнения ее движения в вязкой среде: 

-> 
dv 
dx ••тж 

-> 
dw 
dx 

+ (mT — тж) g + 

+ 
I (Re) p « S 

v — w I (v — w) + тж 

d(t-
-> 
w) 

dx 
(1.92) 

где £ (Re) — коэффициент сопротивления частицы при относитель
ном движении в вязкой среде; Re = |u — w\d/v. 

Левая часть уравнения (1.92) представляет результирующую 
силу, вызывающую движение твердой частицы массой тТ с уско

> 
рением dv/dx, правая часть — силы, действующие на частицу при 
ее ускоренном движении. Первое слагаемое правой части уравне
ния называется увлекающей силой потока, которая действует на 
массу жидкости т ж в объеме частицы, сообщая жидкости ускоре

ние dw/dx; второе слагаемое соответствует силе тяжести за выче
том архимедовой подъемной силы; третье слагаемое — сила гидро
динамического сопротивления, действующая на частицу со стороны 
потока вязкой жидкости; последнее слагаемое — сила, возникаю
щая при относительном ускорении частицы и жидкости. Векторное 
уравнение (1.92), включающее в себя лишь основные силы, дей
ствующие на частицу, в общем случае оказывается достаточно 
сложным для решения даже тогда, когда поле скоростей жидкости 
-> 
(w) известно. 

Задача нахождения относительной скорости частицы и потока 
окружающей среды еще более усложняется, если частицы мелкие. 
Тогда турбулентные пульсации крупного масштаба увлекают ча
стицу вместе с прилегающими к ней слоями жидкости, перенося их 
как целое. Чем ближе плотность твердой фазы к плотности жид
кости, тем в большей степени происходит увлечение. Турбулентные 
пульсации, масштаб которых меньше размера частицы, не увле
кают ее в пульсационное движение. По отношению к таким пульса
циям частица ведет себя как массивное тело, т. е. жидкость, при
нимающая участие в мелкомасштабном движении, будет обтекать 
поверхность частицы. 

Уравнения движения двухфазных потоков 

Чтобы анализировать задачу движения обеих фаз, необходимо 
иметь общие динамические уравнения, учитывающие все силы, дей
ствующие на каждую фазу, включая и силы межфазного взаимо
действия. Такое уравнение может быть получено путем анализа 
малого элемента объема, включающего в себя как сплошную, так 
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и дисперсную фазу. Баланс сил: 

-J^T (ртн ти) + - ^ - [ Р ж С — «т) w] — 

= [ р т х х + р ж (1 - к т ) ] | - g r a d [(1 — х х ) />т] — grad (х т Я т ) + 

-f vp i K (1 — х т ) V2w — Ф т « т (1-93) 

где х т — объемная концентрация твердой фазы; Рт — статическое 
давление твердого компонента (в общем случае не равное стати
ческому давлению в текучей фазе, например, за счет механических 
причин при связном движении плотного слоя дисперсной твердой 
фазы); Ф т — тензор поверхностных сил трения твердой фазы о по
верхность внутри движущейся двухфазной системы [24]. 

Общность структур уравнения (1.93) и уравнения для однофаз
ных вязких сред (1.1) следует из характера элементарных сил,, 
действующих на произвольный объем, выделяемый внутри как 
однофазной, так и двухфазной сред. 

Существенным при выводе уравнения (1.93) является предпо
ложение об аддитивности сил,, действующих со стороны сплошной 
и дисперсной фаз. Это выражается в том, что каждая сила входит 
в соотношение (1.93) дважды с коэффициентами пропорциональ
ности, равными объемным долям каждой фазы. 

При выводе уравнения (1.93) предполагается существование ; 
некоторого объема, с одной стороны, достаточно большого, чтобы 
можно было считать его представительным, т. е. содержащим 
большое количество частиц твердой фазы, а с другой стороны, — 
достаточно малого, чтобы к нему можно было применять матема
тические операции как к бесконечно малому элементу. Таким об
разом, уравнение (1.93) тем более справедливо, чем значительней 
размеры двухфазного потока по сравнению с диаметром частиц 
твердой фазы. Уравнение (1.93) может считаться удовлетвори
тельным, если отношение меньшего размера двухфазного потока 
к максимальному размеру частиц дисперсной фазы составляет не 
менее 102—103 [24]. 

Анализ соотношения (1.93) требует информации о физических 
условиях взаимодействия между сплошной и дисперсной фазами, 
а также между твердыми частицами, т. е. раскрытия структуры 
тензора напряжения Ф т , что в свою очередь предполагает знание 
коэффициентов сухого трения, неупругого столкновения, гидравли
ческого сопротивления и т. д. Многие из этих коэффициентов за
висят от формы частиц и состояния ее внешней поверхности. 

Анализ закона сохранения общей массы вещества приводит 
к следующему уравнению неразрывности стационарного двухфаз
ного потока: 

-> -> 
div (х т р т и) + div [(1 — К т ) pmw] = 0 (1.94) 

Соотношения (1.93) и (1.94) справедливы для любых значений 
объемной концентрации твердой фазы —от нуля до предельно 

SO 

возможной для конкретного материала (х т. макс). В предельном 
случае у. т-*-0 уравнения принимают обычный вид уравнений 
Навье — Стокса и неразрывности для сплошной среды. 

В зависимости от назначения аппарата, технологических требо
ваний к степени отработки дисперсного материала и физических 
свойств взаимодействующих фаз характер их движения в каждом 
конкретном случае может быть различным: от вертикального дви
жения потока газа с малой концентрацией тонкодисперсного по
рошка (пневматическая сушка) до плотного опускающегося слоя 
дисперсной фазы, продуваемой газом (гиперсорбция). Широкое 
распространение имеют аппараты с интенсивным перемешиванием 
одной или обеих фаз (псевдоожиженный слой, аппараты с меха
ническими мешалками для экстрагирования и кристаллизации). 

Уравнения (1.93) и (1.94) не могут быть решены в общем виде 
для условий движения и взаимодействия фаз в промышленных 
массообменных аппаратах. 

Анализ решения существенно упрощенных задач движения раз
реженных дисперсных сред и результаты экспериментальных ис
следований с помощью скоростной киносъемки позволяют устано
вить следующую общую картину движения дисперсной твердой 
фазы [24]. Основное направление движения частиц — продольное, 
лишь отдельные частицы участвуют в сравнительно медленных 
поперечных перемещениях. Наблюдается поперечная неравномер
ность скорости твердых частиц, при этом эпюра скорости частиц 
примерно аналогична эпюре скорости сплошной фазы. Усреднен
ная по сечению скорость твердой фазы на участке равномерного 
ее движения практически равна разности между средней ско
ростью воздуха и скоростью витания частиц. Вращение частиц 
происходит в основном вокруг горизонтальной оси, а скорость 
вращения тем больше, чем значительнее несферичность частиц и 
выше скорость воздуха (некоторые измерения дают до 100 об/с). 

По мере увеличения объемной концентрации твердой фазы на
чинает наблюдаться заметное влияние частиц на Поток сплошной 
среды. Так, в ламинарных потоках частицы могут служить своеоб
разными турбулизаторами, чему способствует увеличение размеров 
частиц и возрастание отношения плотностей компонентов системы. 
За счет перемешивающего воздействия частиц поле скоростей 
сплошной среды может заметно выравниваться и становиться бо
лее плоским. При малых концентрациях дисперсной фазы (х т по
рядка 10~3) выравнивающее воздействие твердых частиц на поле 
скоростей газовой фазы незначительно и составляет 2—5%. Как 
опытные, так и теоретические данные показывают, что концентра
ция твердой фазы по длине канала уменьшается приблизительно 
по экспоненциальной зависимости. 

При горизонтальном двухфазном потоке влияние дисперсной 
твердой фазы проявляется в искажении симметрии профиля ско
ростей, что связано с концентрированием частиц в нижней части 
канала под действием силы тяжести. Максимум скорости жидко
сти смещается при этом вверх. 
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1 
При достаточно больших концентрациях твердой фазы воздей

ствие частиц на турбулентный поток жидкости может оказаться 
обратным —демпфирующим. 

В тех случаях, когда концентрация частиц равна предельно 
возможной ( х т .макс ) , воздействие дисперсной среды на сплошную 
фазу будет также максимальным. 

Существенное влияние твердой фазы на поток жидкости при ее 
фильтровании через неподвижный слой приводит к почти полному 
выравниванию эпюры скоростей сплошной фазы по поперечному 
сечению слоя. Исключение составляет область в непосредственной 
близости от стенки. Из рис. 1.20 ясно, что в зоне / концентрация 
твердой фазы оказывается несколько меньшей, чем в основном 

Рис. 1.20. Пристеноч- Рис. 1.21. Распределение скорости 
ный эффект в слое газа по сечению аппарата, 
дисперсного мате

риала: 
/ — з о н а повышенной по-
розности; / / — основной 

о б ъ е м слоя . 

объеме слоя //. Это приводит к повышению скорости фильтрую
щейся среды в относительно малой пристеночной зоне /. Если пре
небречь этим эффектом, то можно считать, что среда, фильтрую
щаяся через неподвижный слой дисперсного материала, имеет 
практически одинаковую скорость по всему сечению слоя (при 
условии равномерного подвода жидкости в слой одинаковой вы
соты). При иных способах подвода сплошной среды эпюра скоро
стей будет иметь более сложный вид, зависящий в основном от 
конструктивного оформления аппарата и удельного гидродинами
ческого сопротивления слоя дисперсного материала (рис. 1.21). 

В массообменных аппаратах, работающих по непрерывной 
схеме, часто используют плотный слой дисперсной фазы, который 
перемещается сверху вниз под действием силы тяжести. Сплошная 
среда (газ, пар или. капельная жидкость), как правило, фильт
руется через такой движущийся слой в вертикальном направле
нии. 

Постановка задачи о движении зернистой сыпучей массы при 
отсутствии фильтрования рассматривается в специальной литера-
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fype [25]. Динамические уравнения, описывающие движение сы
пучей массы под действием силы тяжести, оказываются весьма 
сложными и недостаточно эффективными для анализа движения 
слоя дисперсного материала в реальных массообменных аппаратах. 

Результаты экспериментального изучения характера переме
щения сплошного слоя, ограниченного вертикальными гладкими 
стенками аппарата, приводят к следующей качественной картине. 
Полное стержнеподобное движение слоя (режим полного вытесне
ния) не наблюдается практически никогда. В центральной части 
вертикального канала (ядре потока) частицы опускаются равно
мерно без поперечных перемещений. Вблизи твердой стенки ско
рость частиц уменьшается и слой заметно разрыхляется. В преде
лах пристеночной зоны частицы получают 
возможность вращаться, перемещаться в 
радиальном направлении и проскальзывать 
по ходу движения основного потока. Тол
щина пристеночного слоя составляет от 3 
до 10 размеров частиц. 

В пристеночном слое имеет место про
филь скорости, близкий к линейному. Од
нако, в отличие от пограничного слоя вяз
кой жидкости, при движении плотного слоя 
сыпучей массы скорость движения частиц 
у стенки не равна нулю. Она стремится к 
некоторому минимальному значению, кото
рое зависит от внутреннего трения частиц и 
внешнего трения о стенки. 

При гравитационном движении слоя су
ществует некоторый входной участок стаби
лизации движения, в котором происходит 
формирование стационарного поля скоростей. Вблизи зоны вы
грузки эпюра скорости в ядре потока также деформируется. 
Конкретный характер искажения стационарного профиля скоро
сти в зоне выгрузки зависит от конструктивного оформления узла 
выпуска материала. 

Продольная неравномерность практически мало зависит от 
средней скорости движения плотного слоя. Опытами установлено, 
что средняя плотность слоя также практически не зависит от ско
рости его движения, но только до некоторого предела, после кото
рого непрерывность слоя нарушается в вертикальном направлении 
с одновременным уменьшением средней плотности слоя. 

Поперечная неравномерность концентрации твердой фазы есте
ственно приводит к тому, что сопротивление ядра зернистого по
тока и. его пристеночного слоя неодинаковы. Поэтому при фильтро
вании вязкой среды через движущийся слой скорость жидкости 
вблизи стенок заметно выше, чем в ядре потока (рис. 1.22). Изме
рения показывают, что на расстоянии <~ 1,5 диаметра частицы 

Рис. 1 22. Профили ско
ростей дисперсной (1) и 
сплошной (2) фаз в плот
ном слое нисходящего 

дисперсного материала. 

скорость потока воздуха на 
части [24]. 

80% выше, чем в центральной 
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величина DmB. Обзор результатов измерений и характер зависи
мости коэффициента перемешивания от многочисленных парамет
ров содержится в монографии [26]. 

В тех случаях, когда экспериментальные данные не могут быть 
описаны диффузионной моделью, используются более сложные мо
дельные представления о характере поведения жидкости при про
хождении ею зоны контакта с твердой фазой. В реальных аппа
ратах возможно существование застойных зон жидкости, слабо 
обменивающихся веществом с основным потоком. Могут также на
блюдаться локальные струи жидкости, скорость которых значи
тельно выше средней скорости потока. Кроме того, жидкость 
может совершать в аппарате циркуляционное движение. 

При построении сложной модели, содержащей перечисленные 
компоненты, стремятся к совпадению экспериментальной кривой 
отклика с кривой, вычисленной на основании модельных представ
лений. Примеры таких теоретических кривых для сложных моде
лей приводятся в литературе [27]. 

Гидродинамика псевдоожиженного слоя 

В химической технологии, энергетике, и других отраслях тех
ники получил широкое применение специфический метод контак
тирования газовой (или жидкой) фазы с дисперсным твердым ма
териалом — метод псевдоожиженного слоя. Сущность образования 

псевдоожиженного слоя сводится к 
тому, что при некоторой скорости WKp 
гидродинамическое сопротивление, 
действующее на частицу со стороны 
поднимающейся сплошной фазы, ока
зывается равным весу частицы (за вы
четом архимедовой подъемной силы). 
При этом каждая частица находится 
в состоянии неустойчивого динамиче
ского равновесия. Дальнейшее увели
чение скорости подачи псевдоожижаю-
щего агента приводит к расширению 
слоя. 

Сопротивление, испытываемое потоком вязкого псевдоожижаю-
щего агента со стороны всех частиц взвешенного слоя при усло-

Рис. 1.26. Зависимость сопро
тивления псевдоожиженного 

слоя от скорости среды. 

В И И W W к р , оказывается постоянным и равным АР = GCJS • 
суммарному весу всех частиц GCJ1, отнесенному к площади 
поперечного сечения аппарата 5 , независимо от величины скоро
сти. Это специфическое свойство псевдоожиженного слоя иллю
стрируется рис. 1.26. 

При некоторой скорости о) у н (скорость уноса) частицы мате
риала начинают выноситься из слоя. Таким образом, устойчивое 
состояние псевдоожиженного слоя возможно в диапазоне скорости 
взвешивающей среды wKJ? w ̂  ww. Вопросам расчета основ-
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дых гидродинамических характеристик псевдоожиженного слоя 
посвящена обширная литература [28—32]. 

Равномерное псевдоожижение (рис. 1.27, а) наблюдается, если 
взвешивающий агент — капельная жидкость или газ при доста
точно высоких давлениях (10 7 — 108 Па, т. е. 10 2— 103 кгс/см 2). 

В наиболее распространенном случае псевдоожижения газом 
при невысоких давлениях равномерная структура слоя практически 
не наблюдается. Твердые частицы проявляют склонность к образо
ванию агрегатов, а газовая фаза образует пузыри, которые под
нимаются вверх по слою с тенденцией к увеличению размеров и 
взаимному слиянию (рис. 1.27,6). В относительно узких каналах 
возможен режим образования поршней (рис. 1.27,в). 

Общим свойством псевдоожиженных слоев является энергичное 
перемешивание частиц. В тех случаях, когда в результате взаимо
действия дисперсной фазы 
с псевдоожижающим аген
том выделяется значитель
ное количество тепла, пе
ремешивание материала 
приводит практически к пол
ному выравниванию темпера
туры в пределах псевдоожи
женного слоя. При переме
щении частиц коэффициент 
теплоотдачи от слоя к стен
ке аппарата или к поверхно
стям, специально предназна
ченным для отвода (подво
да) тепла от материала, 
значительно выше, чем для 
неподвижного слоя. 

Вследствие движения частиц слой приобретает текучесть, что 
оказывается существенным при перемещении материала из одного 
аппарата в другой и при поддержании постоянной высоты псевдо
ожиженного слоя. Отсутствие застойных газовых зон вблизи точек 
контакта частиц приводит к более полному раскрытию суммарной 
поверхности частиц при их псевдоожижении. 

Наряду с существенными преимуществами псевдоожиженному 
слою свойственны некоторые недостатки. Так, перемешивание 
твердого материала сказывается на интенсивности тепло- и массо-
обмена, поскольку при этом снижается движущая разность кон
центраций между дисперсной и сплошной фазами. Перемещение 
частиц влечет за собой перемешивание газа, что приводит к нерав
номерности времени пребывания не только твердой, но отчасти и 
газовой фазы. Еще один недостаток псевдоожижения состоит в том, 
что частицы при энергичном движении могут истираться и оказы
вать эрозионное воздействие на аппаратуру. Псевдоожиженный 
слой не допускает высоких нагрузок по газу, так как при этом мо
жет иметь место значительный унос мелкой фракции твердой 
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Рис. 1.27. Различные виды псевдоожиже
ния дисперсного материала: 

а — р а в н о м е р н о е п с е в д о о ж и ж е н и е ; б — п с е в д о о ж и 
жение с б а р б о т а ж е м пузырей ; в — р е ж и м поршне-

г образования . . 
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фазы. В промышленной практике разработаны аппараты с вихре
вым (закрученным) двухфазным потоком [33, 34], позволяющие 
уменьшить унос частиц. 

Порозность псевдоожиженного слоя (е), как показывает ана
лиз, является сложной функцией размера, формы и плотности ча
стиц, физических свойств и скорости псевдоожижающей среды. 
Теоретически такую связь установить не удается, а из имеющихся 

0,5 1,0 

Порозность слоя 

Рис. 1.28. Результа
ты измерения пороз
ности псевдоожижен
ного слоя по высоте 
аппарата при различ
ной скорости воздуха: 
/ — 0 , 2 2 7 м/с; 2 — 0,596 м/с; 

3 — 0,984 м/с 

"0,044 0,02 0 0,02 0,044 
Текущий радиус слоя ,м 

Рис. 1.29. Порозность в раз
личных точках псевдоожи

женного слоя: 
Цифры у кривых — значение по
розности слоя 8, выраженное в %. : 

С к о р о с т ь в о з д у х а 0,98 м/с. 

многочисленных аппроксимаций опытных данных наибольшее рас
пространение получило соотношение [35]: 

e = A r  °  2 I ( l 8 R e + 0,36Re 2 ) 0 ' 2 1 (1.96) 
д gd3 рТ — р ж n wd 

где Аг =  £  2 _ — — ; Re = ; w — скорость газа, рассчитанная 
V р ж V 

на полное сечение аппарата. 
Более детальные исследования [31] порозности псевдоожижен

ного слоя показывают, что ее локальное значение изменяется как 
по высоте, так и по радиусу слоя (рис. 1.28, 1.29). Из рис. 1.28 
следует, что при относительно небольших скоростях газа псевдо
ожиженный слой в основном объеме имеет практически равномер
ную порозность за исключением зоны, непосредственно прилегаю
щей к решетке, где сказывается динамическое воздействие струй 
воздуха, и верхней зоны слоя, в которую происходит выброс твер
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д0й фазы из основной массы слоя. Помимо пространственной не
равномерности в псевдоожиженном слое наблюдается пульсация 
порозности во времени (рис. 1.30). 

Анализ показывает [26], что в псевдоожиженном слое твердые 
частицы имеют тенденцию перемещаться не только индивидуально, 
но и отдельными группами (пакетами), которые также совершают 
случайное движение по объему слоя, постепенно обмениваясь ча
стицами. Пакетный характер движения твердой фазы в известной 
мере аналогичен явлению турбулентности при течении вязких жид
костей. 

Существует несколько методов экспериментального изучения 
движения частиц в псевдоожиженном слое. Наиболее современный 
из них — киносъемка в рентгеновских лучах [36]. Основным до
стоинством этого метода является отсутствие какихлибо зондов 

Рис. 1.30. Изменение мгновенного 
значения локальной порозности 

псевдоожиженного слоя: 
£ 0 и ё — порозность неподвижного слоя и 
усредненная по времени порозность псев

д о о ж и ж е н н о г о СЛОЯ.; 

9С 
t 

W 
\ 

Рис. 1.31. Циркуляционный харак
тер движения дисперсного мате
риала в псевдоожиженном слое: 
а , б—одно и многоконтурная циркуля

ция дисперсной ф а з ы . 

или датчиков, нарушающих локальную структуру слоя, а недостат
ком— высокая степень сложности применяемого оборудования. 

Исходя из случайного характера перемещения твердой фазы 
и рассматривая псевдоожиженный слой как целое, часто полагают, 
что перемещение частиц дисперсной фазы можно считать аналогич
ным диффузионному переносу — см. уравнение (1.60). 

Экспериментальное определение эквивалентного коэффициента 
Диффузионного переноса твердой фазы £ > э к в в псевдоожиженном 
слое в принципе не отличается от метода измерения коэффициента 
Диффузии в жидкости при ее фильтровании через неподвижный 
слой. 

Опытные кривые зависимости концентрации импульсно вбро
шенных меченых частиц на выходе из слоя от времени качественно 
имеют тот же вид, что и для сплошной фазы (см. рис. 1.25). 

Диффузионная модель оказывается, как правило, пригодной 
лишь для высоких слоев и при скоростях псевдоожижающего 
а г ента, незначительно превышающих скорость начала псевдоожи
*ения. При больших скоростях частицы твердой фазы 
Имеют тенденцию к циркуляционному движению, В нешироких 
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псевдоожижающих слоях твердая фаза поднимается вверх в цен-,. 
ральной зоне слоя со скоростями, близкими к скорости газа, и опу. 
скается по периферии со скоростями, примерно на порядок мень
шими (рис. 1.31, а ) . В широких и низких псевдоожиженных слоях 
движение частиц часто принимает характер очаговой циркуляции 
(рис. 1.31,6). Местоположение таких очагов и их число могут 
изменяться. 

Если в аппарате с компактным слоем перемешивание происхо
дит достаточно энергично, то частицы распространяются по объ
ему слоя практически мгновенно, что соответствует бесконечному 
значению коэффициента эквивалентной диффузии Д, к в . На рис. 1.25 
такой предельный случай идеального перемешивания представлен 
кривой 3. 

Для вывода формулы плотности распределения р(т) при иде
альном перемешивании дисперсного материала в псевдоожижен
ном слое выделим из искомого распределения элементарную пор
цию NP(x) dx и рассмотрим баланс числа частиц этой порции, 
имеющих время пребывания от т до т -f- dx. За единицу времени 
в эту группу входит NPX частиц и выходит NPX+DX частиц. Некото
рое число частиц рассматриваемой порции покидает слой с выгру
жаемым материалом. При полном перемешивании дисперсной фазы 
число таких частиц пропорционально общему числу частиц N, ско
рости выгрузки G и обратно пропорционально общему количеству 
материала (З с л в слое: NPxdx(G/Gc„). Баланс числа частиц для 
анализируемой произвольной порции материала запишется сле
дующим образом: 

PX-PX+DX + OXDR-~ 

Разлагая px+dx = р т -f 1 dx в ряд Тейлора и ограничиваясь 
линейной частью разложения, будем иметь: 

dp _ р 
dx х (1.97) 

где f = Gcn/G — среднее время*'пребывания дисперсной фазы. 
Интегрирование уравнения (1.97) дает p = C 1 e~' t / f . Постоян

ная интегрирования определяется из условия, что суммарная доля 
частиц, имеющих время пребывания от 0 до оо, равна единице 

< R T / F dx 

О 

откуда Ci = 1/f. Окончательно для полного перемешивания дис
персной фазы имеем плотность распределения по времени пребы
вания в аппарате: 

р (0 = 4 : 6 - ^ (1.98) 

Уравнению (1,98) соответствует кривая на рис, 1,32. 
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Более равномерное распределение твердой фазы по времени 
пребывания достигается при секционировании аппаратов по ходу 
перемешиваемой фазы. 

Анализ приводит к следующим формулам для плотности рас
пределения дисперсного материала по суммарному времени пребы-

Рис. 1.32. Плотность распределения 
дисперсной фазы по времени пребы
вания в псевдоожиженном слое при 

полном перемешивании. 

Рис. 1.33. Плотность распределе
ния дисперсной фазы по времени 
пребывания в аппарате из П слоев 

полного смешения. 

вания в последовательно соединенных аппаратах полного переме
шивания [37, 38]: 
при одинаковых значениях среднего времени пребывания во всех 
п аппаратах х/п 

X 

Р ( Т ) = 
(1.99) 

при различных значениях среднего времени пребывания в каждом 
аппарате xt 

% ! (1.100) 

1 = 1 IK**-*/) 

Кривые, построенные по уравнению (1.99), иллюстрируют уве
личение степени равномерности времени пребывания с увеличе
нием числа слоев (рис. 1.33). 

Соотношения (1.98) — (1.100) подтверждаются экспериментами 
с мечеными частицами, импульсно вводимыми в первый псевдо-
ожиженный слой. Число меченых частиц подсчитывается в потоке 
материала, непрерывно выгружаемого из последнего слоя. Отно
шение числа меченых частиц An в пробе, отбираемой в течение 
интервала времени Ат, к общему числу частиц NI в исходном им
пульсе в пределе дает плотность распределения р(т) (рис. 1,34). 
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Вопросы движения и времени пребывания ожижающей среды 
в объеме слоя изучались многими исследователями. Трудности 
здесь в основном связаны с тем, что образующиеся в слое (с: 
рис. 1.27,6) пузыри не имеют правильной формы. Кроме того, п 
мере роста и подъема пузыря происходит непрерывный приток 
отток газовой фазы в его объем. 

Несмотря на сложность процесса движения газа через неодно
родный слой, на практике наиболее часто используется простая 
диффузионная модель — см. уравнение (1.95). Методика измерении 
перемешивания газа в псевдоожиженном слое также основана не
подаче трассера и измерении его концентрации на выходе из слоя 

a d в 

Рис. 1.34. Экспериментальные плотности распределения частиц дисперсной 
фазы по времени пребывания в одном (А), двух (Б) и пяти (в) псевдоожижен-

ных слоях: 
AN—число меченых частиц, в ы ш е д ш и х з а время АХ; — о б щ е е число меченых частиц, 

вброшенных в момент t = 0 в первый слой. 

Экспериментальные данные по определению коэффициента эквива
лентной диффузии, приводимые в литературе [26], дают величины 
коэффициентов, значительно отличающиеся в зависимости от ско
ростей газов, диаметров частиц, размеров слоев и т. д. 

Из-за трудности детального анализа движения дисперсной 
сплошной фаз в реальных массообменных аппаратах принимаю 
предельные, наиболее простые модели движения фаз — идеальное 
вытеснение или полное перемешивание. 

1.5. ОСНОВЫ РАСЧЕТА МАССООБМЕННЫХ ПРОЦЕССОВ 

В условиях работы реального аппарата межфазный массооб-
мен осложняется по сравнению с массообменом одиночной непод
вижной частицы, которая взаимодействует с потоком, имеющим 
постоянную концентрацию целевого компонента. Так, по опытным 
данным возможное вращение частиц неправильной формы интен
сифицирует процесс внешнего массообмена. Однако количествен
ный расчет этого эффекта для реальных массообменных аппара
тов затруднителен. Кроме того, значение средних по поверхности 
частицы коэффициентов массоотдачи может существенно зависеть 
от порозности дисперсной фазы. 

Еще одним важным обстоятельством, отличающим массообмен 
индивидуальной частицы от массообмена в реальном аппарате, яв
ляется изменение внешней по отношению к конкретной частице 
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концентрации целевого компонента. Концентрационные кривые, со
ответствующие основным 
изображены на рис. 1.35. 

видам относительного движения фаз 
Во всех случаях, кроме последнего, от-

Рис. 1.35. Характер изменения кон-
центрации фаз в зависимости от типа 

относительного движения фаз: 
а — прямоток ; 6 — противоток; в — неподвиж

ный слой; г — п о л н о е смешение ф а з ; 
/ — т в е р д а я ф а з а ; 2 — с п л о ш н а я ф а з а . 

дельная частица контактирует в каждый 
дой, имеющей иную концентрацию. 

В частном случае, когда одна из фаз 
идеально перемешивается, а другая фаз 
аппарат в режиме идеального вытесне
ния, то быстро перемещающиеся по объ
ему аппарата частицы усредняют своей 
поверхностью неравномерную концентра
цию целевого компонента в сплошной 
фазе (рис. 1.36). 

Если идеально перемешиваются обе 
фазы, а процесс в целом осуществляется 
периодически, то происходит изменение 
концентрации обоих реагентов во време
ни согласно балансовому уравнению 
^ ж . апп [ с ж (т) — с ж о] = _ 

— Ут. апп [ С Т о - СТ (т)] (1.101) 

момент времени со сре-

(например, дисперсная) 
а (сплошная) проходит 

—\ 

О 
Рис. 1.36. Изменение кон
центраций дисперсной (1) и 
сплошной (2) фаз при полном 
перемешивании дисперсного 

материала. 

гДе Vm. апп и VT. апп — объемы жидкой и твердой фаз, загружен
ные в аппарат. 

Непрерывный поток компонентов через аппарат полного сме
шения обеих фаз, наоборот, обеспечивает постоянство концентра
ций целевого компонента как в одной, так и в другой фазе. 

Наиболее труден при теоретическом анализе массообмен теку
чей среды с неподвижным слоем дисперсной твердой фазы 
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(рис. 1.35,В), поскольку в этом случае эпюры концентраций в обеих 
фазах изменяются по длине аппарата (по высоте слоя) и во вре
мени. 

Математическая формулировка задачи массообмена дисперс
ной фазы с текучей средой, учитывающая механизм переноса 
целевого компонента внутри каждой фазы, условия на границе 
раздела фаз, схему их относительного движения и условия одно
значности, является основой анализа работы массообменных аппа
ратов. При этом в зависимости от принятой схемы процесса связь 
между концентрациями целевого компонента во взаимодействую
щих фазах будет различной. 

Аппараты с неподвижным слоем материала 

Рассмотрим процесс в неподвижном слое достаточно большого 
диаметра, чтобы увеличением скорости сплошной фазы в присте
ночном слое можно было пренебречь и считать эпюру скорости 
прямоугольной. В таком случае изменение концентрации происхо
дит только по длине слоя х. 

Баланс массы целевого компонента: 
„ ДСЖ I П „ \ _ Д2СЖ ДСЖ ,ПО. 

81̂ г + (1е)ат=е0экв1^ш1>г (1Л02) 

Здесь с т — концентрация в твердой фазе, усредненная по внут
ренней координате частицы. Первое слагаемое левой части урав
нения (1.102) представляет собой скорость изменения массы ком
понента в объеме между частицами, второе — то же в объеме 
твердой фазы. Первый член правой части этого уравнения — при
ращение количества компонента за счет эффективного диффузион
ного переноса в сплошной фазе, второй — приращение массы целе
вого компонента за счет конвективного переноса со скоростью 
потока, рассчитанной на полное сечение аппарата w = wns (где 
wR — действительная средняя скорость сплошной фазы в зазорах 
между частицами). 

Уравнение (1.102) связывает концентрации в проточной среде 
с ш и в твердой фазе с т в любой точке слоя и в любой момент вре
мени. 

Это уравнение необходимо рассматривать совместно с соотно
шением, определяющим поведение концентрационного поля внутри 
твердой частицы, например с диффузионным уравнением (1.65). 

На наружной поверхности частиц должны быть известны усло
вия массообмена между фазами. Кроме того, для каждой частицы 
должны быть заданы начальное распределение концентрации по 
внутренней координате с т 0 (г) и условие ограниченности концентра
ции внутри частицы. 

Наиболее сложным в данной задаче оказывается формулиро
вание условий по концентрации в жидкости при входе и выходе ее 
из слоя частиц — граничные условия к дифференциальному урав
нению (1.102). Формально уравнение второго порядка (1.102) тре
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опяммя nuvx граничных условий по координате. Обычно яри
бУеТ1Г̂ ови? формулировать в виде выражений для потоков 
Левого компонента V, входе жидкости в слой и при выходе из 

слоя: ДСЖ 

ДХ 

ОСЖ 

ДХ 
-0 

(1.103) 

(1.104) 

Выражение (1.103) соответствует равенству потока целевого 
компонента, подводимого к слою за счет конвекции, с потоком, 
входящим в слой за счет конвекции и диффузии. При этом кон
центрация в точке х = 0 претерпевает разрыв (рис. 1.37, а ) . Усло
вие (1.104) также получается из баланса компонента на выходе: 

ДС | 

шсж\x=sL  е£> э к в -~-1 = W с 

1.105) 

Чтобы не допустить положительного скачка концентрации на 
выходе из слоя (рис. 1.37,6), дополнительно предполагают 
cm\x=L — Ст.к, что приводит к условию (1.104). Граничные усло
вия (1.103) и (1.104) следует рассматривать как приближенные. 
Уточнение условий (1.103) и (1.104), возможно, следует искать 
в анализе дискретной структуры слоя в непосредственной близости 
от его границ. 

Таким образом, задача массообмена неподвижного слоя частиц 
(для определенности — сферической формы) с фильтрующимся 
через этот слой потоком в пределах отмеченных предположений 
формулируется следующим образом: 

ДСГ ^ (Д2СТ , 2 ДСТ ^""Мл* + Г ДГ ) 
е т l t = 0 ' 

•• Ci о (г); Ст1г=о — ограничена 

ДСЖ 

ДХ 

р" (СТ | г = / ?  Сж) 
ДСТ I 
ДГ \Г. =R 

Д% ~ , ДХ — £ * э к в 
Д2СЖ 

ДХ2 — W 

Сж 1т= 0 = С ж 0 

WCM о = ®СЖ |Х= 
g — ^ ? Э К Е 

ДСЖ 

ДХ 

ДСЖ 

ДХ 

(1.105) 

где 2тв__!_ 5'4яг»Ст(г, т) dr; с,(г,х) нестационарное распре

деление концентрации в сферических частицах монодисперсного 

материала. 
3 Зак. 882 
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Перечислим основные допущения, при соблюдении которых ма
тематическая модель (1.106) адекватно отражает процесс массооб
мена в неподвижном слое. Все частицы — сферические, одинако
вого и неизменного размера (R), структура их изотропна. Внут
ренний перенос массы в частицах может быть описан градиентным 
законом диффузии Фика с постоянным коэффициентом эффектив
ной диффузии (D3). Массоотдача от поверхности всех частиц 
в слое одинакова и симметрична относительно центров частиц. 
Слой шаров имеет изотропную структуру, а пристенный эффект 
пренебрежимо мал. Поток фильтрующейся среды имеет одинако
вую скорость как по сечению, так и по высоте слоя. Отклонения 
характера движения жидкости от режима идеального вытеснения 
можно описать диффузионным механизмом продольной диффузии 

Рис. 1.37. Характер изменения 
концентрации перемешиваемой 
в продольном направлении 
жидкой фазы в аппарате с не
подвижным слоем дисперсного 

материала: 
о, б — при отсутствии и наличии диф
фузионного потока на в ы х о д е из 

с л о я с о о т в е т с т в е н н о . 

С постоянным коэффициентом A>K B. В начальный момент жид
кость, заполняющая пустоты между частицами, имеет концентра
цию, равную концентрации на входе (с ж .о) . Смысл двух последних 
граничных условий модели (1.106) раскрыт выше. Процесс массо-
переноса должен быть изотермическим. Наконец, использование 
Дифференциального анализа справедливо тем менее, чем крупнее 
частицы и меньше размеры аппарата. Значения кинетических коэф
фициентов переноса Da, DaKB, р\ порозности е, как и начальное 
распределение сх0(г) должны быть известны. 

Решение системы (1.106) представляет определенные трудно
сти математического характера. Если можно пренебречь квазидиф
фузией (Дэкв =*= 0) и слагаемым одновременно с дифферен
циальным уравнением упрощаются и условия на границах слоя, 
в частности отпадает условие 4̂ - = 0. Результат решения 
системы (1.106) при таких упрощениях приводится в работе [16]. 

1 Стационарный массообмен в движущихся слоях 
При движении слоя дисперсного материала наряду с перемеши

ванием сплошной фазы может происходить также перемешивание 
частиц как в продольном, так и в радиальном направлениях, Урав-
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нение материального баланса целевого компонента в этом случае 
для стационарных условий будет иметь следующий вид: 
д (шес ж ) , д [v (1 — е) с т] _ п д2 ( е с ж ) f д2 ( е с ж ) 1 д ( е с ж ) "1 

Здесь г — текущий радиус внутри слоя материала. Коэффи
циенты диффузионного перемешивания жидкости (Dmx и О ж г ) и 
дисперсной фазы (Dxx и DTr) в аксиальном и радиальном направ
лениях не одинаковы, но неизменны по объему слоя. Слагаемые 
левой части уравнения (1.107) соответствуют конвективному пере
носу компонента со сплошной и дисперсной фазами. Скорости фаз 
и порозность движущегося слоя должны быть известными функ
циями координат. 

При анализе уравнения (1.107) должны быть сформулированы 
условия по радиусу слоя — непроницаемость стенки аппарата для 

= 0,5, ** r = R а г 

Г,  д ^ 

диффундирующего компонента ИТГ-^ ^ ^_ 

условие симметрии задачи по каждому из потоков -^г 
дс. дг 

Г=0 

Г=0 

= 0. Граничные условия по координате х сохраняют 
смысл и внешний вид соотношений (1.103) и (1.104) с добавлением 
аналогичных слагаемых по твердой фазе. 

Соотношение (1.107) показывает, что попытка общего анализа 
процесса в движущемся слое с учетом неравномерной порозности 
слоя и скоростей движения фаз приводит к большим трудностям 
при теоретическом решении массообменной задачи. Поэтому при 
расчете массообменной аппаратуры с движущимся слоем обычно 
полагают, что основное количество целевого компонента перено
сится за счет направленного движения массовых потоков, а диф
фузионные потоки относительно малы. При этом правая часть ба
ланса (1.107) становится равной нулю, а граничные условия 
(1.103) —(1.105) упрощаются: 

c T | x = 0 = c T 0 ; с ж | л г = 0 = сжо (1.108) 

Кроме того, обычно пренебрегают неравномерностями порозно
сти и скоростей фаз по объему слоя. Тогда вместо сложного соот
ношения (1.107) будем иметь: 

^-tr + ̂ -&-0 (1Л09) 

Интегрирование материального баланса (1.109) с условиями 
(1.108) приводит к простой связи текущих значений концентраций 
Целевого компонента в обеих фазах: 

ж̂(Сж~сжв) = К т ( с 1 0 — с т ) (1.110) 
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Для противоточного процесса изменится знак одной из произ
водных в уравнении (1.109), а граничные условия примут вид: 

Ст 1д,=0 = с т о ; сж\х = 0 = сж, к или c T | x = i = cT. к ; см\х = 1 = сж,0 (1.111) 

Интегрируя балансовое уравнение 

^ = ^ - & " < 1 Л 1 2 > 

с условиями (1.111), получим для противотока: 
Уж ( С ж . к — С ж ) = VT (Сто ~ Ст) (1.113) 

Из сравнения соотношений для прямотока (1.110) и противо
тока (1.113), нетрудно видеть, что они имеют форму, аналогичную 
уравнениям рабочих линий для массообменных процессов в си
стемах жидкость— пар (газ) [7]. 

Одинаковая внешняя структура балансовых уравнений для пря
мотока (1.110), противотока (1.113) и для периодического процесса 
с полным перемешиванием фаз (1.101) позволяет записать их 
в виде одного уравнения: 

с ж — ст = к ( с х 0 — с т ) (1-114) 
где х = VT/Vm. 

В случае противотока для уравнения (1.114) следует принимать 
у. <С 0 и ст = с ж . к ; Для прямотока х > 0 и ст = ст0; для периоди
ческого процесса х = Vr. а г ш / W апп и ст — с ж 0 . 

Универсальная запись уравнения связи концентрации целевого 
компонента в обеих фазах (1.114) позволяет провести общий для 
всех трех схем анализ задачи диффузионного извлечения целевого 
компонента [16]. 

Непрерывнодействующие аппараты полного перемешивания 

Количество целевого компонента, отданное одним потоком, пе
редается другому, что соответствует балансовому соотношению: 

^ ж ( с ж . к — С ж о ) = 1 / т (Сто — С т . к ) (1.115) 
Вследствие идеального перемешивания в каждой из фаз кон

центрации с ш и с т одинаковы по всему объему аппарата и равны 
Сж.к и с?.к соответственно. Балансовое уравнение (1.115) верно 
и при периодическом процессе полного смешения для любого мо
мента времени с той только разницей, что с ж . к и с т. к будут изме
няться во времени, а величины Ут и Vm следует понимать как объ
емы каждой фазы (1/ т . а 1 Ш и Уж. а П п ) -

Средняя степень отработки дисперсного материала. В аппарате 
полного перемешивания частицы дисперсной фа,зы пребывают 
в зоне отработки различное время и имеют плотность распределе
ния по времени пребывания, определяемую уравнением (1.98). По
скольку жидкая фаза также идеально перемешивается, ее кон
центрация в каждой точке реакционного объема одинакова и равна 
концентрации целевого компонента в жидком потоке, покидающем 
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аппарат полного смешения с ж . к- Все частицы твердой фазы, неза
висимо от времени пребывания каждой из них, контактируют 
с жидкостью одинаковой концентрации ст. к , но в течение различ
ных интервалов времени. 

Имея уравнение кинетики отработки частицы в зависимости от 
времени ее взаимодействия с внешней средой постоянной концент
рации ст 

СТ = СТ(Т,СЖ) (1.116) 
и функцию плотности распределения частиц материала по времени 
пребывания р(т) , можно получить среднее значение концентрации 
целевого компонента в выгружаемом твердом продукте. 

Доля частиц p(x)dx (от общего их расхода), пребывающая 
в аппарате время от т до i f dx, будет иметь концентрацию 
с т(т, с ж ) , а количество компонента, выходящего с этой долей, 
с т(т, cHi)p(x)dx. Суммируя целевой компонент, выходящий из аппа
рата с частицами, пребывавшими в зоне отработки различные 
интервалы времени в диапазоне от нуля до бесконечности, полу
чим: 

оо 

с т = ^ с т (т , с ж ) p(x)dx (1-П7) 
о 

Конкретная форма кинетического выражения для средней от
работки отдельной частицы, зависящая от механизма процессов 
внутреннего переноса, в принципе может быть любой. 

В. качестве примера кинетической зависимости диффузионной 
отработки отдельной частицы рассмотрим соотношение между 
средней по сферической частице концентрацией целевого компо
нента и временем —см. решение (1.74). Подстановка выражения 
(1.74) при B i - > - o o в уравнение (1.117) после почленного интегри
рования приводит к следующему значению концентрации, усред
ненной по всему материалу: 

оо 
Ст = с ж + (с™ — с ж ) 6 ^ - ^ р - (1.118) 

Выше отмечалось, что при идеальном перемешивании твердой 
фазы следует считать, что кинетика отработки частиц зависит от 
среднего значения концентрации целевого компонента* в сплошной 
среде (см. рис. 1.36). 

Для вычисления с ж рассмотрим элементарный слой DX, в кото
ром концентрация в жидкой фазе, проходящей в режиме идеаль
ного вытеснения, равна с ж . Запишем элементарное количество це
левого компонента, передаваемое в слое DX от поверхности частиц 
к сплошной среде при коэффициенте массоотдачи р\ порозности 
слоя сферических частиц твердой фазы в аппарате е и диаметре 
частиц D: 

dM = р • 6 - Ц р - (с х . п - с ж ) 5 dx (1.119) 
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Количество воспринимаемого от твердой фазы целевого компо
нента dM увеличивает концентрацию в жидкости, на dcm: 

dM = Vmdcn (1.1201 

Приравнивая правые части уравнений (1.119) и (1.120), полу
чаем соотношение для определения профиля концентрации 
в сплошной Лазе: 

с d - c -W-y-r-Sdx (1.121) 

Интегрируя уравнение (1.121) и определяя константу интегри
рования из граничного условия с ж | ж = =о = Сжо, находим текущее 
значение содержания целевого компонента в жидкости: 

Сж = с т . п — (с т . п — сж0) exp (̂ — &?>-y—j- Sx) (1.122) 

Концентрация- жидкости при выходе ее из массообменной зоны (Сж.к) определяется из соотношения (1.122) при х = Н. Среднее 
значение с ж получается интегрированием профиля (1.122) по всей 
длине зоны от 0 до Н: 

Н 1 —- Е~ВН 
сж dx = с т. п — (с т . п — с ж 0 ) JJJ (1.123) 

и 

Средняя по всему объему аппарата концентрация на поверх
ности частиц с т. п определится соотношением (1.117), в которое 
подставляется значение поверхностной концентрации с т . ц в зави
симости от времени отработки. В случае сферических частиц при 
диффузионном характере извлечения выражение для с т . п может 
быть получено из решения (1.72) подстановкой г = R. Тогда 

оо со 

с т . п = ^ с т . „ {х, R) р (т) d х = ^ с ж -f (сто — с ж ) X 

о о 

E sin ц„ — ц г е cos ц г а sin ц г е е
 п R2 J_ е _ т / т ^ т = 

(V-n ~ sin (x„ cos R \ x e 

ОО 

' ' = с ж + ( С т о - сж) • 2 V уП̂ -цпсоз̂  ( U 2 4 ) 

~ (И« — sin u.„ cos ц„ ) „ 2 J J _ , J_ 

Уравнение материального баланса по целевому компоненту 
( 1 . 1 1 5 ) замыкает математическую модель процесса. 

Распределение дисперсного материала по степени отработки. 
В технологической практике часто нужно знать не только сред
нее значение отработки дисперсного продукта, но и распределение 
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X 2 / ? 

выгружаемого материала по степени отработки его отдельных 
порций. 

Для вывода уравнения плотности распределения дисперсной 
фазы по степени средней отработки составим материальный ба
ланс количества твердой фазы, имеющей концентрацию в диапа
зоне с т — ( с - г - \ - d c r ) . В условиях стационарной работы аппарата 
количество материала, поступающего в порцию, соответствующую 
заштрихованной на рис. 1.38 зоне, должно быть равно количеству, 
покидающему эту порцию. Поступающее количество состоит из ча
стиц, изменяющих среднюю концентрацию от соседнего, более вы-

сокого значения: дх 

cT+dcT Убыль материала с концентрацией в диапазоне с т — (ст'-\-dcT)] 
происходит, во-первых, за счет уменьшения концентрации в части
цах по мере извлечения из них це- 0 . 

левого компонента дх и, во-

( 4 Н 4 + < Ф 
Рис. 1.38. Плотность распределе
ния дисперсного материала по 
концентрации целевого компо

нента. 

вторых, за счет выгрузки материала 
из аппарата. При идеальном пере
мешивании твердых частиц количе
ство отводимого материала пропор
ционально объемному расходу про
дукта через аппарат (У т) и обратно 
пропорционально объему материала, 
находящегося в аппарате (У&ПП): 
cdc7-r,—-=pdcT—. Материаль-

» апп Т 

ный баланс по концентрации целевого компонента для материала 
в диапазоне с т —(c T + dcT) запишется следующим образом: 

1 1 Е Т + « Т = 1 РЯ- | Я т + Р dc T 4- (1.125) 

где введено обозначение X = дст/дх для скорости изменения сред* 
него значения концентрации в материале. < 

Разложение функции (рА.) в ряд Тейлора дает: 

I P M E , + « T - I P M E + - D { - P X L 

dc-t 
dc-r 

(члены ряда второго и более высокого порядка малости опущены). 
Подставляя результат разложения в уравнение (1.125), после 
упрощений получаем дифференциальное уравнение для определе
ния явного вида плотности распределения р ( с т ) : 

d (рЯ.) р 
dcT 

(1.126) 

Умножая числитель и знаменатель правой части на X, разделяя 
переменные и интегрируя (1.126), имеем: 

р (ст) = х (1.127) 
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Постоянная интегрирования С\ определится из условия норми
ровки функции плотности распределения на единицу: 

^ р (с т ) dc T = 1 = С, ^ X й ^ d C l 

°ж сж 

Подставляя в равенство (1.127) значение Си окончательно по
лучаем для плотности распределения материала в аппарате пол-
.ного смешения твердой фазы: 

f е х Ч т \ — ) „_ "то 

й?Ст 

Последовательное соединение аппаратов полного смешения. 
Выше было показано, что последовательное соединение аппаратов 
полного смешения по ходу дисперсной фазы приводит к более рав
номерному распределению материала по времени пребывания 
в аппарате. Рассмотрим этот вопрос подробнее, считая кинетику 
интегральной отработки известной в общем виде (1.116). 

Примем вначале, что концентрация целевого компонента 
в сплошной фазе одинакова не только по объему каждой зоны, но 
и по зонам. В таком случае все зоны (секции) равнозначны 
в смысле внешних условий кинетической отработки частиц твердой 
фазы, и эффект секционирования сказывается только на характере 
распределения дисперсного материала по времени пребывания. 
Если дополнительно предположить одинаковое среднее время пре
бывания материала в каждой секции, то определение средней сте
пени отработки твердого продукта на выходе из n-го аппарата 
полного смешения ( с т п ) легко может быть выполнено, поскольку 
явный вид уравнения для плотности распределения по времени 
пребывания известен — см. соотношение (1.99): 

со 

с~т = ^ ё т (т, с ж ) Р« (т) dx (1.129) 

о 
Явный вид формул для с т п при диффузионной отработке частиц 

правильных форм для различного количества секций п можно по
лучить, проводя почленное интегрирование уравнения (1.129) и ис
пользуя соотношения для концентрации целевого компонента на 
поверхности частиц — уравнения (1.66) при х R и (1.69), (1.72) 
при г = R. 

Равенство средних концентраций жидкости во всех отдельных 
зонах на практике чаще всего не реализуется. Например, при про-
тивоточном относительном движении фаз в каждую секцию тюсту-
пает поток сплошной фазы, частично отработанный в предыдущей 
секции, поэтому равенство величин с ж ; может быть только случай-
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ным. Таким образом, наиболее интересным представляется случай 
различных значений средней концентрации целевого компонента 
в каждой секции (cwd = var) . 

Специфика теоретического анализа многосекционных аппаратов 
заключается в следующем: 1) необходимо учесть, что только в пер
вый (по ходу движения твердой фазы) аппарат поступает материал, 
имеющий равномерную концентрацию от частицы к частице, а во 
все последующие секции дисперсная среда входит с неравномер
ным распределением концентрации целевого компонента; 2) попа
дая в последующую секцию, где концентрация внешней среды 
иная, частица имеет неравномерное внутреннее поле концентрации, 
определяемое условиями и временем ее отработки в предыдущих 
секциях. 

Аналитическое рассмотрение кинетики массообмена частицы 
с начальным распределением концентрации, заданным рядами вида 
(1.66), (1.69) и (1.72) не представляется возможным. В случае 
с ж , = const частица в каждом слое как бы продолжает процесс 
массобмена с окружающей средой, начатый в предыдущих сек
циях. Поэтому при анализе работы реальных многосекционных ап
паратов обычно предполагается, что кинетика отработки частицы 
зависит только от среднего значения ее начальной концентрации 
при входе в каждую секцию. 

Рассмотрим процесс обработай частиц в многосекционном ап
парате, когда в каждой секции имеет место идеальное смешение 
твердой фазы. Среднее время пребывания материала в каждой 
секции в общем случае различно. 

Если в'первую секцию поступает материал, имеющий равно
мерную концентрацию с т 0 , то на выходе из этой секции продукт 
будет иметь некоторое распределение по концентрации р ! ( с т ) , об
щий вид которого определяется уравнением (1.128). 

Пусть кинетика отработки отдельной частицы дается кинети
ческим соотношением 

с т = с т (т, Сто. ёж) (1.130) 
а график функции pi ( с т , с т 0 , ст) при этом имеет вид, представлен
ный на рис. 1.38, где диапазон изменения концентрации отдельных 
частиц на выходе из первой секции находится в пределах от с т 0 

(частицы, имеющие практически нулевое время пребывания) до 
концентрации, равновесной с концентрацией в жидкой фазе с*Т{сж) 
(частицы, время пребывания которых стремится к бесконечно
сти) 

Функция pi(c T) нормирована на единицу: 
с * ( г ж ) 

^ Р! ( с т ) е ? с т = 1 

СТ0 

1 Индекс усреднения здесь отсутствует, поскольку при достижении равно
весия концентрация целевого компонента внутри частицы равномерна. 



Во вторую секцию полного смешения поступает материал, уже 
имеющий распределение по концентрации целевого компонента [39]. 
Выделим из входящего во вторую секцию материала элементар
ную долю, имеющую бесконечно малый диапазон изменения кон
центрации в пределах от | до £ + d\. Частицы, составляющие эту 
долю, будут находиться во второй секции неодинаковое время. 
Плотность их распределения по времени пребывания во второй 
секции также будет соответствовать идеальному перемешива
нию— см. уравнение (1.98). Следовательно, и на выходе из вто
рого слоя доля материала pi (g, с т 0 , cmi, xi)dl будет иметь распре
деление по концентрации, соответствующее функции рь в которой 
исходной концентрацией является текущая переменная | , а зна
чения концентрации окружающей среды и среднего времени пре
бывания соответствуют параметрам второй секции:1 pi(c T , I, 
Сж2> ^2) • 

Таким образом, распределение по концентрации на выходе из 
секции идеального смешения при равномерном начальном распре
делении можно рассматривать как функцию влияния (функцию 
Грина) при анализе второй и последующих секций. Далее будем 
обозначать эту функцию нулевым подстрочным индексом р о ( с т ) , 
при этом, поскольку в первый слой входит материал с равномер
ным распределением концентрации, то на выходе из первого слоя 
распределение pi(c T) соответствует функции влияния: pi(c T , с т 0 , 
Сжь = ро(Ст, Сто, Сж1, Т ] ) . 

Условие применимости метода функции Грина (линейность и 
аддитивность отдельных бесконечно малых воздействий) физически 
соответствует статистической независимости поведения отдельных 
частиц в каждой секции полного смешения. Таким образом, вклад 
в распределение для второй секции, вносимый элементарной долей 
pi(l)di, можно записать следующим образом: dp2 (ст) = р, (|, с т 0 , 
с»п Ti)di| • Ро(с т, £ , с ж 2 , т2) (здесь разные индексы функций р остав
лены в целях единообразия с записями для последующих слоев). 

Плотность распределения для второго слоя получается сумми
рованием элементарных долей с"рг(ст) по £ в пределах концентра
ций, которые могут при дальнейшем понижении дать текущее зна
чение с т : 

Р2 ( с т ) — ^ Pi (I, Сто, ёЖ1, fi) ро (с т , |, сж2, т 2 ) d\ (1Л31) 

где с* (сЖ|) < с т < | сто. 
Из соотношения (1.131) следует, что плотность распределения 

материала на выходе из второй секции зависит от параметров ра
боты обеих секций. 

Порядок параметров под знаком функции р примем неизменным на пер
вом м е с т е  т е к у щ а я переменная или ее конкретное значение, далее  начальная 
концентрация твердой фазы и на последующих  концентрация в окружающей 
среде и среднее время пребывания в соответствующих слоях. 
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Расчет плотности распределения материала по концентрации 
целевого компонента на выходе из третьей секции проводится ана
логично. Вновь выделяя элементарную долю материала p2(l)dl, 
поступающую из второй секции в третью, будем иметь следующий 
вклад этой доли в количество материала, имеющего на выходе из 
третьей секции текущую концентрацию с т : d;>з(ст) = р 2 ( | ) ^ £  р о ( с т , 
I, с*з> ъ)^ а окончательное выражение для рз(с т) получаем интег
рированием: 

ста 
Р з ( с т ) = ^ р 2 (I) Ро (с т . 1. Сжз. т 3 ) d% (1.132) 

А 

где Ст (сжз) ^ с т сто и р 2 (5) определяется соотношением (1.131). 
В общем случае для nго слоя будем иметь: 

г т о 

Р / г ( С т ) = ^ Pn~l (I) Ро (с т , I. С ж . п . *n)di (1.133) 

где с т (сжп) с т сто и р„(с т ) зависит от средних концентраций 
жидкости, средних значений времени пребывания материала во 
всех п секциях идеального смешения и начальной концентрации 
целевого компонента на входе в первую секцию. 

Примеры использования полученных зависимостей будут при
ведены в последующих главах при анализе конкретных процессов. 

1.6. ОПТИМИЗАЦИЯ РЕЖИМОВ РАБОТЫ 
МНОГОСЕКЦИОННЫХ АППАРАТОВ 

Анализ математических моделей с помощью ЭВМ позволяет 
рассчитывать большое .количество возможных вариантов проведе
ния процессов и выбирать из них наилучшие [40—42]. Так, можно 
решить задачу о достижении заданной степени отработки твердой 
фазы при минимальном значении суммарного объема аппаратов 
или отыскивать такое соотношение объемов заданного числа аппа
ратов, которое обеспечит наибольшую степень отработки исходного 
материала на выходе из системы [37]. 

К задаче оптимального проектирования относится также выбор 
числа ступеней аппарата, в которых необходимо достигнуть задан
ной степени отработки материала. Выбор экономически обоснован
ного аппаратурного оформления для каждого конкретного про
цесса должен проводиться на основе математического описания 
процесса методами оптимального проектирования. 

Общая задача оптимизации технологического процесса вклю
чает не только выбор числа ступеней той или иной схемы взаимо
действия материальных потоков. Степень конечной отработки фаз 
при проведении массообменных процессов зависит от многих тех
нологических факторов, как правило, сложно взаимосвязанных. 
Оптимизация состоит обычно в отыскании такой комбинации 
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независимых технологических параметров, которая обеспечивает 
максимально возможное значение некоторого критерия оптималь
ности. 

Наиболее общее понятие критерия оптимальности помимо тех
нологических параметров должно включать также факторы, трудно 
поддающиеся математической формулировке (степень потребности 
в данном продукте, не отраженную в его цене, вопросы техники 
безопасности, условия труда и т. д.). Выбор и математическая 
формулировка критерия оптимальности является наиболее ответ
ственной задачей оптимального проектирования, которая в каждом 
конкретном случае должна решаться на основе не только техноло
гических, но и экономических особенностей процесса. 

Критерий оптимальности может быть сформулирован в таком 
виде, что оптимальным вариантом является не максимальное, а 
минимальное значение критерия. Например, если производитель
ность проектируемой установки задана и не может быть изменена, 
то оптимизация может сводиться к поиску такого сочетания неза
висимых параметров, при котором величина приведенных затрат 
на единицу продукции будет иметь минимальное значение. 

Обычно оптимизируются различные варианты относительного 
движения потоков (прямо- и противоток, схемы с рециркуляцией 
потоков). Оптимизация каждого из вариантов заключается в ре
шении математической задачи поиска экстремального значения 
сформулированного для данного процесса критерия оптимальности 
в заданном диапазоне изменения независимых параметров, влияю
щих на величину критерия. Область возможных значений оптими
зируемых параметров должна быть определена таким образом, 
чтобы не могли получиться результаты, лишенные физического 
смысла. Так, многие параметры не могут быть отрицательными, 
концентрации компонентов не должны превышать некоторых пре
дельных для данной системы значений, температуры не должны 
быть выше тех, при которых могут происходить нежелательные по
бочные эффекты и т. д. 

Процедура поиска экстремума функции многих переменных 
является чисто математической задачей, для решения которой на 
ЭВМ имеются хорошо разработанные методы [43, 44]. 

Окончательным этапом оптимизации технологического процесса 
является выбор наилучшего варианта из числа автономно оптими
зированных. При этом могут приниматься в расчет те факторы, ко
торые не могли быть введены в состав критерия оптимальности. 

1.7. МАСШТАБИРОВАНИЕ МАССООБМЕННЫХ АППАРАТОВ 

В настоящее время для химической промышленности, как и для 
других отраслей народного хозяйства, характерен переход к со
зданию агрегатов большей единичной мощности, что, как правило, 
предполагает увеличение размеров соответствующей аппаратуры. 
В связи с этим становятся все более актуальными вопросы надеж
ности моделирования массобменных процессов при использовании 
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результатов лабораторных исследований для расчетов крупномас
штабной аппаратуры. 

Результаты, полученные при эксплуатации промышленных уста
новок, показывают, что эффективность массообменных процессов 
в аппаратах больших размеров часто значительно уступает эф
фективности, которая была получена при изучении процесса в уста
новке меньшего размера. Снижение эффективности имеет место 
даже в тех случаях, когда обычно используемые в теории подобия 
определяющие критерии для модели и аппарата промышленного 
размера одинаковы. 

Анализ эффекта масштабного перехода [45, 46] показывает, что 
основной причиной, вызывающей снижение эффективности массо-
переноса в аппаратах больших размеров, является неравномер
ность распределения потока текучей фазы по поперечному сечению 
аппарата промышленного масштаба. Вероятность локальных от
клонений скорости потока от среднего значения повышается ПО' 
мере увеличения площади поперечного сечения аппарата. Возмож
ности поперечного перемешивания и выравнивания скорости по
тока с возрастанием диаметра аппарата уменьшаются. 

Неравномерность, распределения потоков приводит к локаль
ному снижению величины движущей силы массообменного про
цесса, неравномерности распределения концентрации по сечению 
аппарата и уменьшению средней эффективности работы аппарата. 
Действительно, если значительная часть сплошной фазы проходит 
через дисперсную среду со скоростью, существенно превышающей 
среднюю, то из-за малого времени контакта эта часть внесет 
весьма малый вклад в среднюю степень массообменной обработки. 
Такой проскок практически неотработанного потока (байпасиро-
вание) не компенсируется некоторой избыточностью обработки 
второй доли, имеющей время контакта больше его среднего зна
чения. 

Наравномерность распределения потока по поперечному сече
нию аппарата может стать особенно значительной при такой ор
ганизации процесса взаимодействия сплошной и дисперсной фаз, 
когда концентрация твердой фазы, а следовательно, и ее удельная 
массообменная поверхность являются функцией локальной ско
рости сплошной среды. Так, в псевдоожиженном слое большого 
диаметра могут образовываться каналы, по которым псевдо-
ожиженный агент проходит с большой скоростью, причем кон
центрация дисперсной фазы в этих каналах ничтожно мала. По
этому газ, прорывающийся по таким каналам через псевдоожижен-
ный слой, практически не успевает контактировать с твердыми 
частицами. То же можно сказать и о части псевдоожижающего 
агента, проходящего через слой в виде газовых пузырей. Внутрен
няя структура псевдоожиженного слоя может оказать существен
ное влияние на характер распределения дисперсного материала 
по времени пребывания и, следовательно, по степени отработки 
Таким образом, критерии подобия, содержащие средние значение 
скоростей потоков, не в состоянии учесть локальную неравномер 
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йость распределения количества сплошной фазы по поперечному 
сечению аппарата и, следовательно, не могут достаточно полно 
моделировать массообменный процесс при переходе от аппаратов 
малых размеров к большим. Полное воспроизведение масштабного 
эффекта в лабораторных условиях, т. е. на малых моделях, ока
зывается невозможным, и для решения этой проблемы необходимо 
исследовать структуру реальных потоков на промышленных аппа
ратах. 

Контроль равномерности распределения потоков может прово
диться методом импульсного введения трассера. Смещение макси
мума кривой р(т) в сторону малого времени пребывания по отно
шению к величине среднего расходного времени пребывания дан
ной фазы в аппарате означает наличие проскока части потока, 
а растянутый характер кривой р(т)—существование застой
ных зон. 

Еще одной причиной масштабного эффекта может оказаться 
изменение коэффициента продольного турбулентного перемешива
ния, что имеет место в случае таких конструкций массообменных 
аппаратов, в которых при увеличении общих размеров пропорцио
нально возрастают и размеры каких-либо внутренних элементов. 
Например, в аппаратах с мешалками расстояние между перего
родками, определяющее масштаб пульсации, повышается при уве
личении диаметра аппарата. 

Снижение эффективности процесса массообмена связано в ос
новном с гидравлическими причинами. Количественное изучение 
этого явления и отработку соответствующих конструктивных эле
ментов можно проводить с помощью постановки гидравлических 
опытов на аппаратах промышленных размеров [46]. 

Структуру потоков можно исследовать либо непосредственными 
измерениями полей скоростей взаимодействующих фаз, либо путем-
определения кривой плотности распределения каждой фазы по 
времени пребывания. Первый способ дает полную информацию 
о макроструктуре потоков, но весьма труден в практической реа
лизации. Кроме того, измерение локальных скоростей все же не 
дает информации о турбулентном перемешивании фаз. Получение 
кривой отклика осуществляется значительно проще и содержит 
суммарную информацию как о неравномерности потока по сече
нию, так и об интенсивности всех видов перемешивания. Обра
ботка кривых р(т) в рамках диффузионной или каких-либо более 
сложных многопараметрических моделей дает возможность вычис
лить эффективный коэффициент диффузии или иные параметры. 

Анализ, проведенный на основе диффузионной модели и модели 
каналообразования в основном для процессов массопереноса в си
стемах с текучими средами [46], показал, что отрицательный 
эффект масштабного перехода от малых моделей к большим аппа
ратам может быть уменьшен продольным секционированием аппа
рата, увеличением средней скорости движения фаз и интенсифи
кацией поперечного перемешивания. Секционирование уменьшает 
длину-возможных каналов, по которым происходит проскок сплош-
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н 0 й фазы. Повышение нагрузки аппарата по потоку и поперечное 
перемешивание снижают относительную неравномерность по сече* 
нцю. Экспериментальные результаты для систем жидкость — жид
кость и жидкость — газ (пар) подтвердили выводы этого анализа. 
Следует полагать, что подобные выводы будут справедливы и для 
массообменных процессов в системах с твердой фазой. 
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Г Л А В А 2 

ЭКСТРАГИРОВАНИЕ 

2.1. РАСТВОРЕНИЕ ТВЕРДЫХ ВЕЩЕСТВ 

Растворение твердых веществ в жидких растворителях — один 
из распространенных процессов химической технологии. Чаще 
всего растворение проводится с целью получения концентрирован
ного раствора данного вещества. 

При взаимодействии растворителя с чистым индивидуальным 
веществом процесс растворения обычно происходит на наружной 
поверхности частиц. Действительно, если структура растворяюще
гося вещества однородна, а его поверхность взаимодействия с рас
творителем равнодоступна, то скорость растворения на всех уча
стках поверхности одинакова. В случаях неоднородной структуры 
растворяющегося вещества процесс растворения может привести 
к значительной деформации поверхности растворения (рис. 2.1). 

Процесс с участием полностью растворимых веществ назы
вают растворением в отличие от процессов извлечения (экстраги
рования) целевого компонента, содержащегося внутри нераство
римого твердого вещества. 

Кинетика переноса целевого компонента из частиц твердой 
фазы в сплошную фазу жидкого растворителя в процессах раство
рения и извлечения может быть существенно различной. Так, при 
растворении чистого вещества скорость процесса может опреде
ляться следующими последовательными стадиями: диффузионным 
подводом вещества растворителя к поверхности взаимодействия, 
процессом перехода вещества из твердой фазы в растворенное со
стояние у поверхности и диффузионным отводом растворенного 
компонента от поверхности взаимодействия в основную массу рас
твора. В общем случае наблюдаемая скорость растворения зависит 
от суммарного сопротивления всех стадий процессу переноса целе
вого компонента. Возможны такие условия проведения процессов 
растворения, при которых одно из сопротивлений оказывается зна
чительно превосходящим другие. 

В зависимости от преобладающей роли того или иного сопро
тивления изменяется соотношение концентраций компонентов в не
посредственной близости от поверхности растворения. 

Когда лимитирующей является стадия диффузионного отвода 
растворенного вещества от поверхности растворения (рис. 2.2,а) , 
собственно процесс растворения твердой фазы происходит доста
точно быстро и концентрация целевого компонента на поверхности 
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dM 
dx (2.1) 

где М — масса растворяемой твердой фазы; т — время; |3 — коэф
фициент массоотдачи; F — поверхность растворяемой твердой 

фазы; с ж — концентрация растворенного ве
щества в основной массе раствора. 

Если лимитирующая стадия — взаимо
действие растворителя с твердой фазой, а 
скорость подвода растворителя к поверхно
сти реакции достаточно велика, то интен
сивность растворения записывается как ско
рость химической реакции по концентрации 
растворителя с р : 

Рис. 2.1. Схема раство
рения неоднородной'ча

стицы: 
/ — первоначальная форма 
частицы; 2—нерастворив-

ш е е с я т в е р д о е в е щ е с т в о . 

dM_ 
dx = kFcn

n (2.2) 

• константа где т — порядок реакции;' k-
скорости реакции. 
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Здесь р р — коэффициент массоотдачи растворителя; а — сте-
хиометрический коэффициент реакции. 

Характер изменения концентрации растворяемого компонента 
в случае одинакового порядка диффузионных и. кинетического со
противлений представлен на рис. 2 .2 ,в , где концентрация целевого 
компонента на поверхности растворения с г р ниже значения, соот
ветствующего насыщению, а концентрация реагента на поверхно
сти ср. г р меньше его концентрации в основном потоке. Значения 
сГр И С Р . гр могут быть определены из равенства скорости процесса 
перехода вещества из твердого состояния в раствор и скоростей 
диффузионного переноса растворителя и 
целевого компонента: 

_ - ^ - = W C » r p . = e P | / ( C p - C p . г р ) = 

= § ' 7 ( ' г р - ' ж ) (2-3) 

В общем случае коэффициенты массо
отдачи р и р р не одинаковы, следователь
но, различны и приведенные толщины 
пограничных слоев (б и бр) у поверхно
сти растворения. 

Интенсивность массоотдачи зависит 
в основном от гидродинамической обста
новки вблизи твердой поверхности ц диф
фузионных свойств окружающей среды 
(см. раздел 1.2). Неравномерность коэффициента массоотдачи по 
поверхности частицы иллюстрируется рис. 2.3. Однако в дальней
шем во всех расчетах будет приниматься среднее значение коэф
фициента массоотдачи по поверхности частиц. 

Специфической особенностью кинетики растворения чистого ве
щества является уменьшение размера частиц, что приводит к 
изменению коэффициента массоотдачи в процессе растворения. Это 
следует из зависимости критерия Нуссельта от критерия Рей-
нольдса: 

Nu = f (Re) (2.4) 

Явный вид соотношения (2.4) зависит от режима обтекания 
тела, т. е. от величины Re. Трудность анализа состоит в том, что 
в процессе растворения частицы характер ее обтекания, а следова
тельно, и явный вид зависимости (2.4) могут изменяться. 

Рис. 2.3. Неравномерное 
растворение неподвижной 
сферической частицы в по

токе растворителя. 

Кинетика растворения одиночной частицы 

Рассмотрим случай кинетики растворения, зависящей от ско
рости химического взаимодействия при постоянных значениях кон
центрации растворителя и температуры окружающей среды. Урав
нение (2.2) можно записать относительно радиуса частицы: 

dr k 
dx рт 

(2.5) 
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Интегрирование уравнения (2.5) при постоянных с р, Т и на
чальном радиусе г0 приводит к линейной зависимости текущего 
радиуса г растворяющейся частицы от времени: 

г = г 0 - - А с ™ х ( 2 . 6 ) 

Рт 

Время полного растворения находится из соотношения (2.6) 
при г = 0: 

, _ ЛоРт (2.7) 

Доля нерастворившегося вещества (степень растворения, сте
пень отработки) определится кубом отношения текущего и началь
ного радиусов: у~ (г/г 0) 3 . Тогда с учетом уравнения (2.6) будем 
иметь 

I КС „ 

<т)= \}~^) (2.8) 

или через время полного растворения: 
Y О) = (1 — в)3 (2.9) 

где 0 = т/Тт-
В большинстве случаев промышленного растворения лимити

рующей стадией является диффузионный отвод растворяющегося 
вещества от поверхности растворения в основную массу жидкого 
растворителя. Скорость растворения при этом определяется ин
тенсивностью внешней массоотдачи. 

В общем случае в процессе растворения сферической частицы 
режим обтекания изменяется. В уравнении (2.1) переменные раз
деляются при любой зависимости р ( г ) : 

ЙТ 
~ Р т " р Т 7 7 = ^ 2 л ° ) 

где Ас — с* — с. 
Интегрирование уравнения (2.10) от начального до текущего 

значения радиуса дает связь между временем растворения т и ра
диусом частицы: 

г, 
Г dr Ac 

) Ш = Т7Х (2Л,> 
г 

Интегрирование по радиусу должно проводиться по отдельным 
интервалам в соответствии с разными режимами обтекания ча
стицы. Выполнение интегрирования зависит от конкретного вида 
используемого критериального соотношения. 

Рассмотрим наиболее простой случай, когда начальный размер 
частицы и скорость ее обтекания w достаточно малы и выпол
няется условие Re = w-2R0/v < 0,2, При этом можно принять 
Nu = 2 и 

Р = 2 - § — f (2.12) 
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где D — коэффициент молекулярной диффузии; d и г — текущие 
значения диаметра и радиуса растворяющейся частицы. 

Для сферической частицы, не изменяющей формы в процессе 

растворения, имеем М = р т - у п г 3 и F = 4яг 2. После подстановки 

F и р в уравнение (2.1) получим: 

Интегрирование уравнения (2.13) при начальном условии 
г| т = о = г0 дает: 

' D Ас 
• 2 - ^ - Т (2.14) 

Рт 
Время полного растворения: 

2 
Рт г о (2.15) 

% m 2DAc 

Соотношение (2.14) можно записать через время полного рас-
творения 

r0 V %т 

Л _ _ Т _ У ° (2-17) 
или относительно текущей массы частицы 

При Re > 0 ,2 для вычисления коэффициента массоотдачи 
можно воспользоваться следующей зависимостью [1]: 

Nu = 2 + 0,6 ReO.Ei (2.18) 

Подстановка р из уравнения (2.18) в равенство (2.11) и интег
рирование дают: 

г = + 3 У 2 ) 3 ~ 1 ° +^z>2 + 3 ( ' +KZ)-\N{\ + KZ)Yjl (2.19) 

где /С = 0,3 V2ou /v . 
В тех случаях, когда Re > 500, с достаточной точностью можно 

полагать _ 

В = KINR (2.20) 

После подстановки (5 в равенство ( 2 . 1 1 ) и интегрирования по
лучим: 

* - i ! § ? r (#- ' " • ) <2-21> 
Здесь К, = 0.4D Рг , / з V2o>/v„ 
Отметим, что скорость обтекания частицы полагалась постоян

ной, не зависящей от уменьшающегося значения d в процессе рас
творения, что справедливо для обтекания неподвижной частицы. 85 



Массовое растворение 
До сих пор рассматривались процессы растворения одиночной 

частицы в окружающей ее среде растворителя с постоянной кон
центрацией с = const '. В промышленной практике такой случай 
будет соответствовать непрерывнодействующему аппарату с пол
ным перемешиванием растворяющихся твердых частиц. Во всех 
остальных случаях концентрация целевого компонента в раство
рителе около каждой растворяющейся частицы изменяется во вре
мени. 

Периодический процесс при полном перемешивании, прямо- и 
противоток. В периодическом процессе частица растворяется при 
увеличивающейся концентрации целевого компонента в жидкости, 
а при организации непрерывного растворения в режиме прямо- или 

о т о х о х 
Рис. 2.4. Схемы изменения относительного радиуса частицы у — r/rQ и 
концентрации целевого компонента в жидкой фазе с в периодическом 
процессе при полном перемешивании (а), прямо- (б) и противотоке (в). 

противотока каждая частица по мере продвижения вдоль аппарата 
взаимодействует с раствором, концентрация в котором монотонно 
изменяется (рис. 2.4). 

Связь между количеством растворимого вещества в дисперсной 
и сплошной фазах определяется материальным балансом. Для пе
риодического процесса (рис. 2.4, а) с интенсивным перемешива
нием обеих фаз количество растворившегося вещества повышает 
концентрацию в жидкой фазе: 

N ~Т~ ('о _ г 3 ) р г =  V ( с ~ с о) (2-22) 

где N — количество сферических частиц начального радиуса /у, 
V — объем чистого растворителя. 

После деления и умножения левой части уравнения (2.22) на 
г3 имеем: 

и(1 - у 3 ) = с — с 0 (2.23) 

где % = MQ/V, MQ — N • -g r0pT — масса твердой фазы в начале рас
творения; у = г/г0 — текущее значение относительного радиуса ча
стиц. 

1 До раздела 2.2 концентрация растворенного вещества в жидкости запи
сывается без индекса «ж». 
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Установим соотношения материального баланса для непрерыв
ных процессов растворения при отсутствии продольного перемеши
вания обеих фаз и постоянства скоростей фаз в поперечном 
направлении. Составляя баланс по растворяющемуся веществу для 
части аппарата, заключенной между начальным (х = 0) и произ
вольным (х) сечениями, получаем соответственно для прямотока 
(рис. 2.4,6) и противотока (рис. 2.4,в) : 

у- (1 — Уг) — с — с0 

х ( 1 — (/ 3)==С — ск 
„ . . I (2-24) 

Уравнения (2.23), (2.24) можно записать в виде одного соотно
шения: 

х ( 1 -у*) = с - с т (2.25) 

где для периодического процесса и прямотока вновь следует счи-
чать х > 0 и ст = с0, а для противотока х < 0 и ст = ск. 

Рассмотрим кинетику растворения монодисперсного сфериче
ского материала в периодическом режиме. В отличие от растворе
ния одиночной частицы здесь концентрация растворителя увеличи
вается по мере растворения твердой фазы согласно уравнению 
(2.23). Модель процесса после перехода к относительному радиусу 
запишется следующим образом: 

~ " Й " = ^ 7 ( с * ~ с ) ; к(\-Уъ) = с-с°> ^ т - о ^ 1 (2.26) 

После подстановки с из второго уравнения (2.26) в первое, раз
деления переменных и интегрирования с учетом начального усло
вия, получим: 

f d « Х (2.27) 
в ( 0 ) [ Д с - х ( 1 - у * ) ] р т г 0 

где Ас = с* — с0. 
Для сложной зависимости $(у) интеграл в уравнении (2.27) 

может быть определен любым приближенным методом как функ
ция нижнего предела. При простой зависимости р(г/) этот интеграл 
может быть вычислен аналитически. Пусть Nu = 2 и ($•(#) = 
= D/r0y, тогда уравнение (2.27) примет вид: 

Г  y- d y - ^ т . (2.28) 

Возможны два случая: Ас/к = V(с* — с 0 ) / М 0 < 1, когда исход
ной массы растворяемого твердого вещества М0 достаточно для 
Достижения равновесного значения концентрации с*, и Д с / х > 1 , 
когда растворитель за конечное время достигает предельной кон
центрации сМакс, которая меньше с*. 
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Вычисление интеграла в уравнении (2.28) при Ас/к < 1 приво
дит к следующему результату [2]: 

F(y)-F(\)=-^x ( 2 . 2 9 ) 

РТ'5 где 
Р , s 1 , «I + А{У + У2 1 ЧУ + а, / ДС ч'/» 
Р (У) = In • • — — arcig — = — ^ : а, = ( 1 I 

6а, (a,-y)» V3 а, д/З " i I J 
Минимальный размер частиц твердой фазы определяется из 

материального баланса (2.22) и условия с = с*; 
_ ( Д С У Л 

Г / м и н - ^ L - — j 

Время достижения равновесной концентрации бесконечно ве
лико. Когда количества твердого вещества недостаточно, чтобы на
сытить объем V растворителя (Ас/к > 1), интегрирование в кине
тическом уравнении (2.28) дает: 

Fl(l)-F1(y) = ̂ Tx (2.30) 

где 
6аi ( « I + у ) 2 У З A, V 3 «1 . \ х / 

Предельная концентрация целевого компонента в растворителе 
определяется из баланса (2.23) при условии полного растворения 
частиц твердой фазы (у = 0) : с м а к о = с0 + М 0 /F. Время достиже
ния концентрации сМАКС является конечной величиной и находится 
из соотношения (2.30) при у = 0: 

2 

^ - - S R T / M N - M O ) ] 

Если процесс растворения крупных частиц происходит до насы
щения растворителя и заканчивается при размере частиц л м и н , 
обеспечивающим достаточно большое значение критерия Re M H H = 
— W-2RMNJV, чтобы можно было пренебречь первым постоянным 
слагаемым формулы (2.18), то в уравнение (2.27) подставляется 

P M - 0 . 3 D л / 2 = - ^ 4 -V r0vy VJ/ 
после чего его можно привести к виду [2]: 

Зу [y'f-^X-^J 
X 

РТ̂ О 

Интегрирование дает следующий результат: 

ARCTH 
-ARCTH =1Л/1-^К2—х (2 .31) 

/ . ДС 2 V * РТ'О 

Условие существования второго члена левой части уравнения 
(2.31) выполняется автоматически, поскольку, согласно матери
альному балансу, решение (2.31) справедливо только при 

/ , ДС V/» 

У > У МИН = [ [ —) • 

Использование в уравнении (2.27) коэффициента массоотдачи, 
вычисленного по простейшей двучленной формуле (2.18), приво
дит к очень громоздким окончательным выражениям. 

Рассмотрим теперь непрерывный процесс растворения при 
прямо- и противотоке. Если частицы не изменяют сферической 
формы и перемещаются плотным слоем постоянной порозности 
(в = const), то линейная скорость движения дисперсного раство
ряющегося материала будет уменьшаться по ходу его движения. 
Действительно, скорость движения материала v определяется 
уравнением расхода: 

V v = (l-e)S ,где S — площадь поперечного сечения аппарата; V — объемный 
расход материала, вычисляемый через начальную массовую за
грузку твердой фазы М 0 : 

V = М ; ±ПГ> = ^ - У * 
4 Я 3 р т 

РТ ' J ПГЙ 

Таким образом, имеем связь скорости движения материала и 
относительного размера растворяющихся частиц: 

мау3 

Рт( ! - e ) S 
(2.32) 

Найдем изменение размера частицы при ее движении вдоль ап
парата. Для этого в кинетическом уравнении растворения сфери
ческой частицы (2.26) следует от текущего времени т перейти 
к координате х: Лх = dx/v. Тогда будем иметь математическую 
модель процесса растворения при прямо- и противотоке в виде 
"ледующего уравнения: 

Г fdy_ (1 - e ) S , 2 3 „ 

J Р (У) [ С * - С В - И О - У 3 ) ] М0ГО * К • ; 

V 

Если в качестве примера вновь использовать зависимость 
/̂УУ, справедливую при Re > 500, то подстановка ее в урав

нение (2.33) и интегрирование дают; 
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для прямотока (х > 0 и ст — с0) 

1 - у'1'' + A Arcth ^ — - Arcth \Л_ЗК2( 
а) 2Л 

е) 

Для противотока (л < 0 и с т = с к) 

ЪК2 

Мага 

• SX = Y S / ' - \ + A [. Arcth — 
а 

2М0г0 

• Arcth 
A J 

(2.34) 

(2.35) 

V , Дс 
1 " " Г ' 

Анализ периодического растворения монодисперсных частиц 
в неподвижном слое существенно осложняется уменьшением объ
ема твердой фазы и соответствующим уменьшением общей высоты 
слоя по мере развития процесса во времени. Растворение мате

риала, находящегося около места ввода 
свежего растворителя, происходит быстрее, 
и в некоторый момент нижний слой частиц 
растворится полностью, после чего харак
тер оседания верхней границы слоя изме
нится. В литературе имеется решение суще
ственно идеализированной задачи о раство
рении монодисперсных сферических вклю
чений в недеформируемую пористую массу 
инертного материала, через который филь
труется растворитель [2]. 

Непрерывный процесс при полном пере
мешивании. Рассмотрим процесс непрерыв

ного растворения монодисперсного материала в аппарате при пол
ном перемешивании как твердой, так и жидкой фаз, когда концен
трация целевого компонента в растворителе постоянна не только 
по объему аппарата, но и во времени. Частицы растворяющегося 
материала также равномерно распределены по всему объему. 

Вследствие неравномерности времени пребывания отдельных 
растворяющихся частиц их размеры на выходе из аппарата пол
ного перемешивания оказываются неодинаковыми (рис. 2.5). Со
ставляя баланс для элементарной порции твердой фазы, имеющей 
размеры частиц в пределах R-(R-J-DR), методом, аналогичным 
изложенному в гл. 1, может быть получена следующая функция 
плотности распределения дисперсного материала по размерам ча
стиц: 

Рис. 2.5. Плотность рас
пределения частиц ма

териала по размерам. 

Р ( Ф 
ехр 

Л$ T e x p(-Hx) d r 

(2.35) 

где в отличие от соотношения (1.128) кинетика растворения от
дельной сферической частицы описывается уравнением Л=—DRJDX-

90 

Плотность распределения р(г) позволяет вычислять любые ха
рактеристики полидисперсной смеси твердых частиц, образую
щейся в результате растворения: среднее значение размера, дис
персии отклонения от среднего и другие статистические характери
стики. 

Линейная' скорость растворения К (Г) зависит от величины 
движущей разности концентраций с* —с. Величина концентрации 
целевого компонента в'растворе с, с которым взаимодействует 
растворяющийся твердый продукт при полном перемешивании жид
кой фазы, равна концентрации на выходе из аппарата ск. 

Материальный баланс по целевому компоненту для всего аппа
рата запишется следующим образом: 

(ск ~ со) = Р # о ^ - -Дг J г»р (г) dr j (2.37) -

Го 

^ г3р (г) DR — среднее значение куба радиуса полидисперсного 

о 
материала. 

Таким образом, задача расчета аппаратов непрерывного дей
ствия с полным перемешиванием обеих фаз представляет собой 
анализ замкнутой системы уравнений (2.36), (2.37) и кинетиче
ского соотношения, определяющего связь скорости растворения ча
стицы с текущим значением ее радиуса и концентрацией раство
ряющегося вещества в жидкости. 

На явный вид плотности распределения р(г) влияет характер 
зависимости Х(г). В качестве примера рассмотрим кинетику рас
творения достаточно мелких частиц, чтобы можно было принять 
для всего спектра размеров соотношение (2.13), в котором Ас = 
= с* — с к. Тогда 

Я = - — = - ^ 1 ' (2.38) 
dr р т Г 

Использование линейной скорости растворения вида (2.38) 
в выражении (2.36) приводит после вычисления интегралов к сле
дующему явному виду плотности распределения частиц по разме
рам: 

РтГехр("27&) 
Р (П = = -; ^ J - r :Г 

О А с~ Х[ е ХЛ-2ШСТ)-]\ 
Однако уже в этом простом случае вычисление среднего куба 

радиуса частиц в материальном балансе (2.37) требует приближен
ных методов. Помимо этого уравнение (2.37), как правило, ока
зывается трансцендентным относительно концентрации с к . 
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Растворение полидисперсного материала 
В промышленной практике чаще подлежат растворению поли

дисперсные материалы. Пусть характер распределения исходного 
материала по размерам частиц определяется плотностью распре-, 
деления ро(г0) —см. рис. 2.5, где г заменяется на начальный ра
диус г0. Рассмотрим вначале растворение при постоянном значе
нии концентрации в жидкости с = const. Из распределения ро(г0) 
выделим элементарную долю частиц po(r0)dr0, имеющих началь
ный размер в пределах от г0 до г0 + dr0. Текущий радиус частиц 
монодисперсного продукта определяется в общем случае соотно
шением (2.11), а для частного случая Nu = 2 — уравнением (2.14). 
При этом текущее значение массы материала с начальным радиу
сом г0 определяется равенством (2.17), а время полного растворе
ния— уравнением (2.15). 

Элементарная масса доли po(r0)drQ: 

dM-=Po(r0)dr0Mu(\ - — Y'1 

где Л!0 = -д-г 0 , а время хт, согласно уравнению (2.15), зависит 
от начального радиуса г0. 

Полная масса всего полидисперсного продукта Ма определится 
суммированием всех элементарных масс в пределах распределения 
материала по начальным размерам. Нижний предел интегрирова
ния должен быть равен значению начального радиуса частиц, ко
торые успевают раствориться к моменту времени т. Этот радиус 
определяется из соотношения (2.15) с заменой максимального вре
мени растворения хт на текущее время т. 

Таким образом, решением задачи растворения сферического 
полидисперсного продукта при коэффициенте массоотдачи, опре
деляемом соотношением (2.12), оказывается следующая зависи
мость массы растворяющегося материала от времени: 

Мп (т) = J Ро (/"о) -j- г\ 

. V̂F 
Возможность вычисления интеграла в соотношении (2.39) и ему 

подобных в значительной степени зависит от конкретного вида 
распределения частиц исходного продукта по размерам р 0 (г 0 ) . 
В общем случае возможно приближенное вычисление любым из
вестным методом. 

Зависимость р(г) общего вида приводит, как это обсуждалось 
выше, к соотношению (2.11), связывающему текущий радиус ча
стицы, время ее растворения в среде с постоянной концентрацией 
и начальный радиус. Будем считать эту зависимость решенной от
носительно текущего радиуса г — г(х, г 0 ) . Масса монодисперсного 

Ч Р т ' о ) 
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материала в любой момент растворения зависит от времени и на
чального размера частиц: 

М ( т , г0) = -у-г»(т, г 0 ) (2.40) 

Соотношение (2.40) подставляется в равенство (2.39) вместо 
явной зависимости (2.17). Значение начального радиуса частиц, 
которые растворятся к моменту т, также определяется из уравне
ния (2.11) при г = 0 

\ d r ^ A L x (2.41) 
J Р (г) р т 

о 

откуда после решения относительно текущего значения верхнего 
предела будем иметь в качестве нижнего предела интегрирования 
М т ) . 

Окончательно получим: 

М п ( т ) = J Ро (г 0 ) М (х, г0) dr0 (2.42) 
Го (т) 

Переход от случая с = const к общему решению задачи раство
рения полидисперсного продукта при периодическом процессе, 
прямо- или противотоке связан с весьма существенным усложне
нием. Основная трудность состоит здесь в том, что переменное зна
чение концентрации компонента в жидкости (с) при растворении 
полидисперсного материала зависит от степени растворения всех 
фракций твердой фазы. Действительно, уравнение материального 
баланса (2.25) для полидисперсного материала запишется следую
щим образом: 

'—+"('-#) 
Здесь Ма(т) связано с мгновенным состоянием всего полидис

персного материала. По этой причине при интегрировании кинети
ческого уравнения (2.10), описывающего растворение частиц с на
чальным размером г0, текущее значение массы полидисперсного 
материала Ма(х) должно оставаться под знаком интегрирования 
по времени: 

"5"тсг-|[«-+"0-ж)]Л <2Й> 
г 0 

Вид функциональной зависимости Мп(х) по-прежнему опреде
ляется соотношением (2.42), в котором масса монофракции соот
ветствует уравнению (2.40): 

М „ ( т ) = \ Р о ( г „ ) - ^ г 3 ( т , г 0 ) Mn)dr, (2.44) 
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Значение начального размера частиц исходного материала 
г"о(т), которые полностью растворятся к моменту времени т, полу
чается из соотношения (2.43) при нулевом нижнем пределе интег
рирования по радиусу: 

О О 

•Система интегральных уравнений (2.43) — (2.45) является зам
кнутой и должна определять неизвестные функции г(х, г0), г 0(т) и 
Ми(х). Однако решение такой системы оказывается сложным [2]. 

Экспериментальная кинетика растворения 

До сих пор рассматривались процессы растворения частиц пра
вильной формы, что позволяло получать теоретические решения. 
Несомненная польза теоретических методов решения задач раство
рения состоит в следующем: 1) они не требуют проведения спе
циальных экспериментов, ограничиваясь лишь использованием 
имеющихся в литературе данных по коэффициентам внешней мас
соотдачи; 2) позволяют выяснить некоторые общие закономерности 
растворения в реальных технологических процессах; 3) в сравни
тельно простых случаях приводят к получению удовлетворительных 
для практики результатов. 

Кинетическая функция. Существуют факторы, препятствующие 
исчерпывающему теоретическому описанию процессов, растворения 
реальных веществ. Так, отдельные частицы, имеющие даже одина
ковый начальный размер, могут растворяться с неодинаковой ско
ростью вследствие некоторого различия их исходных свойств. Каж
дая частица также может растворяться с различной скоростью на 
отдельных участках поверхности из-за неравномерности обтекания 
(см. рис. 2.3) и неоднородности растворимого материала (см ; 

рис. 2.1). Часто исходная форма частицы далека от сферической 
или иной геометрически правильной конфигурации. 

В общем случае влияние последовательных кинетических со
противлений сравнимо друг с другом, причем их относительное 
влияние на скорость в процессе растворения изменяется. 

Экспериментальная кинетика растворения интегрально учтет все 
возможные отклонения реального процесса от его схематизирован
ных моделей. При получении экспериментальных кинетических дан
ных по растворению масса исходного полидисперсного материала 
должна быть представительной по фракционному составу. 

Наиболее естественной кинетической характеристикой является 
зависимость относительной доли растворяющегося вещества у от 
времени растворения при постоянных концентрации с, темпера-
„туре процесса t и гидродинамической обстановке в аппарате Г: 
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Для удобства математических преобразований оказывается це
лесообразным ввести вместо текущего времени растворения т без
размерное время 0 = т/tm, где т т —время полного растворения 
материала. Таким образом, в качестве кинетической характери
стики процесса растворения используется зависимость доли нерас-
творившегося вещества у от безразмерного времени 0. Зависимость 
у(0) получила название кинетической функции [3]. 

Основное преимущество кинетической функции перед зависи
мостью (2.46) состоит в том, что в большинстве случаев растворе
ния функция Y ( 6 ) оказывается инвариантной относительно кон
центрации окружающей среды, температуры и гидродинамической 
обстановки процесса растворения. Следовательно, каждому значе
нию относительного времени 0 соответствует только одно опреде
ленное значение относительной степени растворения у при любых, 
но постоянных с, t, Г. Физически такая инвариантность является 
следствием того, что влияние гидродинамики, концентрации и тем
пературы на кинетику растворения заключено здесь в величине 
времени полного растворения хт(с, t, Г ) . 

В некоторых простых случаях кинетическая функция может 
быть получена на основе модельных представлений о процессе. 
Так, при кинетике, лимитируемой скоростью химической реакции, 
функция у(0) описывается соотношением (2.9), а время полного 
растворения — уравнением (2.8). 

Однако практическая ценность метода кинетической функции 
состоит в использовании его для реальных условий процесса рас
творения, когда упрощенные модели оказываются неудовлетвори
тельными. 

Рассмотрим растворение частицы в общем случае, когда ско
рость процесса может зависеть от концентрации целевого компо
нента в растворителе, от достигнутой к данному моменту степени 
растворения у (например, через зависимость коэффициента массо
отдачи от размера частицы) и от температуры процесса. 

Запись уравнения скорости растворения будет выглядеть еле- ' 
дующим образом: 

—~[~г — F (с' Y> t, Г) (2.47) 

Практика процессов растворения чистых веществ показывает, 
что в большинстве случаев влияние отдельных параметров, стоя
щих под знаком неявной функции в правой части уравнения (2.47), 
можно представить в виде отдельных сомножителей или по край
ней мере выделить зависимость от степени растворения 

- ^ . = Fi(y)FAc,t,T) (2.48) 

что позволяет при интегрировании уравнения (2.48) разделить пе
ременные: 

1 
Т - 1 Щ / ' 1 ( М ' Г ) ' ( 2 - 4 9 ) 

•У 
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Время полного растворения определится из уравнения (2.49) 
При у = 0: 

dy F2 (с, U Г) (2.50) 

Безразмерное время растворения 9: 

(2.51) 

Последнее выражение не содержит концентрации, температуры 
и характеристики гидродинамической обстановки в явном виде. 

Следовательно, кинетическая функция у(9), 
определяемая уравнением (2.51), инвариант
на относительно концентрации в окружаю
щей среде, температуры и гидродинамики 
процесса. Здесь оказывается безразличным, 
какой конкретный вид имеет функция 
Fz{c, t. Г ) . Важно лишь то, что переменные 
в уравнении (2.48) разделяются. Физически 
это означает, что зависимость скорости рас
творения от концентрации и температуры 
не должна изменяться в процессе раство-

0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 рения. Наличие или отсутствие инвариант-
9 ности в общем случае должно устанав

ливаться экспериментально в процессе 
определения кинетической функции. Имею
щийся экспериментальный материал [3] сви
детельствует о том, что инвариантность 
кинетической функции относительно кон
центрации и температуры наблюдается 
весьма часто, в том числе и для частиц не

правильной формы. Отклонения экспериментальных данных от 
кривой единой кинетической функции (рис. 2.6) в области малых 
величин у и значениях времени, близких к полному времени рас
творения, становятся сравнимыми с погрешностями эксперимен
тальных измерений. Согласно определению кинетической функции, 
опыты по растворению исследуемого материала естественнее всего 
проводить, обеспечив условие постоянства концентрации раствори
теля и температуры процесса. Эксперимент состоит в периодиче
ском отборе проб растворяющегося материала и анализе его на 
долю нерастворившегося вещества у. В конце опыта определяется 
время полного растворения всей твердой фазы хт. 

Если заранее известна инвариантность кинетической функции 
относительно условий процесса растворения, То в принципе доста
точно одного эксперимента, чтобы получить вид зависимости y(Q)-
Чаще проводится серия опытов с различными значениями концент-« 
рации, температуры и интенсивности перемешивания суспензий для 

Рис. 2.6. Кинетическая 
функция растворения: 

значения начальной концен
трации дихромата калия 
в воде (в кг/мП: / — 0; 2 - 4 0 ; 

3 - 6 0 . 
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того, чтобы установить факт наличия инвариантности (или степень 
ее приближенности) экспериментально, получить более надежно 
вид кинетической функции и определить зависимость времени пол
ного растворения от параметров процесса. В отличие от кинети
ческой функции величина времени полного растворения вещества 
непосредственным образом зависит как от концентрации и темпе
ратуры растворителя, так и от гидродинамики перемешивания. 

Поддержание строго постоянного значения концентрации целе
вого компонента в растворителе оказывается непростой экспери
ментальной задачей. Значительно проще проводить кинетические 
опыты при режиме периодического растворения исследуемой пор
ции материала в определенном количестве растворителя. Разрабо
тана методика обработки опытных данных периодического опыта 
(с = var) с целью получения вида кинетической функции [3]. Та
кая методика основана на предположении о квазистационарности 
скорости растворения продукта по отношению' к медленно изме
няющейся в ходе процесса концентрации с. 

Расчет аппаратов с полным перемешиванием фаз. При расчете 
одного непрерывнодействующего аппарата с полным перемешива
нием возможно применение непосредственных экспериментальных 
данных по растворению реального материала в форме у(х, с, t, Г ) . 
Для этого кривая растворения, полученная при постоянном значе
нии внешних параметров, умножается на долю материала, пребы
вающую в зоне растворения интервал времени т— (x-\-d%) 

Y (т, с, t, Г) р (т, т) dx (2.52) 

что дает количество нерастворившегося вещества в данной доле 
материала. 

Интегрирование выражения (2.52) определит общее количество 
нерастворившегося вещества, выгружаемого из аппарата с полным 
перемешиванием при отсутствии сепарации по размеру частиц: 

0 0 

Y = \ У (т, ск, tKl Г) р (т, т) dx (2.53) 
о 

где с к и tK— концентрация и температура растворе в аппарате. 
Материальный баланс аппарата по растворяющемуся веществу 

запишется следующим образом: 
V{c0-cK) = M0(\ - Y ) (2.54) 

В общем случае температура суспензии определяется тепловым 
балансом процесса: 
v (ppCfp + С(Лт) to + M0ctTtn + tfpM0 (1 — Y ) ± Qaon = W (ppctp + 

+ cKctr) tK + MBctKtKy (2.55) 

Первое и второе слагаемые левой части уравнения (2.55) 
равны количествам тепла, вносимым в аппарат с исходными рас
твором и материалом (c i T — теплоемкость твердой фазы; cip — 
теплоемкость растворителя), третье слагаемое соответствует 
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теплоте растворения (qp — удельная теплота растворения); четвер
тое учитывает теплообмен с окружающей средой. Слагаемые пра
вой части этого уравнения — количества тепла, выходящего с пото
ками раствора (W) и твердой фазы (М0). 

Система уравнений (2.53) —(2.55) является математической 
моделью процесса непрерывного растворения в одноступенчатом 
аппарате полного смешения (аналогичные модели рассматрива
лись в гл. 1). Решение этой системы чаще всего осуществляется 
с целью определения величин у, ск, tK. Явный вид уравнения кине
тики растворения y(x,c,t) считается известным из экспериментов 
с данным материалом. 

Преимущество записи кинетических опытных данных в виде 
функции у(0) становится существенным при анализе многосту
пенчатого растворения в аппаратах с полным перемешиванием 
суспензии. Действительно, доля нерастворенного вещества на вы
ходе, например, из второй ступени у2 однозначно определяется ве
личиной суммарного безразмерного времени растворения в обеих 
ступенях независимо от конкретных условий в каждой ступени. 
Этот результат может быть распространен на любое число секций 
с различными условиями растворения: 

- 2 > - Е ^ г ( 2 - 5 6 ) 
е 

Однозначное соотношение между у и суммарным значением Э 
не зависит от количества секций и от того, в каком порядке по 
ходу продукта чередуются в них условия растворения. Этим суще
ственным свойством кинетической функции не обладает кинетиче
ская характеристика растворения у(х, с, t, Г) , содержащая раз
мерное время. 

Анализ работы многосекционного аппарата идеального смеше
ния связан с необходимостью учета того факта, что отдельные 
порции материала находятся в таком аппарате неодинаковое 
время. Плотность распределения продукта по времени его пребы
вания в многосекционном аппарате была получена выше для 
случаев одинаковых — см. уравнение (1.99) — и различных — см. 
уравнение (1.100) — значений времени пребывания в каждой сек
ции. В данном случае, однако, необходимо знать распределение 
материала по величине безразмерного времени, отнесенного к вре
мени полного растворения частиц в каждой секции. Общий вывод 
плотности распределения материала по величине безразмерного 
времени пребывания на основе метода преобразования Лапласа 
приводится в работе [3]. Структура функции р(9) оказывается ана
логичной структуре выражения Для р(т) : 

Л Щ~2

 ехр (— 9/9,) 

П <Й* - б/) 

/=1 
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г д е 0,. = t/xmi — среднее время пребывания материала в t'й сек
ции, отнесенное к времени полного растворения в ней материала. 

При равенстве всех значений 9, = 6 вместо уравнения (2.57) 
будет справедливо другое выражение, аналогичное соотношению 
(1.99): 

Q f I  ' ехр (— 9/9) 
р (9) = 

(я  1)! В 
(2.58) 

В технологической практике процессов растворения чаще всего 
интересуются средней степенью растворения твердойфазы на вы
ходе из той или иной (например, последней) секции аппарата^. Рас
полагая иолученной из эксперимента кинетической функцией рас
творения продукта у (8) и плотностью распределения материала 
по величине безразмерного времени пребывания в секционирован
ном аппарате идеального смешения — см. соотношение (2.57) — 
можно по аналогии с, уравнением (2.53) записать выражение для 
средней доли нерастворившегося продукта на выходе из гай сек
ции: 

.„ б?" 2 \ V (в) ехр (  9/9,) dQ 

Y « = W ( e ) P „ ( e ) r f e = £ °— (2.59) 
о i  i Д (9i - 9у) 

/=1 
где интегрирование по безразмерному времени ведется в конечных 
пределах от 1 до 0. 

Определенные интегралы в уравнении (2.59) являются функ
циями только безразмерных величин среднего времени пребывания 
9». Вводится обозначение 

i 

J v(e ) ex P ( -e /9 ( - )rf9 

При расчете «секционного аппарата соотношение (2.59) пре
образуется в систему п уравнений, определяющих среднее значе
ние доли нерастворившегося вещества на выходе из каждой сту
пени: 

Yi = /i/Bi 

H 
Y2 = -

Уз = 

92 9j • 

6,/i 9 3 / 3 

(в, - 92) (в, - 93) (в а - 90 (в, - в,) (в, - 90 (в, - 92) 

(2.60) 

В дополнение к системе уравнений (2.60) должна быть изве
стна функциональная зависимость времени полного растворения 



от условий работы для каждой секции 

^mi=F2 (с и ti, Г{) (2.61) 

Соотношениями, замыкающими систему ( 2 . 6 0 ) и ( 2 . 6 1 ) , яв
ляются уравнения материального и теплового балансов для каж
дой секции аппарата типа ( 2 . 5 4 ) и ( 2 . 5 5 ) . Предполагается, что из
вестны количества твердой фазы, единовременно содержащейся 
в каждой секции, теплофизические и прочие константы веществ. 
Концентрационные и температурные условия в каждой секции 
создаются процессом растворения, и конкретные их значения мо
гут быть получены решением всей совокупности замкнутой системы 
уравнений, представляющей собой математическую модель про
цесса. 

Рассмотрим порядок расчета прямоточного процесса растворе
ния при заданном количестве секций и известных значениях объ
емов каждой секции. Технологическими величинами, подлежащими 

V;c0;t0 

Рис. 2.7. Схема прямоточной двухкаскадной установки 
полного перемешивания. 

определению в данном случае, являются средняя степень раство
рения продукта на выходе из п-н ступени уп к концентрация рас
творенного вещества в жидкости с„. Обе фазы входят в первую 
секцию с известными начальными параметрами (у — 1, с0, ^т0, /0) 
и взаимодействуют независимо от процесса, происходящего во 
второй и последующих секциях (рис. 2 . 7 ) . Это обстоятельство зна
чительно облегчает расчет п-секционного аппарата, так как вместо 
общего определения An неизвестных величин из 4п взаимосвязан
ных уравнений в прямоточном процессе группа из четырех неизве
стных величин для первой секции (си tu хт\ и yi) определяется из 
четырех уравнений ( 2 . 5 4 ) , ( 2 . 5 5 ) , ( 2 . 5 9 ) и ( 2 . 6 1 ) при п = 1 неза
висимо от параметров всех следующих секций. 

Для определения аналогичных параметров второй секции до
статочно решить четыре уравнения для п = 2 и найти величины 
С2, U, Т т 2 , Y2. считая параметры си ti, хт\ и yi известными. Оче
видно, что такой процесс определения параметров работы каждой 
секции может быть продолжен до тех пор, пока не будет получена 
последняя группа величин (сп, tn, хтп, уп). Задача решается ме
тодом последовательных приближений (итераций) и содержит до
вольно значительный объем однотипных вычислительных опера
ций. Поэтому такого рода расчеты целесообразно проводить с ис
пользованием ЭВМ. 
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В качестве примера рассмотрим упрощенный алгоритм реали
зации математической модели прямоточного изотермического рас
творения (изотермичность процесса позволяет значительно упро
стить вычисления, поскольку итерации по температуре в каждой 
секции отпадают). 

1. В качестве первого приближения принимается произвольное 
значение у',1'. 

2 . По уравнению материального баланса определяется значение 
концентрации в первой ступени: 

3 . По экспериментально полученному соотношению ( 2 . 6 1 ) на
ходится величина времени полного растворения продукта, соответ
ствующая с[Ц и t{: 

4. По соотношению ( 2 . 5 9 ) при п = = 1 вычисляется средняя доля 
материала, не растворившегося после первой секции: 

1 
Y ( , 2 ) =4yS Y (6) ехр ( - 6 / 0 ^ 9 (2.62) 

1 о 
5. Осуществляется сравнение величин у'/'и Y ( 2 ) > т. е. вычисляется 

абсолютное значение их 'разности | у<2) — у!,01. Е с л и полученная 
разность больше заданной точности вычислений 6, то проводится 
следующее приближение, начиная с п. 2 , в котором используется 
значение у(,2). Процесс приближений заканчивается в том случае, 
когда оказывается выполненной заданная точность вычислений: 
| Y < * + D _ Y ( , F E ) | ^ 6 . Считается, что расчет первой секции выполнен 
и для анализа последующих секций принимаются параметры, по
лученные в результате последней k-я итерации, т. е. Yi=Y (i f t + 1 )> c i K

= = 

— с \ и l m l l / n l -

Расчет второй секции проводится в той же последовательности. 
Различие будет состоять в том, что для_ первого приближения 
здесь необходимо использовать значение у(

2
]), лежащее в очевид

ных пределах между yi и 0, а в п. 5 вычисление должно осуществ
ляться по второй формуле системы ( 2 . 6 0 ) . 

Далее аналогично определяются параметры последующих сек
ций, вплоть до последней n-й, откуда и находятся величины, пред
ставляющие наибольший технологический интерес (уп и с „ к ) . 

Интегралы в соотношениях ( 2 . 6 0 ) в общем случае вычисляются 
любым из известных приближенных методов. 

В практике проектной работы часто приходится решать задачу 
определения размеров аппаратуры, которая должна обеспечить 
заданное значение отработки взаимодействующих потоков. Рас
смотрим упрощенный вариант такой задачи, когда отыскивается 
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объем заданного числа п одинаковых секций (f i = %2 = . . . х п = 
= т ) . Эта задача оказывается более сложной, поскольку непосред
ственный последовательный расчет без возврата к предыдущим 
секциям здесь невозможен. Поэтому приходится вначале зада
ваться первым значением среднего времени пребывания f',1'. 
После этого можно вести расчет согласно предыдущему алго
ритму последовательно для всех секций до получения заданной 
точности по Yrt'- Далее проводится сравнение полученного зна
чения Yre" с о значением доли нерастворенного вещества, которое 
необходимо обеспечить. Если у^ > у , то в качестве следующего 
приближения берется увеличенное значение среднего времени пре
бывания т(2> = ft1' + Af. После этого повторяют последовательный 
расчет по предыдущей схеме и получают другое приближение для 
выходной величины Y„ > которую также сравнивают с заданным 
значением уп и в зависимости от результата сравнения выбирают 
новое значение тД3' и т. д. 

В общем случае возможны многочисленные варианты аппара
турного оформления процесса растворения, обеспечивающие за
данное значение конечной степени растворения, например можно 
варьировать число секций и объем каждой из них. 

Таким образом, одна и та же математическая модель процесса 
может решаться относительно различных параметров или перемен
ных в зависимости от постановки конкретной задачи. При этом 
характер и объем вычислений могут оказаться различными. 

Анализ противоточного процесса растворения требует дополни
тельного цикла приближений, поскольку пока не рассчитана вели
чина уп, концентрация в жидкости неизвестна, и ею приходится 
задаваться в начале расчета. Это во много раз увеличивает объем 
вычислений. Подробный анализ противоточного процесса раство
рения приводится в литературе [ 3 ] . 

Процессы прямо- и противотока являются основными, наиболее 
распространенными вариантами осуществления многосекционного 
процесса растворения. Существуют и более сложные комбиниро
ванные схемы, математические модели которых, разумеется, также 
сложнее рассмотренных. Характерно, что специфика всех сложных 
схем находит отражение в балансовых соотношениях и в выраже
ниях для времени пребывания, тогда как вид кинетических соот
ношений (2.59) и (2.61) остается инвариантным относительно 
схемы соединения отдельных каскадов. 

Как показывает анализ, эффективность секционирования объяс
няется не только улучшением характера распределения твердой 
фазы по времени пребывания в зоне растворения, но и более бла
гоприятными концентрационными условиями. Действительно, при 
достижении некоторой конечной степени растворения в одной сек
ции идеального смешения концентрация целевого компонента на 
выходе и равная ей средняя по объему зоны растворения имеют 
максимальное значение, определяемое материальным балансом. 
Следовательно, процесс растворения протекает при наименьшей 
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движущей силе. При переходе к многоступенчатому прямоточ
ному растворению такое же максимальное (минимальное) значе
ние концентрации имеет место лишь в последней ступени, тогда 
как в предыдущих секциях концентрационные условия по движу
щей силе процесса растворения оказываются более благоприят
ными. 

Несмотря на то что секционирование аппаратов с полным 
перемешиванием в принципе приносит полржительный эффект 
вплоть до п-*-оо, на практике число секций редко превышает 6—8. 
Это связано с тем, что по мере увеличения числа секций конструк
ция установки и ее эксплуатация, как правило, усложняются, а от
носительный эффект секционирования с ростом п уменьшается. 

Выбор экономически оптимального варианта аппаратурного 
оформления многоступенчатого процесса растворения представ
ляет задачу поиска экстремального значения некоторого критерия, 
который формулируется независимо от математического описания 
процесса (см. гл. 1). 

2.2. ЭКСТРАГИРОВАНИЕ ТВЕРДЫХ ВЕЩЕСТВ 

В химической технологии распространен процесс извлечения це
левого компонента, находящегося в виде твердых включений 
внутри пористой структуры инертного тела. Процесс извлечения 
состоит в том, что жидкий растворитель 
проникает внутрь пористого тела и раство
ряет целевой компонент, насыщаясь им 
вблизи поверхности растворения. Раство
ренное вещество диффундирует вдоль пор, 
заполненных раствором, и из устьев пор пе
реходит в основную массу жидкого раство
рителя. 

В наиболее простом случае все поры ма
териала заполнены твердым целевым ком
понентом. 

Другой вариант — растворимые включе
ния не заполняют всей пористой структуры. 
В этом случае в начальный момент контак
та с жидким растворителем устья пор, со
держащие, как правило, воздух, будут за
полняться жидкой фазой. Обычно принято 
считать, что жидкость входит в свобод
ную часть порового пространства под дей
ствием капиллярного давления [4, 5]. По мере продвижения 
жидкости давление защемленного воздуха увеличивается, что пре
пятствует достижению контакта растворителя и твердого целевого 
компонента. Однако контакт все же достигается за счет растворе
ния защемленного воздуха в жидком растворителе и диффузии его 
к устью поры. Оценки такого рода явлений [6] показывают, что 
для мелких капилляров (г < К)- 7 м) время пропитки пренебре
жимо мало по сравнению со временем последующего извлечения 

Послойное из-
растворяюще-

гося вещества из сфе
рической -(цилиндриче

ской) частицы. 
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целевого компонента, тогда как для крупных капилляров (г 
:^>*10"7 м) явление пропитки может наблюдаться в течение всего 
процесса извлечения. Анализ одновременно протекающих процес
сов пропитки, растворения защемленного воздуха и извлечения 
растворимой твердой фазы чрезвычайно сложен. В дальнейшем 
будем полагать, что временем пропитки можно пренебречь. 

Послойное экстрагирование 

Рассмотрим задачу об извлечении из частицы сферической 
формы. Квазистационарный профиль концентрации (гл. 1) в сфе
рическом слое, где твердого целевого компонента уже нет, имеет 
гиперболический характер: 

с*-с = 1 - Ы У ) ( 2 . 6 3 ) 

АС 1 — У; ' 

Здесь yo = r0/R; у = r/R; R, г0 и г — соответственно радиусы 
частицы, отработанной зоны и текущий радиус внутри отработан
ной зоны (рис. 2.8); Ас = с* — с ж . 

Анализ проведем методом приближенного баланса, позволяю
щим учитывать интегрально количество компонента в растворе 
в пределах отработанной зоны [2]: 

R Г 
е„с • 4 я г 2 dr 

дс 
дг _ + 4 я г * в и с ж х р - ^ . (2.64) 

где с (г)—концентрация целевого компонента в жидкости внутри 
пор; х р — объемная доля твердой фазы в растворе; е м — пористость 
материала. ., .,, 

Слагаемые левой части уравнения (2.64) равны изменению со
держания целевого компонента соответственно в ядре частицы и 
в сферическом слое, уже свободном от твердой фазы, а слагаемые 
правой части этого уравнения представляют собой соответственно 
диффузионный поток на наружной границе частицы и конвективно 
вносимое количество компонента за счет проникновения раствори
теля внутрь пористой структуры. 

Вводя безразмерное время в виде критерия Фурье Fo = Dx/R2 

и используя квазистационарный профиль (2.63), после несложных 
операций, требуемых балансовым равенством (2.64), будем иметь 
дифференциальное уравнение для нахождения текущего положе
ния фронта растворения: 

с начальным условием % 

. 0 O I F O » O = 1 (2-66) 
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Интегрирование соотношения (2.65) дает связь между положе
нием фронта растворения у0 и временем т его достижения: 

D\c (1 Уо Уо\ Л с / 
: (Рт ~ \сж - О \-Q f - + " з " ) ~ — О Уо + Уо ~ Уо) (2-67) 

При уо = 0 из уравнения (2.67) получается время полного из
влечения %т всего растворимого вещества. Отметим, что тт^-оо, 
если учитывать асимптотический процесс выравнивания концентра
ции компонента в жидкой фазе. Если количеством компонента 
в отработанной зоне пренебречь, то уравнение (2.67) упрощается 
и время завершения процесса растворения становится конечным. 

Периодический процесс, прямо- и противоток. Примем, что 
массосодержание сферических частиц одинакового размера R оп
ределяется только количеством твердой фазы растворимого ком
понента, занимающего первоначально весь объем пор. Тогда ма
териальный баланс частицы вместо уравнения (2.64) будет иметь 
более простую форму: 

Здесь Д, = DEM- Баланс для периодического (замкнутого) про
цесса, прямо- и противотока запишется в следующем виде: 

х ( 1 - ^ ) = с ж - с и (2.69) 

где параметр к = M0/V и концентрация ст в зависимости от схемы 
организации процесса принимают соответствующие значения (см. 
стр. 68), а для обозначения текущей концентрации целевого компо
нента в экстрагенте вновь используется подстрочный индекс «ж». 

На наружной поверхности частиц 

Д С ~ Р ( Ч - * - с * ) ( 2- 7°) r = R 

Система уравнений (2.68) — (2.70) и (2.63) представляет собой 
математическую модель рассматриваемого процесса экстрагирова
ния. 

После подстановки в основное уравнение (2.68) значений кон
центрации внутри отработанного слоя из выражения (2.63) и ве
личины концентрации в окружающей среде с ш из соотношения 
(2.70) получим уравнение с разделяющимися переменными, после 
интегрирования которого имеем: 

a [Fi (а) - Л (6)] + ( ~ - l ) [F, (а) - F2 (b)] = - J - (2.71) 

где 
(2.72) 

F I ( Х ) - 1 l n V f # + w a r c t g V ~ ;  F> { % )=iln ( 1 + % 3 ) 
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Для непрерывных процессов прямо- и противотока удобнее 
иметь связь концентрации с ж с координатой вдоль аппарата, что 
достигается заменой в соотношении (2.71) текущего времени на 
координату х, отсчитываемую от места входа растворителя в аппа
рат: т == Sx/w (S — свободная площадь поперечного сечения аппа
рата, не занятая обрабатываемыми частицами; w — скорость дви
жения растворителя). Величина х т определяется как время, необ
ходимое для достижения уо = О, что, согласно балансовому 
равенству (2.69), дает следующие условия относительно концен
траций: к = ск — с н для прямотока и периодического процесса и 
у, = — ( с к — ся) в случае противотока. Подставив эти значения па
раметра х в выражения (2.72) и (2.71), получим соответственно Ь = 0 и 

a [F, (0) - Fi (а)] + (± - l ) [F2 (0) - F2 (а)] = ± ^"J" °р (2.73) 

Знак «минус» соответствует периодическому процессу и прямо
току, знак «плюс» — противотоку. 

Непрерывный процесс при полном перемешивании. Для непре
рывно действующих аппаратов с полным перемешиванием мате
риальный баланс имеет вид: 

со 
N J 4яЯ 2 ( - D3 Щ ) 1 ехр ( - т/т) dx = V (ск - ся) (2.74) 

о r R 

Левая часть уравнения (2.74) равна потоку целевого компо
нента от всех N частиц, имеющих время пребывания от нуля до 
бесконечности. Величина градиента 
ственным дифференцированием профиля (2.63): 

вычисляется непосред-

дс 

r = R I — Уо А 
Замена переменной интегрирования с т на у0 производится со

гласно уравнению кинетики отработки единичного зерна (2.67), ко
торое в случае малости содержания извлекаемого компонента 
в растворенном состоянии можно записать в упрощенном виде: 

Т : Da (с* • 

Подстановка соотношений (2.75), (2.76) и очевидного x = N 
4 

•уЯ#3/Утв выражение (2.74) после некоторых упрощений дает 
уравнение для определения ск: 

3 F T p T e M ( У\ ех Р [ - DX*~:Kyx {j ~ 4 + 4) ] *»• = V ^ ~ ^ ^ 

о 

Значение интеграла в уравнении (2.77) в зависимости от пара
т о в 

метра Л = п , . , - представлено на рис 2.9. 
Экстрагирование из неподвижного слоя. В задаче периодиче

ского экстрагирования из неподвижного слоя сферических частиц 
учтем массообмен частицы с обтекающим ее потоком экстрагента 
в соответствии с уравнением массоотдачи (2.70). Условием, свя
зывающим концентрацию в растворителе (с ж ) и поток целевого 
компонента от поверхности частиц, является уравнение 

дс,, 3 ( 1 

дх R °э дг = 0 
r~R 

(2.78) 

Здесь 3(1 — е)//? — удельная поверхность частиц радиуса R; 
е—порозность слоя. На входе в слой поддерживается постоян
ная концентрация раствори
теля 

(2.79) 

Кинетическое уравнение 
для отдельной частицы 
(2.68) и начальное условие 
к нему (2.66) остаются преж
ними, как и квазистацио
нарный профиль концентра
ции в отработанном слое 
(2.63). Таким образом, ма

тематическая модель экстра
гирования в неподвижном 
слое монодисперсного мате-

Рис. 2.9. Зависимость определенного инте
грала в уравнении (2.77) от параметра А. 

риала в рамках сделанных допущении состоит из системы уравне
ний (2.63), (2.66), (2.68), (2.70), (2.78) и (2.79). Решение этой си
стемы возможно аналитическими методами, для чего удобнее пе
рейти к безразмерным переменным [7]: 

Х = (1 - е)Рэх 
wR2 

Fo = 
D3x 
R2 

Bi = 

Тогда анализируемая система примет вид: 

9 ду0 _ дс 

0=1 

с = с* — (с 

дс 

ду 

дх ду у = 1 

г/о 1р0=э = 1 

с ж 1̂  = 0 = с н 

У=1 
= 0 

(rjr) Уо 
(2.80) 
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Процесс в данном случае протекает в две последовательные 
стадии: до момента полного извлечения вещества из первого слоя 
частиц и после этого момента, когда граница, разделяющая слой 
полностью отработанного материала от расположенных выше ча
стиц, еще содержащих растворяемый компонент, начинает переме
щаться вверх. Различие в математическом описании этих стадий 
состоит в формулировке условия на нижней границе слоя. 

Первая стадия описывается системой (2.80) с дополнительным 
условием, соответствующим характеру работы нижнего (лобового) 
слоя, который неизменно контактирует с растворителем постоянной 
концентрации сн. Такое специфическое для лобового слоя условие 
позволяет получить уравнение кинетики его отработки независимо 
от развивающегося процесса во всем слое материала. Решение этой 
вспомогательной задачи при замене с ж >с н во втором уравнении 
системы (2.80) можно найти путем определения значения концент
рации на наружной поверхности частиц, полученной из приравни

дс 
вания градиентов из второго уравнения (2.80) и опреде

"У у-1 
ленного дифференцированием третьего уравнения. Подстановка 
найденного значения с ] у = i в первое уравнение системы (2.80) при
водит к следующему соотношению: 

по и2 dy° А с н , 9 R n 

Уо + Bi 
где Асн = с* — с н 

Интегрирование соотношения (2.81) с граничным условием «/o|fo = o= 1 дает кинетическое уравнение отработки лобового слоя 
частиц: 

й с н 1 У о Уо 1 — Уо 

Выражение (2.82) описывает более общий случай по сравнению 
с кинетическим уравнением (2.76), которое было получено в пред
положении о граничном условии первого рода (Bivoo). 

Время полного извлечения из лобового слоя получим, полагая 
Уо = 0: 

*«§Н?+85г) ' ^ 
Таким образом, при экстрагировании из неподвижного слоя 

в первой стадии (т ^ т т ) систему (2.80) следует дополнить усло
вием (2.82) отработки лобового слоя частиц. 

Решение задачи для первой стадии процесса будет иметь вид [2]: 

F[y0(X,Fo)]-F[y0 (0, Fo)]-X 
с ж  с н ^ » о ( * . F o )  y g ( 0 , Fo) )• (2.84) 

с*  сн l-yl (0, Fo) 
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̂(1ir)ta(1*)̂ 'rc!eiiwJ
_i/3—1Лш (1 *>>', (2.85) 

Ц Значения z/o(0, Fo) определяются по уравнению (2.82) для ло
бового слоя. Полученные соотношения не могут быть представлены 
явной зависимостью относительной глубины отработки частиц от 
времени. 

Для второй стадии процесса (т > х т ) система уравнений 
остается той же, что и для первой стадии, но условия работы 
в нижней части слоя будут иными. Действительно, вдоль по слою 
будет перемещаться с некоторой скоростью граница Х0, на кото, 
рой отработка твердой фазы является полной уо(Х0, Fo) = 0, а кон
центрация в растворителе равна исходной сж(Х0, Fo) — си. 

Это условие используется при решении системы (2.80) вместо 
условия сж\х„=о = сп. 

Решение задачи имеет вид: 
F[y0 (X, Fo)]-F[0]=X- J 0 ( F o ) 

йХй с* — с н 

d Fo е м р т 

•[1̂(Z,FO)](C*CH) ^ 
(2.86) 

Пример 2.1. Рассмотрим периодическое извлечение целевого компонента из 
неподвижного слоя сферических монодисперсных частиц. Исходные данные: ра
диус зерен /? = 0,4 • 1 0  3 м, концентрация насыщения при постоянной темпера
туре процесса с* = 30 кг/м3, исходный растворитель не содержит извлекаемого 
компонента с н = 0, плотность и динамическая вязкость раствора р ж = 
= 1,2103 кг/м3 и ц = 1,410 _ 3 Пас, порозность слоя материала 8 = 0,4, вы
сота слоя х — 4 м, пористость материала е м = 0,5, плотность растворяющегося 
твердого вещества р т = 4 • 103 кг/м3, скорость растворителя в свободном сечении 
w = 0,1 м/с и коэффициент диффузии извлекаемого вещества в растворе D — 
= 3Ю" 9 м2/с. 

Расчет проводится в такой последовательности. 
1. Находится критерий Прандтля 

Р г — 1 ' 4 : 1 0 " 3
 9 = 3 9 0 

р ж £ > 1,2 • 103 • 3  10 
и Рейнольдса 

 £ 2 Я Р ж £1.2.0,4.1031,2.103, 
R e = JL = М = 1 8 6 

ц 1 , 4  Ю  3 

2. Величина критерия Нуссельта определяется из! соотношения [2]: 

Nu = 0,8Рг' / з Re 1 / z = 0,8 ^390 Vl86 = 79,5 

3. Определяется значение коэффициента массоотдачи от поверхности частиц 
к потоку растворителя: 

Г) о . in—9 

Р = Nu f^ = 79,5 п п t _ 3 = 2,98 • 10~ 4 м/с 
2R ' 20,4 10"" 
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4. Для подстановки в критерий Био и Фурье определяется эффективный 
коэффициент диффузии в пористом материале: 

д э = е „ 0 = 0,5-3 - 10~ 9 = 1,5 • Ю - 9 м 2/с 

5. Значение 'критерия Био: 

„ . 2,98 • Ю - 4 • 0,4 • Ю - 3 „ , ш = — = = /у,а 
D3 1,5 • 10 

6. По уравнению (2.82) рассчитываются значения критериев Фурье, соот
ветствующие определенным величинам относительной глубины отработки зерен, 
первого слоя в диапазоне у0 = 1 -f- 0: 

„з 30 

0 ,5-4- \0Л ° 6 2 3 3-79,5 

При уо = 0 определяется критерий Фурье и время первой стадии процесса 
до момента полной отработки первого слоя: 

Fo„ 
0 ,5-4- 103 / J _ 

Л 6 + 30 3 • 79,5 

^Fo„ 
(О 4 • Ю - 3 ) 2 

11,4 K U ' q / = 1,22-10 3 с 
Л э 1,5 • Ю - 9 

Кривая отработки первого слоя у0(0) представлена на рис. 2:10. 

0,5 

30 

~ ~ ~ — / 

20 2 \ 

-10 

j—J—— .i — - А 1 
0 W00 Гт 2000 3000 

т,с 
Рис. 2.10. Зависимость относительной глубины отработки у0 и концентра

ции в экстрагенте с ж от времени т: 
1 - с ж (0,225); 2 - у д (0,225); 3-yQ (0). 

7. Рассчитывается значение функции F(y0) = F[уо(0, Fo)] по формуле (2.85). 
График этой функции изображен на рис. 2.11. 

8. Определяется значение безразмерной координаты для верхнего сечения 
слоя: 

х = ^ е Ш х = 0 , 6 . 1 , 5 - Ю - 9
 5 

Я2аг> ( 0 , 4 - Ю - 1 3 ) 2 - 0 , 1 

П О 

По первому уравнению (2.84) находится значение F [у0(0,225; Fo)] = 
= 0,225 -\-F [уо(0, Fo)]. Результаты расчетов представлены графически на 
рис. 2.11. 

9, Значения относительной глубины отработки верхнего слоя уо (0,225; Fo) 
определяются графически из рис. 2.11. Порядок нахождения у 0 (0,225; Fo) при 
произвольных у0(0, Fo) показан штриховыми линиями. Соответствующие значе
ния Fo определяются из графика уо(0, Fo)—см. рис. 2.10. 

Рис. 2.11. График функций F [уравнение (2.85)]: 
t-F [г/о (0,225; Fo) ] ; 2-F [у 0 (0, Fo)J . 

10. По второй формуле (2.84) находятся значения концентрации извлекае
мого компонента в растворителе на выходе из слоя 

с ж (0,225; Fo) = 30 
у 3 (0,225; F o ) - j / 3 ( 0 , Fo) 

1 - yl (0, Fo) 

для т < Хт = 1,22-103 с. Полученные результаты представлены на рис. 2.10, 
11. По второму уравнению систе-

F o 
Q 5 Ю 15 

мы (2.86) определяется скорость дви
жения по слою фронта полной отра
ботки частиц 

dX0 

dFo 
30 

0 , 5 . 4 - 10э 
= 0,015 

и значение безразмерной координаты 
фронта в зависимости от критерия Fo, 
отсчитываемого от времени начала 
движения фронта: 

Х 0 = 0,015 Fo Рис. 2.12. Зависимость значения функ
ции F от критерия Fo. 

12. Из первого соотношения системы (2.86) получается: 
F [у0 (0,225; Fo)] = 0,225 — 0,015 Fo + ( - 0,302) 

- Здесь F[0] = —0,302 — значение функции (2.85) при у0 = 0 (в момент на
чала движения фронта полной отработки). Результаты расчетов нанесены на 
рис. 2.12. 

13. Значения относительной глубины отработки верхнего слоя при произ
вольных значениях Fo определяются путем переноса значений F с рис. 2.12 на 
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кривую 2 рис. 2.10. Зависимость £/0(0,225; Fo )для второй стадии (т > т т ) 
является продолжением этой же линии для т < хт на рис. 2.11. 

14. По последней формуле системы (2.86) находятся значения выходной кон
центрации растворителя для %> хт: 

сж (0,225; Fo) = 30у3
0 (0,225; Fo) 

График зависимости этой концентрации от времени служит продолжением 
такой же кривой на рис. 2.11. 

15. Точка пересечения концентрационной кривой с осью абсцисс дает полное 
время извлечения всего целевого компонента из слоя. 

16. Графическое интегрирование кривой выходной концентрации определяет 
среднее значение концентрации компонента в растворителе: сж — 17,3 кг/м3. 

Модель послойной отработки предполагала равноценность по
ристой структуры в диффузионном отношении и правильную гео
метрическую форму частиц. К сожалению, в большинстве реаль
ных процессов обе эти предпосылки соблюдаются лишь прибли
женно. Поэтому рассмотренные выше примеры аналитического 
решения могут быть использованы, как правило, для полуколиче
ственных оценок. Однако несомненное преимущество аналитиче
ского метода заключается в том, что при этом не требуется про
ведения специальных кинетических экспериментов. 

Экспериментальная кинетика экстрагирования 

В тех случаях, когда можно провести экспериментальное иссле
дование кинетики отработки реального материала, непосредствен
ные опытные результаты оказываются надежнее вычислений по 
имеющимся теоретическим формулам. При экстрагировании 
можно в полном объеме использовать метод кинетической функ
ции, подробно изложенный выше на примере процесса растворе
ния. Единственное обстоятельство, усложняющее в данном случае 
применение этого метода, состоит в том, что интенсивность про
цесса экстрагирования зависит не столько от внешних условий рас
творения, сколько от диффузионной проводимости пор. При этом 
нельзя безусловно считать, что скорость процесса экстрагирования 
зависит только от мгновенных значений параметров окружающей 
среды (концентрации, температуры, гидродинамической обста
новки), поскольку изменение внешней обстановки не сразу приве
дет к соответствующей перестройке концентрационных полей 
внутри достаточно крупных частиц. Однако чем мельче частицы 
материала и чем медленнее изменяются параметры окружающей 
среды, тем с большим основанием можно принять процесс экстра
гирования квазистационарным относительно меняющихся значений 
концентрации и температуры внешней среды. 

Характеристическая функция. Существует еще один метод ана
лиза процессов извлечения растворяющихся твердых включений из 
реальных тел произвольной формы [ 2 ] . Рассмотрим этот метод на 
примере извлечения твердой фазы из полости произвольной формы 
(рис. 2 . 1 3 ) . В некоторый момент времени поверхность F разделяет 
пору на область /, занятую еще не растворенным веществом, и об
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ласть II, заполненную жидкостью. Растворенное с поверхности F 
вещество перемещается к устью поры за счет молекулярной диф
фузии (при условии Дс/рт < 1, как указывалось выше, конвектив
ным переносом за счет движения от устья поры можно пренеб

речь). Введем относительную концентрацию С — с« _ Сж
 и будем 

считать, что углубление фронта растворения происходит доста
точно медленно, чтобы профиль концентрации в области // можно 
было полагать квазистационарным. Скорость извлечения из поло
сти произвольной формы может быть представлена следующим 
образом: 

_ d m = = _ D F ^ L " ( 2 . 8 7 ) 
dx an р 

Вводя долю вещества у = т/т0, содержащегося в области / 
к рассматриваемому моменту, и переходя к градиенту безразмер

ной концентрации, будем иметь вместо со
отношения ( 2 . 8 7 ) 

АУ- = _ _5— р (с*-сж) (2.88) 
dx т0 дп р 

В уравнении ( 2 . 8 8 ) существенным яв
ляется то, что в правой части зависимость 
скорости растворения от концентрации це
левого компонента в окружающей среде 
оказалась сосредоточенной в последнем со
множителе. Остальные величины правой ча
сти оказываются явными функциями отно
сительной дрли нерастворенного вещества Y -
Действительно, каждым определенным раз
мерам (и форме) областей lull (рис. 2 . 1 3 ) 
соответствует определенная величина у. 
Следовательно, величина поверхности рас
творения F является функцией степени 
относительной отработки у. Значение градиента относительной 
концентрации^ .зависящее от конфигурации зоны // и формы 
поверхности растворения, также будет непосредственной функ
цией доли нерастворенного вещества Y Таким образом, можно по
лагать: 

Рис. 2.13. Схема процес
са растворения твердого 
вещества внутри поры 

произвольной формы: 
F — у г л у б л я ю щ а я с я поверх

ность растворения т в е р д о й 
фа зы. 

Dp.dC 

та дп 
(2.89) 

' Используя зависимость ( 2 . 8 9 ) , разделим переменные в уравне
нии ( 2 . 8 8 ) и проведем интегрирование по Y в пределах от 1 до те
кущего значения Y при постоянном во времени значении сж: 

Y 
dy 

4>(Y) 
= (с* — Сж) т (2.90) 

113 

http://Dp.dC


Интеграл в левой части уравнения ( 2 . 9 0 ) зависит от конкрет
ной конфигурации пор, из которых происходит извлечение раство
ряемого вещества. Непосредственно определить явный вид зави
симости 1ф(у) Для реальных веществ не представляется возмож
ным. Метод анализа, основанный на обсуждаемых предпосылках, 
состоит в том, что интеграл 

1-
находится на основе кинетических экспериментов по экстрагирова
нию из конкретного материала при постоянном значении внешней 
концентрации сж. Так называемая характеристическая функция 
( 2 . 9 1 ) в интегральном виде заключает в себе сложную зависи
мость кинетики диффузионного извлечения твердых включений из 
реальных материалов. После подстановки характеристической 
функции в уравнение ( 2 . 8 8 ) , получим: 

b-*-<* < 2' 9 2> 
При интенсивном перемешивании концентрация сж одинакова 

для всех частиц материала. Это дает возможность путем усредне
ния по всем порам и частицам ввести понятие характеристической 
функции т>(у) ДЛЯ массы полидисперсных частиц, в том числе и 
для анизотропных материалов. В общем случае функция f>(y) ин
тегрально учтет все особенности свойств реального материала и 
величину внешнего диффузионного сопротивления. Характеристи
ческая функция ft (у), как и кинетическая, является полезной в тех 
случаях, когда модельные представления оказываются неудовле
творительными. 

Наиболее простой метод экспериментального определения ха
рактеристической функции состоит в анализе проб материала, об
рабатываемого при ст = const, в различные моменты времени. При 
этом получают экспериментальную зависимость у(х) при 
сж = const. 

Согласно уравнениям ( 2 . 9 0 ) и ( 2 . 9 1 ) , характеристическая 
функция определится следующим образом: 

# ( у ) = ( с * - С ж ) т = = ( с * - С ж ) т М (2.93) 

Здесь т(у)—экспериментальная зависимость Y ( t ) > разрешен
ная относительно текущего времени экстрагирования. Такой метод 
наиболее прост для обработки опытных данных, но не всегда до
статочно точен по экспериментальным измерениям и часто зани-
мает много времени. Это связано с необходимостью анализа со
держания целевого компонента в твердых частицах. 

Как правило, точнее и быстрее можно анализировать концент
рацию растворяемого вещества в жидком растворителе с ж . Наибо
лее легко осуществляется периодический процесс идеального, сме
шения, при котором проба обрабатываемого материала взаимо* 
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действует с изменяющейся во времени, но постоянной по объему 
концентрацией растворителя. В процессе такого эксперимента ре
гистрируется зависимость ст(т). Согласно уравнению ( 2 . 9 0 ) , ха
рактеристическая функция в зависимости от текущего времени бу
дет иметь вид: 

* (т) = J [с* - сж (т)] dx (2.94) 

о 

Кроме того, уравнение материального баланса позволяет 
определить зависимость доли целевого компонента в твердой фазе 
от времени: 

Y ( t ) = l - ^ [ с ж ( т ) - с ж 0 ] (2.95) 

Исключая из соотношений ( 2 . 9 4 ) и ( 2 . 9 5 ) текущее время 
экстрагирования, получаем характеристическую функцию ft (у). 

Расчет периодических и непрерывных процессов. Сформули
руем задачу в виде следующей системы уравнений: 

4^ = с * - с ж ; 0 = 0 (у) и х(] -у)=сж-с,„; у. = ~ - § 0 (2.96) 

Здесь третье уравнение — материальный баланс для случая 
прямо- или противотока, а второе представляет собой известный из 
эксперимента явный вид характеристической функции. Величина 
М Т — массовый расход растворяющегося твердого вещества на 
входе в аппарат; V— объемный расход растворителя. 

Для решения системы ( 2 . 9 6 ) характеристическая функция 
представляется в виде обратной зависимости у(ft), которая под
ставляется в уравнение баланса. Значение ст, полученное из ба
лансового соотношения, подставляется в дифференциальное урав
нение системы ( 2 . 9 6 ) , которое легко интегрируется, поскольку пе
ременные при использовании метода характеристической функции 
всегда разделяются: 

— U % ГШ (2.97) 
J c * - e m - x 1 -у(Щ 

о 
Соотношение ( 2 . 9 7 ) устанавливает зависимость т)(т) для не

прерывных процессов прямо- и противотока. Практически наиболее 
интересная зависимость массосодержания твердой фазы от вре
мени ее обработки Y ( T ) находится исключением ft при совместном 
рассмотрении полученной из соотношения ( 2 . 9 7 ) зависимости ft(x) 
и определенной выше зависимости YW- Связь между текущим 
временем отработки и координатой внутри прямо- или противо
точного аппарата (х) для частиц неизменного размера дается оче
видным кинематическим соотношением расхода х = их. 

Пример 2.2. Рассмотрим процесс непрерывного извлечения растворимого 
твердого вещества из пористого дисперсного материала. Расходы дисперсной 
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фазы V t = 0,585-Ю- 3 м 3 /(м 2 -с) и экстрагента V = 0,0! м 3 / (м 2 -с ) . Порозность 
слоя дисперсного материала s = 0,45. 

Требуется определить распределение степени извлечения и концентрации в 
экстрагенте по длине прямоточного аппарата. 

Исходной кинетической информацией для данного материала служит экс
периментальная кривая изменения концентрации целевого компонента в раство

рителе при периодической 
обработке материала в усло
виях полного перемешива
ния (рис. 2.14). Концентра-
ция насыщения в системе при 
постоянной температуре про
цесса с* = 45 кг/м3, объем
ная доля заполнения пори
стого материала растворяю
щимся твердым веществом 
е м = 0,38. Плотность рас
творяемого вещества рт = 
= 1800 кг/м'3. При получе
нии кривой сж (т) отноше
ние исходной массы целево
го компонента к объему рас
творителя равно 43,5 кг/м3. 

Характеристическая функ
ция процесса определяется 
по исходной кинетической 
кривой с ш ( т ) . 

1. Строим кривую изменения у(х) по уравнению баланса растворяемого ве
щества (2.95). 

2. По уравнению (2.94) путем графического вычисления определенного ин
теграла с переменным верхним пределом находим зависимость д(т ) (рис. 2.15). 

Рис. 2.14. Экспериментальные данные по кине
тике экстрагирования. 

2 4 6 8 Ю 
Х-Ю'\с 

Рис. 2.15. Характеристическая функция процесса экстра
гирования: 

/ — О ( т ) ; 2 — i>(Y)-

3. Исключив из зависимостей у{х) и О(т) текущее время, получим характе
ристическую функцию процесса ff(y). 

4. По заданным величинам расходов определяем параметр %: 

0,38- 1,8- 103 - 0,585- Ю - 3
 л . . , 

— • = 40 кг/м л 
бмРт^т 

и ст --
нента. 

v ~ V— ~щ 
Рассмотрим сначала прямоточный непрерывный процесс, для которого и > 0 

Сжо = 0 при исходном' экстрагенте, свободном от извлекаемого компо-
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рис. 2.16 (сплошная 

5 Вычисляем ряд значений подынтегральной функции в уравнении (2.97) 
п р и различных величинах характеристической функции. График гюлучешюй та
ким образом подынтегральной функции представлен - - -
линия). 

0,10 

Ч 0,05 

50 

' м3 

100 

Рис. 2.16. Значение подынтеграль
ной функции в уравнении (2.97): 

1 — прямоток; 2 —противоток. 

Рис. 2.17. Время обработки дис
персного материала: 

/ — прямоток; 2 — п р о т и в о т о к . 

6. Графическое интегрирование этой кривой дает в соответствии с уравне
нием (2.97) связь между временем обработки частиц дисперсной фазы и значе
нием характеристической функ
ции (сплошная линия на рис. 
2.17). 

7. Исключением О при сов
местном рассмотрении функции 
Ф(у) (рис. 2.15) и т(Ф) (сплош
ная линия на рис. 2.17) опре
деляем функцию у{х) для 
прямоточного процесса (рис. 
2.18). 

8. Находим линейную ско
рость движения дисперсного 
материала: 

v = • 
0,585-10 ,-з 

~ 1 - 0,45 

= 1,063- Ю - 3 м/с 

Рис. 2.18. Концентрационные кривые для твер
дой и жидкой фаз: 

/ — п р я м о т о к ; 2 — противоток * 

9. Любому значению т со
ответствует текущая координа
та х = 1,063- Ю - 3 х (ось абсцисс 
на рис. 2.18). 

10. Из балансового равенства системы (2.96) вычисляем концентрацию целе
вого компонента в.экстрагенте (рис. 2.18). 

Для противоточного движения фаз и = —40 кг/м 3 и ст = сж. к- Если для 
расчета принять с ж . к = 36,7 кг/м3, то аналогичные операции и построения для 

; тех же входных данных приводят к результатам, представленным на рис. 2.16—• 
2.18 штриховыми линиями. 

В процессе экстрагирования из неподвижного слоя частиц от
носительное массосодержание материала является функцией двух 
независимых переменных у(х, т) . Следовательно, и характеристи-
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ческая функция также зависит от двух переменных ft[y(x, %)]. Со
гласно общему соотношению (2.92), для слоя имеем: 

— = с * - сж(х, х) (2.98) 

Уравнение (2.98) замыкается соотношением материального ба
ланса для элементарного участка неподвижного слоя: 

где т(х, х)—масса целевого компонента в единице объема слоя; 
w — скорость экстрагента. 

Подставив выражение концентрации целевого компонента 
в жидкой фазе ст(х,х) из уравнения (2.98) в соотношение (2.99), 
получим: 

Интегрирование уравнения (2.100) по времени дает: 

m - w ^ = f(x) (2.101) 

где f(x)—произвольная функция координаты, определяемая из 
начальных условий для неподвижного слоя {7]. 

При т = 0 массосодержание слоя одинаково по высоте, и, сле
довательно, для определения вида функции / ( * ) будем иметь 
m |t_o = m a и - j— = 0 . Подстановка этих условии в соотноше-

ОХ х = 0 

ние (2.101) дает f(x) = т0. В результате получим: 

- w ~ = m0[l -у(х, х)] (2.102) 

После интегрирования уравнения (2.102) имеем: 

^ = _ S щ и - ( 2 Л 0 3 ) 

# ( 0 , X) 

где под знаком определенного интеграла функция у(х, х) заменена 
на у (ft), т. е. на экспериментальную зависимость ft (у), решенную 
относительно аргумента. Нижний предел интегрирования ft(Q, т) 
соответствует значению характеристической функции для лобового 
слоя частиц, взаимодействующих с растворителем исходной кон
центрации с ж 0 . Следовательно, выражение для ft(Q, т) находится 
непосредственно из соотношения (2.92): 

f>(0, т) = (с* - сж0) х 
Таким образом, после вычисления интеграла в соотношении 

(2.103) как функции его верхнего предела получим зависимость 
характеристической функции от координаты и времени. Подста
новка найденной зависимости ft(x, т) в уравнение (2.98) опреде
лит функциональную связь ск(х, х), а использование ст(х, т) 
в уравнении (2.99) после его интегрирования по времени устанав-
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ливает зависимость массосодержания частиц от координаты и вре
мени т(х, т) , что полностью решает задачу экстрагирования и^ 
неподвижного слоя реального пористого материала. 

При экспериментальном определении характеристической функ^ 
ции проба материала должна быть представительной в отношении 
ее фракционного состава и начального распределения раствори-, 
мого вещества в отдельных частицах. Природа растворителя н 
температура процесса при определении характеристической функ
ции и в условиях ее использования должны быть одинаковыми. 

В тех случаях, когда внешнее кинетическое сопротивление 
влияет на процесс экстрагирования, явный вид характеристическое 
функции необходимо получать при внешних условиях, макси
мально приближенных к будущим действительным условиям осу
ществления промышленного процесса. 

Метод характеристической функции имеет существенные преи
мущества при анализе реальных систем по сравнению с аналитиче
скими методами, основанными, как правило, на упрощенны^ 
модельных представлениях о процессе отработки частицы мате
риала. Однако приведенный выше анализ независимости характе
ристической функции от концентрации целевого компонента в рас
творителе не является строгим. Поэтому при экспериментальном 
определении функции ft в этом следует убедиться, проводя опытц 
при различных значениях внешней концентрации. 

Сравнение методов характеристической и кинетической функ-
ции показывает, что они во многом аналогичны и служат одной, 
цели — учесть кинетику отработки реальных материалов, не при
бегая к упрощенным модельным представлениям. Применение того 
или иного метода зависит от условий решаемой задачи. Так, метод 
кинетической функции'у(О) в качестве аргумента содержит время, 
отнесенное к времени полного растворения. Поэтому эксперимент 
тально определенная функция у (В) оказывается более удобной при 
анализе процессов, развивающихся во времени или имеющих рас* 
пределение дисперсного материала по времени пребывания в зоне 
обработки (аппараты с перемешиванием среды), когда среднее 
значение степени отработки отдельных порций выгружаемого про
дукта определяется интегрированием кинетической функции по 
времени. х 

Метод характеристической функции ft (у) эффективен в основ
ном для процессов, лимитируемых сопротивлением внутреннему 
массопереносу, поэтому сама функция зависит от степени извлече
ния целевого компонента. Функцию ft (у) удобнее применять в слу. 
чае непрерывных процессов. Кинетическая функция заключает 
в себе больший объем информации о процессе, содержащийся в за-
висимости времени полного растворения (хт) от внешних условий, 
тогда как характеристическая функция полагается инвариантной 
относительно внешних условий процесса. Если такое предположе
ние не оправдывается, например по отношению к температуре, то 
вместо одной функции ft (у) необходимо рассматривать семейство 
характеристических функций. 
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2.3- ЭКСТРАГИРОВАНИЕ РАСТВОРЕННЫХ ВЕЩЕСТВ 
Рассмотрим процессы извлечения целевого компонента из рас

твора, заполняющего поры материала. В этих случаях извлече
ние коглпонента происходит за счет его переноса в жидкой фазе 
растворителя, который находится в порах в неподвижном состоя
ния. Механизм такого внутреннего переноса обычно принимается 
чисто диффузионным, с постоянным коэффициентом диффузии. 
Указанным условиям соответствует одномерное дифференциаль
ное уравнение диффузии, справедливое для тел любой из трех 
классических форм: 

( <Э2ст Г <3ст \ 
'"Лдх* +Т~дГ) (2.104) 

Для пластины Г = 0 , для бесконечного цилиндра Г = 1 и тела 
сферической формы Г = 2 . 

Монодисперсный материал 

Задача о диффузионном извлечении целевого компонента из 
тел пластинчатой формы в случае периодического или непрерыв
ного процесса при равномерной начальной концентрации и симмет
ричных граничных условиях третьего рода формируется следую
щим образом: 

дст д2ст 

д Fo 
с т | р о = 0 = 

дсг \ 
дХ \х~о 

дХ2 

= 0 

дст 

Ж 
к cm ~ И ( с т о ^ т ) 

(2.105) 

где X = x/R; Fo = D3t/R2; Bi = рЯ/Д,. 
Приведем окончательную форму решения [ 2 , 7 — 9 ] системы 

( 2 . 1 0 5 ) относительно распределения концентрации извлекаемого 
компонента в твердых частицах по их внутренней координате 
с т (Х, Fo), среднего значения концентрации в твердой фазе c T (Fo) 
и содержания компонента в экстрагенте cm(Fo): 

С ю Ст 1 +Ъ + 1 2 [ * - 0 ? / B i ) ] COS 11Д Fo 
1 1 e ^ (2.106) 

Сто 

Сж — с ж 0 -|- х (с т • с т ) 

е~^° (2.107) 

(2.108) 
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где уп — корни уравнения 

Аналогично для тел сферической формы: 

Сто — с т _ 1 _(_ 

Сто 1 + к 

7 uTV 7 xsinp.. 
sinp..X -v-2 Fo 

е (2.110) 

2 

с т о - 5 т _ 1 V ^ — : е~н*° (2.11 Г) 

Сто — Cm 1 + « 

где характеристические числа задачи находятся из трансцендент
ного соотношения 

(i Bi / 

а концентрация в жидкой фазе определяется уравнением мате
риального баланса ( 2 . 1 0 8 ) . 

В случае тел, имеющих форму бесконечных цилиндров 

i«LZ*L_ 1 , у 2[2x-(|i?/Bi)] /0(|it,X) -̂ Ро 

/ l ( | x ) = • - (2.115) 

Bi ц 

и для с ш вновь используется баланс ( 2 . 1 0 8 ) . 
Предельным переходом Bi-voo из приведенных соотношений 

можно получить решение задачи для граничных условий первого 
рода при отсутствии кинетического сопротивления внешнего пере
носа. 

Для прямо- и цротивоточных процессов переход от текущего 
времени обработки фаз к продольной координате аппарата вновь 
осуществляется по уравнению расхода каждой из фаз. 

Решение задачи о диффузионном извлечении из неподвижного 
слоя монодисперсного материала может быть получено для частиц 
простейших форм [ 1 0 , 1 1 ] . 121 



Для непрерывного процесса экстрагирования при полном пе
ремешивании фаз справедливо решение (1.118). 

Пример 2.3. Рассмотрим процесс прямоточного извлечения из частиц R = 
= 0,7510 3 м чистым экстрагентом. Объемный расход твердой фазы VT = 
= 0,0025 м 3/(м 2с) и жидкости VM = 0,025 м 3 / (м 2 с) . Плотность и вязкость экстр
агента р ж = 1,1Ю3 кг/м 3 и ц н ( = 1,1510"3 Пас. Пористость частиц е м = 0,45 

и порозность слоя дисперсной фа
зы е = 0,5. Коэффициент диффу
зии молекул целевого компонента 
в экстрагенте £> == 5,3310~9 м2/с. 

1. Определяем значение крите
рия Прандтля: 

Рг = Ни 
р ж £> 

,15 10  з 

1,1 • 103 • 5,33 • Ю  9 
= 196 

Рис. 2.19. Графическое 
определение корней 

уравнения (2.112): 
/, 2 — з н а ч е н и я левой и пра
вой частей уравнения (2.112) 
в зависимости о т \i соответ

ственно. 

2. Скорость движения жид
кости в зазорах между частицами 

w = 7 ж / е = 0,025/0,5 = 0,05 м/с 

и линейная скорость дисперсного 
материала 

о = 7 т / (1  е ) = 0,0025/(1  0 ,5)= 
= 0,005 м/с 

3. Находим значение критерия Рейнольдса: 
(w — о) 27?рж 

Re = 
(0,05  0,005) • 2 • 0,75 • Ю  3 • 1,1 • Ю3 

• ,  3 

4. Величину критерия Нуссельта Nu определим из критериального уравне
ния [2]: 

Nu = 0,8 Рг' / з Rev"= 

5. Коэффициент массоотдачи: 

= 0,8196 

1,1510

1ИМ 

64,1 1 / 2 = 37,2 

= 64,1 

В == Nu — = 
2R 

= 37,2 5,3310  9 
1,31 • Ю  4 м/с 

20,75 Ю  ' 
6. Находим значение коэффициента х: 

х = eKVT/Vx == 0,45 • 0,0025/0,025 = 0,045 

7. Рассчитываем значение критерия Био Bi: 

Bi = =  ^ == • 
.31 • 10~ 4 0 ,7510 '  з 

0,455,3310  9 = 40,8 

Здесь Da == euD — эквивалентный коэффициент диффузии в пористом ма
териале. 

8. Решением трансцендентного уравнения (2.112) определяем собственные 
числа задачи U,J: 

* 1 , 1 

0,045 
40,8 
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Нахождение корней уравнения цi представлено на рис. 2.19, где графически 
изображены левая (/) и правая (2) части характеристического уравнения (2.110) 
[положительная ветвь графика правой части равенства (2.110) в пределах от 
нуля до точки разрыва функции |i == 2,34 не дает пересечения с функцией ctg и. 
при конечных значениях левой и правой частей уравнения]. 

Из рис. 2.19 определяем значения первых пяти корней уравнения: nt = 3,17; 
ц2 = 6,05; Цз = 9,16; щ = 12,15 и ц 5 === 15,27. 

9. По уравнению (2.111) находятся значения средней относительной концен
трации в твердом материале: 

_ £ т _ 

Сто 

1 
1 + 0,045 + 

СО 

Z 6 ехр  и.,. 
2,410  9 

(0,75 • Ю  3 ) 2 

0,045 

Результаты расчетов по этому уравнению с заменой т = x/v представлены 
на рис. 2.20. Нижняя кривая соответствует изменению концентрации в экстр
агенте. Предел кривых ст/сто и 
Сж/Сто определяется при *  * • < » : ]j)r 

: = 0,043 Ст 

1,045 

Полидисперсный материал 
Пусть имеется смесь из k 

фракций сферических ча
стиц. Каждая фракция име
ет массу rtij ( / = 1, 2 , . . . , k). 
Уравнение диффузии запи
сывается для каждой фрак
ции: 

2 дст/ \ 
Т дг J 

(2.116) 

<Эст/ / д2ст; 
дг2 

Рис. 2.20. Распределение относительных 
концентраций в твердой (1) и жидкой (2) 

фазах при прямотоке. 

Граничные условия для всех фракций одинаковы: 

'дс-

дг = 0 

Примем B i  э  о о , тогда у наружной поверхности всех зерен кон
центрация равна концентрации в жидкой фазе c T j | r = n = cm. В свою 
очередь концентрация в жидкости связана соотношением мате
риального баланса с концентрацией в твердой фазе с т , усреднен
ной по всем фракциям: 

: сш Н" X (сто с т ) (2.117) 

Решение задачи об экстрагировании из полидисперсного мате
риала при непрерывной или периодической схемах процесса может 
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быть получено методом преобразования Лапласа [7]: 

Сто 

CTQ CFF 
1 4-х 

- z exp (2.118) 

Сто — с т / 

1=1 

\ \Xt dj J 

1 +3x 

Здесь 
Rm 

+1 
1 = 1 ' 7 

exp 
/ 2 О э т \ 

^ 1 (2'1]9) 

1 

а собственные числа задачи \Ц 

^ R1. 

определяются из 
ского уравнения 

характеристиче-

m , c t , c t g - ^ (2.120) 
> / a , т 3 х Z_i 

Рассматривая соотношение 
(2.118) совместно с уравнением 
(2.117), получим значение концен
трации целевого компонента с ш . 

Полученные решения (2.118) 
и (2.119) могут быть использо
ваны для расчетов при боль
ших значениях критерия Фурье 
(DBx/RM> 0 ,2) , причем сходи
мость решения для отдельных 
фракций (2.119) хуже, чем для 
среднего значения концентрации 
(2.118) . 

Целевой компонент сравнительно быстро извлекается из мел
ких частиц, увеличивая концентрацию в жидкой фазе. Это может 
привести к тому, что после выравнивания концентрации в жидко
сти и в мелкой фракции продолжающееся поступление компонента 
из крупных частиц приведет к обратному процессу — поглощению 
части целевого компонента мелкими частицами (рис. 2.21). 

Переход от дискретного фракционного состава полидисперсного 
материала к непрерывному распределению по размерам ослож-

Рис. 2.21. Концентрационные кривые 
для твердой и жидкой фаз при рас
творении полидисперсного материала: 
/ — концентрация в мелкой фракции; 2—кон

центрация в э к с т р а г е н т е . 
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няет задачу, приводя к необходимости вычисления сложных интег
ралов. 

Пример 2.4. Рассмотрим процесс извлечения целевого компонента из поли
дисперсного материала следующего состава: RI — Ы 0 - 3 м, /? 2 = 1,5-10 - 3 м, 
ЯЗ — 2 - Ю - 3 м в S i = 2 ,5-Ю - 3 м с массовыми долями соответственно MI — 0,2, 
от2 = 0,4, m 3 = 0,3 и m 4 = 0,1. Расход твердой фазы G T = 11,9 кг/(м 2-с), на
чальная концентрация Сто = 150 кг/м3, плотность частиц материала р т = 
1,7-103 кг/м3, пористость частиц е м = 0,43, порозность движущегося слоя 6=^=0,35. 

Рис. 2.22. Графическое определение корней уравнения (2.120): 
" - ' ' — з н а ч е н и е левой части уравнения (2.120) д л я прямо- и противотока 

соответственно ; 2 —значение правой части уравнения (2Л20). 

Расход жидкого экстрагента, свободного от извлекаемого вещества ( с ж 0 = 0) , 
Vm = 0,0043 м 3 / (м 2 -с ) . Коэффициент диффузии извлекаемого вещества D = 
= 3- Ю - 8 м 2/с. 

1. Определяем отношение объемных расходов фаз: 
e M G T 0,43-11,9 
7 ж р т 0,0043-1,7-10 3 

2. Находим среднее значение радиуса: 
0,2 

.'(I • 1 0 - 8 ) 2 + (1,5- Ю - 3 ) 2 ^ (2- Ю - 3 ) 2 "** (2,1 

3. Рассчитываем относительные коэффициенты: 
а, = 1,46/1 = 1,46; а 2 = 1,46/1,5 = 0,972; а 3 = 1,46/2 = 0,730; а 4 = 1,46/2,5 = 0,584 

4. Характеристическое уравнение (2.120) для определения собственных чи
сел задачи для прямотока будет иметь следующий вид: 

i + w - ° ' 2 9 2 c f « Т Ж + ° ' 4 0 0
 CT* да + ° - 2 1 9 w o + °-0584 c ,s ojsi 

графический способ решения которого представлен на рис. 2.22, а более точный 
итерационный метод дает следующие значения первых четырех корней- и, = 
= 1,853, ц 2 = 2,371, ц 3 = 3,237, ц 4 = 3,679. ' н ' 

"0,4 
-3\2 ~ / п , А - 3 \ 2 "т" 

• = 0,70 

-М 1 
1,5- Ю - 3 ) 2 J 

-V. 
1,46-10 м 
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5. Находим значение эквивалентного коэффициента диффузии: 

О э = 0,43 • 3 • Ю - 8 = 1,29 • Ю - 8 м 2/с 

6. По соотношению (2.118) определяем среднюю концентрацию целевого ком
понента в твердой фазе. Связь времени обработки материала и̂  продольной 
координаты х = vx. Здесь v — линейная скорость движения твердой фазы: 

G T 11,9 
v •• р т ( 1 - е ) 1,7 - 103 (1 - 0,35) 

= 0,0108 м/с 

Графики распределения среднего значения концентрации целевого компо
нента в материале и в экстрагенте по длине прямоточного аппарата представ
лены на рис. 2.23. 

х,м 
Рис. 2.23. Распределение кон
центраций при экстрагирова
нии из полидисперсного мате

риала в случае прямотока. 
1- 2 - е . . 

Рис. 2.24. Распределение 
концентраций при экстра
гировании из полидисперс
ного материала в случае 

противотока: 

7. Для противоточного движения фаз соответственно будем иметь: [ii = 1,577, 
u 2 = 1,991, р-з = 2,760 и щ = 3,606 (нижняя кривая на рис. 2.22). 

8. Расчеты по соотношению (2.118) для противотока (при длине аппарата 
2 м) приводят к результатам, представленным на рис. 2.24. 

Экспериментальная кинетика экстрагирования 

В процессах экстрагирования из растворов также можно ис
пользовать экспериментальные4 кинетические данные, полученные 
при экстрагировании из конкретного материала реальной формы. 
Цель такого метода — определить явный вид экспериментальной 
кривой извлечения для реального материала в условиях надежного 
и относительно простого опыта, чтобы можно было рассчитывать 
процессы диффузионного извлечения в иных концентрационных 
условиях. 

Предполагая в данном случае, что процесс извлечения из каж
дой поры материала определяется диффузионным уравнением 
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(1.65) с постоянным значением коэффициента диффузии D, ока
зывается возможным [7] установить непосредственную аналитиче
скую связь между экспериментально полученной стандартной 
функцией ^ — ^ = /(т)и результатом процесса извлечения в изме-
няющихся условиях, соответствующих реальным экстракционным 
аппаратам. Практическое применение метода стандартной функ
ции встречает существенные математические трудности. 

Метод имеет много общего с рассмотренными методами кине
тической и характеристической функций. Во всех случаях экспе
риментальные данные по кинетике отработки реального материала 
учитывают действительную ситуацию внутреннего и внешдего пе
реноса целевого компонента. Такие методы надежнее аналитиче
ских, особенно для расчета процессов извлечения из полидисперс
ных материалов неправильной формы. 

Однако в этих методах тоже используются некоторые упрощен
ные представления не только о структуре потоков в аппарате, но и 
о характере внутренней кинетики. Например, в методе стандарт
ной функции предполагается, что внутренний перенос компонента 
может быть описан простым диффузионным уравнением. Строго 
говоря, подобное предположение требует экспериментального под-

i тверждения для каждого конкретного материала. Можно считать, 
что все эти способы расчета являются разновидностью единого 
метода макрокинетического анализа взаимодействия дисперсной и 
сплошной фаз на основе экспериментально определяемой кинетики 
интегральной отработки реального материала. Такого рода методы 
находят широкое применение и при расчете других масообменных 
процессов (кристаллизация, адсорбция, сушка, каталитические 
процессы). 

Численные методы расчета процессов экстрагирования 

Выше все процессы диффузионного извлечения рассматрива
лись при постоянных значениях коэффициента внутренней диффу
зии, интенсивности внешней массоотдачи, размеров частиц и рас
ходов взаимодействующих фаз. В реальных условиях работы 
экстракционной аппаратуры некоторые из этих параметров вслед
ствие технологических причин или конструктивных особенностей 
аппарата могут изменяться либо по длине зоны' взаимодействия 
(непрерывные процессы прямо- и противотока), либо во времени 
(периодическое экстрагирование). 

При извлечении из неподвижного слоя материала указанные 
параметры могут быть одновременно функцией координат и вре
мени. Например, коэффициент диффузии в процессе экстрагиро
вания некоторых материалов может изменяться на порядок [12].. 
Размер частиц может уменьшаться при их истирании за счет взаи
модействия друг с другом или с транспортирующим устройством. 
С уменьшением размеров частиц меняется коэффициент внешней 

. массоотдачи. 
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Прямые аналитические методы решения диффузионного урав
нения (2.104) при переменных D 3 , R, сж и |3 в общем случае невоз
можны. Поэтому естественным при анализе таких задач является 
переход к расчету в пределах отдельных небольших интервалов, 
где с некоторым приближением можно принять все параметры по
стоянными. В экстракционной технике известен метод интервально
итерационного анализа [12], основанный на предположении о ли
нейном характере изменения концентрации растворителя в преде
лах каждого интервала. При этом, с одной стороны, интервалы 
должны быть не слишком малыми, чтобы в каждом из них содер
жалось представительное количество частиц, а с другой — доста
точно малыми, чтобы можно было считать параметры процесса 
неизменными, а изменение концентрации — линейным. 

Задача интервального метода сводится к нахождению поля 
концентрации целевого компонента внутри частиц правильной 
формы. Основная трудность анализа заключается в том, что в каж
дый последующий интервал (кроме первого) частицы входят не 
с равномерной концентрацией целевого компонента, как это обычно 
имело место в задачах, рассматриваемых ранее, а со сложным на
чальным распределением компонента по радиусу частиц, соответ
ствующем конечному для предыдущего интервала. Разновид
ностью аналитической процедуры может служить [12] введение 
избыточной концентрации компонента внутри частицы по отноше
нию к концентрации в жидкости, что позволяет вместо однород
ного уравнения (2.104) с переменной во времени концентрацией 
окружающей среды рассматривать неоднородное дифференциаль
ное уравнение нестационарной диффузии, но с постоянными гра
ничными условиями. 

Расчет по интервальной схеме предполагает, что значение па
раметров процесса известно во всем диапазоне изменения условий 
процесса. 

Прямоточная схема движения значительно проще противоточ
ной по объему необходимых для расчета вычислений (аналогич
ная ситуация имела место при расчете каскада аппаратов). 

Поскольку аналитические решения для каждого интервала 
представляются бесконечными рядами, имеющими разную скорость 
сходимости на каждом интервале, то расчеты экстракционных 
процессов интервальноитерационным методом практически воз
можны только при помощи ЭВМ. 

Экспериментальное определение D 3 

Наиболее широкое распространение в экстракционной технике 
получили следующие методы: стационарный метод диффузии че
рез мембрану, выполненную из исследуемого материала; нестацио
нарный метод, использующий имеющиеся аналитические решения 
для тел классической формы, и метод деления исследуемого ма
териала на отдельные слои для анализа нестационарного кон
центрационного поля внутри материала. 
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Стационарный метод в принципе не отличается от рассмотрен
ного в разделе 1.3 и в экстракционной технике он применяется для 
анализа внутреннего переноса в капиллярнопористых телах с же
стким скелетом [13], в полимерных материалах [14] и в материа
лах, характерных для пищевой промышленности [15]. Формула, по 
которой вычисляется величина коэффициента диффузии, полу
чается из выражения для стационарного диффузионного потока и 
для образца плоской формы имеет вид 

с\ — с2 

Кроме отмеченных ранее, здесь имеются трудности, связанные 
с перемешиванием жидкостей в каждом из объемов, разделенных 
мембраной. Перемешивание применяется, чтобы по возможности 
исключить внешнее сопротивление. Однако циркуляционные'токи 
жидкости могут создавать на границе с мембраной локальные ди
намические давления', отличные от среднего давления в обоих 
объемах жидкости. Если эти локальные давления неодинаковы 
с двух сторон образца, то возникшая разность давлений приведет 
к появлению фильтрационного переноса, накладывающегося на 
эффект молекулярной диффузии. 

Нестационарный метод предусматривает проведение процесса 
экстрагирования с материалом правильной формы при условиях, 
для которых имеется аналитическое решение (см. раздел 1.3). 

Метод исследования внутреннего нестационарного поля кон
центрации заключается в плотном соединении двух образцов ис
следуемого материала, имеющих разные начальные концентрации 
целевого компонента С\ и с2. Толщина пластин должна быть доста
точно большой, чтобы за время проведения эксперимента концент
рация у наружных поверхностей образцов оставалась практически 
неизменной. Тогда можно использовать имеющееся решение урав
нения нестационарной диффузии для полубезграничного тела [12] 

с(х, T) = C l +i i^£i7lerf * \ 
2 \ 2 У^эТ) 

(2.121) 

•которое удовлетворяет граничным условиям: 
дс { с2; х>0 дс 

с,; х<о'' ~Д7 
х=-0 

В некоторый момент времени т образцы разделяют на отдель
ные слои, которые анализируют на содержание целевого компо
нента. Из решения (2.121) определяют значение функции 

e r f — C ~ C i 

2 УД т с 2 • 

Из таблиц находят значение аргумента ^ а затем опре

деляют величину искомого коэффициента диффузии D A . По данным 
одного опыта можно определить несколько значений D A при 
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различных х, что даст более надежное среднее значение коэффи
циента. 

При осуществлении этого метода возникают трудности, свя
занные с равномерностью распределения начальной концентрации 
компонента. Существенное преимущество метода состоит в полном 
исключении влияния внешнедиффузионных сопротивлений. Про
водя опыты на различных температурных уровнях, можно опре
делить зависимость коэффициента диффузии от температуры 
процесса экстрагирования. 

2.4. КОНСТРУКТИВНОЕ ОФОРМЛЕНИЕ 
ПРОЦЕССОВ ЭКСТРАГИРОВАНИЯ 

Аппаратурное оформление экстракционных процессов в значи
тельной мере зависит от характера обрабатываемой твердой фазы 
(размеры частиц, их форма) и требований к степени отработки 

^Воздух 

Экстрагент Суспензия 

7 f 6 

Тдердая фаза 

Рис. 2.25. Экстрактор с непо
движным слоем материала 

(диффузор): 
/ — р а с п р е д е л и т е л ь н а я р е ш е т к а в х о д 
ного коллектора ; 2—корпус; 3—5—ре
ш е т к и ; 6 — нижняя к р ы ш к а ; 7 — о с ь 

крышки. 

Суспензия 

Рис. 2.26. Аппарат с пневматиче
ским перемешиванием суспен

зии: 
/ — т р у б а д л я подачи в о з д у х а ; 2— цен
т р а л ь н а я ' циркуляционная т р у б а ; 

3 — к о р п у с . 

материала или к выходной концентрации экстрагента [16]. Широко 
распространены простые аппараты периодического действия (диф
фузоры) [17, 18], в которых экстракция целевого компонента осу
ществляется из неподвижного слоя дисперсного материала. Экстр
агент поступает в аппарат (рис. 2.25) сверху через распредели
тельную решетку 7 и проходит слой материала, лежащего на 
решетках 3—5. Для выгрузки твердой фазы нижняя крышка 6 вме
сте с решетками 4 и 5 поворачивается вокруг оси 7. Для создания 
непрерывной технологической линии аппараты периодического дей-
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ствия соединяются в батареи, содержащие до 16-ти диффузоров. 
Экстрагент, как правило, проходит все аппараты последовательно 
противотоком к обрабатываемому материалу. Для поддержания 
необходимого теплового режима батареи между соседними диф
фузорами помещаются теплообменники. 

Широкое распространение получили аппараты с пневматиче
ским перемешиванием суспензии (рис. 2.26) при помощи циркуля
ционной трубы 2 и подачи в нее сжатого воздуха. Они могут ра
ботать как в периодическом, так и в непрерывном технологическом 
процессе. Существуют экстракторы с несколькими циркуляцион
ными трубами и подачей воздуха в трубы, расположенные по пе
риферии аппарата. 

I Суспензия 
Рис. 2.27. Экстракционная установка с пульсационным 

перемешиванием: 
/ — к о р п у с ; 2— пульсационное у с т р о й с т в о ; 3 — п у л ь с а ц и о н н а я ка
м е р а ; 4 — п р е р ы в а т е л ь - п у л ь с а т о р ; 5 — э л е к т р о д в и г а т е л ь ; 5 — р е 

сивер . 

Представляют интерес экстракторы, в которых перемешивание 
суспензии осуществляется за счет создания пульсационного дви
жения в аппарате [19, 20]. Схема установки представлена- на 
рис. 2.27. Пульсационный режим создается при помощи подачи 
сжатого воздуха из емкости 6 в прерыватель-пульсатор 4. Пульса
ции воздуха передаются в камеру 3 (на рис. 2.27 показаны верхнее 
и нижнее положения уровня жидкости в этой камере), а из нее — в 
пульсационное устройство (мешалку) 2. Суспензия в экстракторе 
интенсивно перемешивается пульсирующими струями, выходящими 
из штуцеров пульсационного устройства 2. Основным достоинством 
такого способа взаимодействия твердой и жидкой фаз является 
отсутствие движущихся частей в рабочем объеме экстрактора, что 
позволяет достаточно надежно герметизировать аппарат. Кроме 
того, пульсационное движение интенсифицирует процесс внешнего 
массообмена частиц твердой фазы и экстрагента. 

Многоступенчатое экстрагирование можно осуществить в одном 
аппарате, снабженном перегородками (рис. 2.28). В каждой сек
ции экстрактора перемешивание суспензии производится одной или 
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несколькими механическими мешалками. Переток суспензии из 
одной секции в другую происходит попеременно — снизу вверх и 
сверху вниз. При необходимости рециркуляции суспензии исполь
зуются погружные центробежные насосы. Четырехсекционные 
экстракторы такого типа применяются в производстве экстракцион
ной фосфорной кислоты [21]. 

Твердый 

м а т е р и а л 

Суспензия 

Рис' 2.28. Секционированный экстрактор с механиче
ским перемешиванием: 

/ — к о р п у с ; 2 — м е ш а л к а . 

Противоточное движение дисперсной твердой фазы и экстр
агента создается в аппаратах, где материал принудительно переме
щается при помощи шнекового устройства. Конструкции шнеков 

Тдердый 

Э к с т р а г е н т  м а т е Р и а л _ ^ _ 

Рис. 2.29. Шнековый экс
трактор: 

/ — р а з д е л и т е л ь н о е сито; 2 — шне
ки; 3— корпус . 

* ' 13 Э к с т р а к т 

Отработанный \ Г 

м а т е р и а л 6 

Рис. 2.30. Оросительный ленточный экстрак
тор: 

/ — распылители; 2—питающий бункер; 3 — корпус ; 
4— з в е з д о ч к а ; 5—перфорированный ленточный 
транспортер ; в — насосы; 7 — приемные емкости. 

и компоновка аппаратов может быть различной [22, 23]. В качестве 
примера на рис. 2.29 приведена схема трехшнекового аппарата, две 
колонны которого с целью экономии производственной площади 
расположены вертикально. На рис. 2.30 схематично показан лен
точный экстрактор непрерывного действия. Дисперсный твердый 
материал из бункера 2 поступает на ленточный транспортер 5. 
Свежий экстрагент подается в левый распылитель проходит по-
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перек движущегося слоя дисперсного материала и стекает в при
емную емкость 7. Насос 6 подает еще не полностью насыщенный 
экстрагент на следующий участок слоя материала и т. д. Таким 
образом, в аппарате осуществляется перекрестный ток фаз на от
дельных участках и противоточное движение в целом. Очевидно, 
что здесь возможны любые варианты рециркуляции экстрагента. 
По аналогичному принципу работают горизонтальные ковшевые 
экстракторы, в которых бесконечная перфорированная лента заме
нена транспортным устройством с контейнерами, имеющими ситча-
тые днища. 
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Г Л А В А 3 

КРИСТАЛЛИЗАЦИЯ 

Кристаллизацией называется процесс выделения твердой фазы 
из насыщенных растворов, расплавов или паров. Наиболее широ
кое распространение в химической технологии имеет кристалли
зация из растворов. Основными технологическими параметрами 
получающегося в процессе кристаллизации продукта является его 
чистота и размер кристаллов. Эти характеристики в значительной 
степени определяются продолжительностью и условиями проведе
ния процесса кристаллизации. 

Внешняя форма кристаллов зависит от типа кристаллической 
решетки вещества. Существует 32 вида симметрии идеальных кри
сталлов. Реальная форма кристаллов, образующихся при массовой 
кристаллизации, зависит от условий проведения процесса (нали
чия примесей, температуры и скорости ее изменения, степени пе
ресыщения раствора и интенсивности его механического перемеши
вания и т. д.). Отдельные кристаллы образуют агрегаты или кри
сталлические сростки различной формы. Кроме того, в зависимости 
от внешних условий один и тот же раствор может давать различ
ные кристаллы (явление полиморфизма). 

Растворимость твердых веществ зависит от природы раствори
теля и температуры. Для большинства веществ растворимость уве
личивается по мере повышения температуры, однако существуют 
вещества и с так называемой обратной растворимостью. Данные 
по растворимости различных веществ в воде и других растворите
лях, полученные, как правило, экспериментально, приводятся 
в справочной литературе [1, 2]. 

Растворение твердого* вещества в жидкости сопровождается 
тепловым эффектом, величина и знак которого зависит от природы 
вещества и растворителя, температуры растворения и концент
рации. 

Теплоту растворения обычно представляют в виде двух слагае
мых Q = <7i + Q2, где QI — теплота разрушения кристаллической 
решетки ( < 7 i < 0 ) , Q2— теплота сольватации ( Q 2 > 0 ) . Чаще всего 
| <7 i |> " |<72 | и общая теплота растворения отрицательна ( < 7 < 0 ) . 
Некоторые соли, склонные к образованию кристаллогидратов, мо
гут иметь теплоты сольватации, превышающие теплоту разрушения 
кристаллической решетки, и тогда теплота растворения Q > 0. При 
растворении таких веществ тепловая энергия выделяется. 
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Кристаллизация из растворов — процесс, обратный растворе
нию, поэтому суммарный тепловой эффект при кристаллизации 
имеет иной знак. Растворы, для которых | <7i | > | , при кристал
лизации нагреваются, а образование кристаллов с большим ко
личеством молекул растворителя может происходить с поглоще
нием тепла. 

Наличие примесей изменяет равновесные характеристики си
стемы, в частности понижает растворимость основного вещества. 

Процесс формирования каждого кристалла разделяется на две 
последовательные стадии: образование (возникновение) зародыша 
твердой фазы и его рост. Эта последовательность справедлива 
лишь применительно к каждому индивидуальному кристаллу, но 
не к процессу массовой кристаллизации, так как в различных ме
стах кристаллизующегося раствора одновременно происходит за
рождение центров кристаллизации и рост уже существующих кри
сталлов. 

3.1. КИНЕТИКА КРИСТАЛЛИЗАЦИИ 

Образование зародышей 
Термодинамический анализ системы [3], включающей растворен

ное вещество, растворитель и мелкие кристаллические зародыши, 
приводит к выводу, что зародыши могут находиться в равновесном 
состоянии только с пересыщенным раствором. Следовательно, но
вая кристаллическая фаза может воз
никать лишь при наличии пересыще
ния (со), под которым понимают пре
вышение концентрации вещества в 
растворе (с) по отношению к величине 
его растворимости (с*) при данной 
температуре. Опытами установлено, 
что даже в пересыщенных растворах 
видимые кристаллические зародыши 
могут не образовываться в течение 
длительного времени. При незначи
тельных пересыщениях образование 
зародышей может совсем не наблю
даться (рис. 3.1). 

Свойство растворов сохранять ус
тойчивость в пересыщенном состоянии 
зависит не только от температуры и 
пересыщения, но и от свойств веществ, 
образующих раствор. В частности, от
мечено [4], что «устойчивость пересыщенных растворов солей воз
растает с увеличением произведения валентности составляющих их 
ионов, а при одинаковой валентности — с увеличением числа моле
кул кристаллогидратной воды, входящих в их состав». Кроме того, 
устойчивость возрастает при повышении температурного фактора 
растворимости (дс*/дТ), уменьшении величины абсолютной 

t 

Рис. 3.1. Зависимость концен
трации насыщения (раствори

мости) с* от температуры: 
/ — з о н а ненасыщенного р а с т в о р а ; 
/ / — м е т а с т а б и л ь н а я зона малых пе
ресыщений б е з о б р а з о в а н и я кри-

а з о в а н и я крис т а л л о в ; / / / — зона об 
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растворимости и увеличении способности раствора образовывать 
полиморфные модификации или кристаллогидраты. 

С ростом пересыщения устойчивость метастабильного состояния 
резко падает и время до начала образования зародышей быстро 
сокращается. Продолжительность индукционного периода в зна
чительной степени зависит от различных факторов: примесей, вне
сенных затравок, механических или иных воздействий. 

Одна из наиболее разработанных теорий образования центров 
кристаллизации основывается на предположении, что в пересыщен
ных растворах всегда существуют субмикроскопические зародыши, 
которые находятся с раствором в состоянии равновесия. Эти заро
дыши имеют статистическую природу и могут не только образо
вываться, но и распадаться под воздействием теплового движения 
структурных частиц раствора. Увеличение пересыщения сверх ме
тастабильного состояния приводит к возрастанию размеров таких 
квазикристаллов и увеличению вероятности их роста. Зародыши 
укрупняются и выходят из равновесного состояния, после чего на
ступает быстрая кристаллизация во всем объеме раствора. 

Анализ величины свободной энергии системы и работы обра
зования поверхности раздела фаз пересыщенный раствор — кри
сталл приводит к следующему выражению связи между размером 
кристаллического зародыша (гт) и степенью равновесного пересы
щения (с/с*): 

с 2аМ 

где с — поверхностная энергия на границе кристалла и раствора; 
М — молекулярная масса твердой фазы; р к р — плотность кристал
лов; Т—абсолютная температура; R — газовая . постоянная. 

Из соотношения (3.1) следует, что чем меньше размер кристал
лического зародыша, тем большее пересыщение требуется для его 
устойчивого равновесного существования в растворе. 

Скорость образования устойчивых зародышей / может быть по
лучена из общего статистического анализа флуктуации концент
рации, имеющих место в растворе [3]: 

/ = й е х р - ( - - ^ г ) (3.2) 

где Л = у ^ / 7 ; с г г - — р а б о т а образования зародыша, выраженная 

через площадь Ft и удельную поверхностную энергию а, всех его / 
граней. 

Определение работы образования кристаллического зародыша 
проводится на основании анализа, подобного анализу процесса 
конденсации из паровой фазы. Форма образующегося кристалла 
принимается сферической. Работа образования устойчивого заро
дыша А складывается из работы, необходимой для образования 
поверхности раздела фаз, eF, и работы образования массы заро
дыша APV, где F и V — поверхность и объем кристалла, АР — дав-
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ление, существующее внутри образовавшегося кристаллического 
тела (принимается как давление, вызванное наличием силы поверх
ностного натяжения, т. е. АР = 2а/г, согласно соотношению Лап
ласа) . Таким образом, для сферического зародыша: 

Л 2 4 3 2 ° " 

3 г 
(3.3) 

Подстановка в уравнение (3.2) величины работы А по соотно
шению (3.3) и размера кристалла rm из равенства (3.1) приводит 
к уравнению, определяющему количество зародышей, образую
щихся в единице объема раствора в единицу 
времени: 

е Х Р Г з ^ р , з 1 п 2 ( с / Л ] (3.4, 

Графическая иллюстрация уравнения (3.4) 
представлена на рис. 3.2, из которого следует, 
что увеличение степени пересыщения с/с* при
водит к очень быстрому возрастанию числа 
образующихся зародышей. Это качественно 
совпадает с экспериментальными результата
ми. Опыты подтверждают также сильную за
висимость скорости кристаллизации от тем
пературы [5]. Количественный расчет по урав
нению (3.4) .требует знания величин k и а, 
определить которые на теоретической основе 
трудно. 

Для практического использования соотно
шение (3,4) часто оказывается слишком слож
ным, и его заменяют на более простые аппроксимирующие выра
жения. Так, вместо теоретически вводимой степени пересыщения 
с/с* используют пересыщение со = с — с* в степенной одночленной 
аппроксимации: • . 

J = k1(c-c')m • (3.5) 

Экспериментальные данные, обработанные по этому более про
стому уравнению, дают значения показателя степени m = 3,5 -4- 4,5 
[5, 6] 

Внесение в пересыщенный раствор затравки в виде кристалла 
того же вещества приводит к очень быстрой кристаллизации. Одно 
из возможных объяснений каталитического действия затравки со
стоит в том, что поверхность кристаллических частиц вещества, 
внесенных в пересыщенный раствор, ориентирует молекулы рас
творенного вещества, находящиеся в непосредственной близости 
от поверхности. 

Механические примеси в растворе заметно увеличивают ско
рость кристаллизации [7], что может объясняться уменьшением 
работы образования кристаллического зародыша на посторон
ней поверхности, всегда имеющей микрошероховатости. Часто 

Рис. 3.2. Кривая ве
роятности образова
ния зародышей в за
висимости от степени 
пересыщения рас

твора. 
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инициатором кристаллизации может служить внутренняя поверх
ность кристаллизатора, особенно если она охлаждается или содер
жит остатки кристаллизующегося вещества. 

Механические воздействия на пересыщенный раствор (переме
шивание, воздействие акустического поля, механическая вибрация 
и т. д.) могут иногда существенно ускорить процесс кристаллиза
ции [8, 9]. Кроме того, процесс образования зародышей иниции
руется воздействием электромагнитных полей и радиоактивным 
излучением. 

Таким образом, для определения скорости образования заро
дышей имеется лишь зависимость ее от степени пересыщения и 
температуры раствора (3.4) или (3.5), тогда как влияние других 
многочисленных факторов установлено только в экспериментах 
с частными системами. 

Рост кристаллов 

Коагуляция зародышей равновесного размера приводит к появ
лению в растворе кристаллов большего размера, для которых пе
ресыщение раствора оказывается выше, чем это соответствовало 
бы равновесию раствора с новым кристаллом. При этом начи
нается отложение вещества и рост кристаллов. 

Процесс, в результате которого растворенное вещество из пер
воначального состояния равномерного распределения в объеме 
раствора оказывается выделившимся на поверхности растущего 
кристалла, обычно рассматривается как происходящий в два по
следовательных этапа: перенос вещества из основной массы рас
твора к поверхности растущей грани и собственно процесс кри
сталлизации, т. е. включение структурных частиц растворенного 
вещества в кристаллическую решетку [10]. Первый этап является 
задачей массопереноса, и в инженерных приложениях скорость та
кого процесса переноса записывается в виде уравнения внешней 
массоотдачи: 

i ^ = p \ F ( c - C r p ) (3.6) 

где с, с г р — концентрации кристаллизующегося вещества в основ
ной массе раствора и у поверхности кристалла. 

Как отмечалось выше (см. гл. 1), коэффициент массоотдачи 
Р является сложной функцией гидродинамической обстановки 
вблизи поверхности обтекаемого кристалла и коэффициента диф
фузии растворенного вещества в растворителе. Концентрация с г р 

с трудом поддается экспериментальному определению, что ослож
няет изучение коэффициентов массоотдачи при кристаллизации. 

Если скорость процесса собственно кристаллизации значительно 
превышает скорость подвода переносимого компонента, то концент
рация на поверхности с г р та с*. Это дает возможность сравнительно 
просто экспериментально изучать интенсивность внешнего массо-
обмена. 
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Практика показывает, что кинетика роста гранул часто не мо
жет удовлетворительно описываться одной только диффузионной 
стадией. Это значит, что существенна также и кинетика образова
ния кристаллической структуры из вещества, уже подведенного 
к грани растущего кристалла. 

Известны многочисленные попытки описать кинетику собственно 
кристаллизации на основе молекулярно-кинетических представле
ний о послойном отложении слоев кристаллизующегося вещества 
на растущих гранях кристалла [11, 12]. Однако количественные 
расчеты скорости роста кристаллов 
затруднены отсутствием численных 
значений энергетических величин на 
молекулярно-кристаллическом уровне. 

Если принять простое предположе
ние, что скорость образования кри
сталлической фазы пропорциональна 
пересыщению раствора, находящегося 
непосредственно у грани (рис. 3.3), то 
скорость кристаллизации: 

с-с, гр 

dx ^KpF ( с г р ' • О (3.7) 

где р к р — коэффициент скорости кри
сталлизации. 

После определения с г р 

(3.7) будем иметь: 

Рис. 3.3. Схема распределения 
концентрации растворенного 
вещества вблизи поверхности 

.кристаллизации 

из совместного рассмотрения (3.6) и 

dx 
•F(c- с') (3.8) 

™ р 

Имеются опытные данные [13, 14], не описывающиеся простым 
линейным соотношением (3.8), а приводящие к зависимости сле
дующего типа: 

^ : : ( с - с Т (3.9) 

где п — 1 2. 
Кинетика роста кристаллов, как и скорость образования заро

дышей, зависит от большого количества внешних факторов. 
Перемешивание раствора влияет на относительную скорость 

перемещения раствора и кристалла, увеличение которой уменьшает 
толщину пограничного слоя около кристалла и тем самым пони
жает внешнее диффузионное сопротивление. Перемешивание эф
фективно до тех пор, пока общая кинетика роста зависит от диф
фузионного подвода вещества. Оно способствует более равномер
ному притоку вещества к граням, что приводит к получению 
кристаллов более правильной формы [8]. 

Повышение температуры увеличивает скорость кристаллизации. 
Если скорость процесса определяется эффективностью внешней 
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Диффузии, то интенсификация процесса кристаллизации происхо
дит из-за уменьшения вязкости среды и увеличения коэффициента 
диффузии кристаллизующегося вещества в растворителе. - Рост 
температуры увеличивает также скорость процесса собственно кри
сталлизации, поскольку при этом уменьшается работа образования 
кристаллического зародыша. 

Присутствие в растворе малых количеств примесей может ока
зать существенное влияние на скорость роста отдельных граней 
и конечную форму кристаллов. Однако до настоящего времени ме
ханизм влияния примеси на скорость роста кристаллов не уста
новлен. Реальный процесс кристаллизации осложнен еще двумя 
параллельными процессами: диффузионным переносом молекул 
растворителя от поверхности грани в раствор и отводом тепла, вы
деляющегося при кристаллизации. 

Качество кристаллизующегося продукта определяется размером 
кристаллов и их чистотой. Конечный размер кристаллов зависит 

от соотношения между скоростью 
возникновения зародышей и ско
ростью их роста. Если зародыши 
возникают быстро, то их число ве
лико и вещество из раствора расхо
дуется в основном на образование 
массы зародышей. При этом конеч
ный продукт оказывается мелкодис
персным. Наоборот, если число воз
никающих зародышей невелико, то 
твердое вещество отлагается на 
числе кристаллов и конечный 

крупным, чем в предыдущем 

Рис. 3.4. Захват раствора при 
росте кристалла. 

сравнительно небольшом 
продукт оказывается более 
случае. 

Пересыщение раствора увеличивает скорости образования за
родышей и их роста. Обычно кристаллический продукт получается 
более крупным при малом пересыщении. 

Повышение степени пересыщения увеличивает разницу в росте 
отдельных граней кристалла и толщину новых слоев вещества. От
дельные слои могут срастаться прежде, чем полностью застроится 
предыдущий слой. Это приводит к возможности захвата кристал
лом части раствора (рис. 3.4), что всегда нежелательно. Высокие 
пересыщения способствуют образованию так называемых дендрит
ных форм кристаллов, поскольку приток свежего вещества из рас
твора легче осуществляется к вершинам граней, которые, таким 
образом, растут быстрее. 

Перемешивание раствора уменьшает размер кристаллов, по
скольку скорость образования зародышей при интенсивном пере
мешивании, видимо, увеличивается быстрее, чем скорость роста 
кристаллов. Кроме того, интенсивное перемешивание может приво
дить к заметному истиранию кристаллов, что уменьшает их раз
меры и обусловливает появление дополнительных центров кристал
лизации. Дробление кристаллов при интенсивной циркуляции рас-

1 4 0 

твора изменяет гранулометрический состав конечного продукта. 
Индивидуальный рост кристаллов не исключает увеличения раз
мера частиц за счет их срастания при массовой кристаллизации. 

3.2. МАССОВАЯ КРИСТАЛЛИЗАЦИЯ 

Существуют два промышленных метода проведения процесса 
кристаллизации: изогидрический, при котором для создания необ
ходимого пересыщения исходный насыщенный раствор охлаж
дается, и изотермический, при котором пересыщение достигается 
удалением части растворителя путем выпаривания. Первый метод 
обычно применяется при кристаллизации растворов с сильной по
ложительной зависимостью растворимости от температуры. Второй 
метод используется для растворов с обратной растворимостью или 
весьма слабой положительной растворимостью, когда охлаждение 
раствора не дает заметного пересыщения. В технологической 
практике часто комбинируют эти два метода. 

Периодическая кристаллизация 

Рассмотрим процесс кристаллизации раствора, имеющего в на
чальный момент величину пересыщения со0- В раствор может вво
диться начальная затравка размером г0 в количестве па частиц. 
Если начальное пересыщение превышает значение, соответствую
щее зоне метастабильности (см. рис. 3 . 1 ) , то одновременно с рос
том затравочных кристаллов в растворе происходит непрерывное 
возникновение зародышей критического размера гт и их последую
щий рост. Увеличение размера кристаллов и возможный отвод рас
творителя приводят к непрерывному изменению концентрации рас
твора с. Если полагать, что выделение теплоты кристаллизации не 
изменяет заметно температуры раствора (или она поддерживается 
постоянной), то пересыщение раствора пропорционально его кон
центрации: со = с — c*(t). 

При анализе массовой кристаллизации кинетические характе
ристики процесса — скорость роста линейного размера кристаллов 
К и скорость образования зародышей / — полагаются известными 
как некоторые функциональные зависимости от определяющих па
раметров. Так, скорость роста в общем случае считается завися
щей от пересыщения раствора и размера кристалла dr/dx = 
= Я(со, г), а скорость образования зародышей — от пересыщения 
раствора /(со). Обычно зависимость А от со обусловливается ско
ростью процесса собственно кристаллизации на гранях кристалла, 
а зависимость скорости роста от размера кристалла следует из 
характера сопротивления диффузионному переносу вещества от 
раствора к поверхности. Интенсивность перемешивания раствора 
и некоторые другие факторы, влияющие на кинетику образования 
и роста кристаллов, считаются неизменными. 

Одно из основных допущений теории массовой кристаллизации 
состоит в том, что концентрация растворенного вещества в 
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растворе и концентрация кристаллического продукта по всему объ
ему аппарата принимаются постоянными, что может быть справед
ливым при достаточно интенсивном перемешивании. 

Основная сложность анализа периодической кристаллизации 
заключается в том, что вследствие непрерывного изменения раз
мера кристаллов и пересыщения раствора кинетические характери
стики X и-/ в общем случае изменяются во времени. 

Рост линейного размера кристаллической затравки при изме
няющемся пересыщении описывается следующим образом: 

^ - = Я[со(х),п] (3.10) 

с начальными условиями ri j х=о = '"о и со |х=о = соо- Пересыщение 
раствора со в данном случае представляет собой параметр, значе

ние которого является неизвестной 
функцией текущего времени %. 

Если скорость роста может быть 
представлена в виде двух сомножи
телей, каждый из которых зависит 
от одного из параметров 

А (со, г) = Я к (со) Я д (г) (3.11) 

то переменные в уравнении (3.10) 
разделяются и интегрирование дает 
неявную связь между размером кри
сталла г, пересыщением раствора со 
и временем т от начала кристалли
зации: 

S w = S M a ( * ) l r f x ( З Л 2 ) 

X X+dX г ' 
Рис. 3.5. Изменение пересыще
ния со (1) и размеров кристал
лов гi (2) и г2 (3) в процессе перио

дической кристаллизации. 
Г\, Гг — р а з м е р ы кристаллов , о б р а з у ю 
щ и х с я из исходной з а т р а в к и и зароды

ш е й соответственно . 

Рассмотрим процесс возникновения и роста зародышей, кото
рые непрерывно появляются и увеличивают размеры в условиях 
изменяющейся величины пересыщения раствора. На рис. 3.5 даны 
изменения пересыщения и размера зародышей, возникших в неко
торый момент времени % после начала кристаллизации. За интер
вал времени dx в 1 м 3 образуется /[со(х)Мх зародышей, которые 
будут увеличивать размеры согласно уравнению линейного роста 

— Мш(х + 6). гя] 
при начальных условиях r2\\=Q — rm и со|$= 
справедливости представления (3.11) имеем: 

(3.13) 

=о = со(х). В случае 

^-J±L- = J Я к [со (х + |)] d% = $ Я к [со (г,)] Л) (3.14) 

где ц = х + Ь 
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Текущий размер определенной группы зародышей зависит не 
только от времени т, прошедшего от начала кристаллизации, но 
также от момента х возникновения данной группы и изменения пе
ресыщения в интервале времени % — т. Кристаллический продукт 
в любой момент времени оказывается в общем случае полидис
персным, 

Кинетические выражения (3.12) и (3.14) содержат три неизве
стных функции времени со(т), г\ (т) и г2{х). Еще одним соотноше
нием является уравнение материального баланса, соответствующее 
постоянству суммарного количества целевого компонента при пе
риодическом процессе: 

я / ^ Р к р + V0 ( « о + О = гайФркрг? (т) + [V0 - Vp (т)] [со (т) + с*] + 

X 

+ \ ркрФ/| (т, %) I [со (%)] [V0 ~ Vp (т)] dt (3.15) 

о 
Здесь Ф — коэффициент формы кристалла, учитывающий соот

ношение между объемом частицы и кубом ее полуразмера (для 
сферы Ф = 4/зя, для куба Ф = 8 и т. д.) ; рКр — плотность кристал
лов; г\, г2— радиусы кристаллов, определяемые уравнениями 
(3.12) и (3.14) соответственно; Vp(x)—объем растворителя, отве
денного от начала процесса к моменту т. 

В левую часть уравнения (3.15) входят выражения масс затра
вочных кристаллов и растворенного вещества в исходном растворе. 
Первые два слагаемых правой части уравнения представляют со
бой массы затравочных кристаллов и растворенного вещества в 
растворе к моменту т после начала кристаллизации, а третье сла
гаемое— массу кристаллов, выросших из образовавшихся в рас
творе зародышей. 

Предполагается, что объем жидкой фазы остается постоянным 
при изменении концентрации целевого компонента. 

Соотношения (3.12), (3.14), (3.15) при известных в явном виде 
кинетических зависимостях Як(со), Хл(г) и /(со) формулируют за
дачу периодической кристаллизации в замкнутой форме, т. е. пред
ставляют собой математическую модель процесса. 

Кинетическая область. Пусть рост кристаллов не зависит от 
диффузионного сопротивления и определяется только интенсив
ностью собственно процесса отложения вещества на поверхности 
растущих кристаллов. Тогда dr/dx = X = Хк, что соответствует 
Р ^ о о в уравнении (3.8). 

Размер частиц затравки к моменту т после начала кристалли
зации 

/ • » ( * ) •= / •<> + $ Я к [ш(х)]<*х (ЗЛ6) 
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и размер кристалла из зародыша, образовавшегося в произволь
ный момент %, к моменту т: 

т 
гг (т, X) = гт + $ Я К [со (г))] dr) (3.17) 

х 

Рассмотрим некоторые частные случаи, допускающие дальней
шие упрощения задач периодической кристаллизации. 

Если начальное пересыщение раствора лежит ниже зоны мета-
стабильности, то образование новых зародышей в растворе отсут
ствует (7 = 0) и кристаллизация происходит только за счет роста 
частиц начальной затравки. Выражая пересыщение со из уравне
ния материального баланса (3.15), не содержащего последнего 
слагаемого правой части, и подставляя со в выражение для скоро
сти роста, не зависящей от размера в явном виде, будем иметь 

— _ Я к ( с о ) - А к | _ F o _ F p ( T j C J (3-18) 

при / - | t = 0 = r0, где в общем случае переменные г и т не разде
ляются. 

Переменные в уравнении (3.18) можно' разделить, когда при 
кристаллизации Vp(x) — 0, т. е. растворитель не удаляется. Воз
можность конечного интегрирования уравнения (3.18) в этом слу
чае зависит от явного вида функции Як(со). 

В статистической теории образования двумерных кристаллов 
выводится следующая зависимость скорости роста от пересыще
ния для кинетической области процесса [5]: 

Я к(со) = Л,ехр А* j (3.19) А2 1 

Здесь А\ и А%— молекулярно-кинетические константы системы, 
значения которых при расчете должны быть известны. Подста
новка зависимости (3.19) в уравнение (3.18) приводит к необходи
мости приближенного вычисления квадратур. 

При удалении растворителя ,[Ур(т) ф 0] разделение перемен
ных в соотношении (3.18) возможно лишь в случае пренебрежимо 
малой величины растворимости с* по сравнению с концентрацией 
раствора (первое слагаемое аргумента правой части) и при сте
пенной зависимости скорости роста от пересыщения (Я к: :со п). 

Если удаление растворителя У р(т) организовано так, что в про
цессе периодической кристаллизации пересыщение поддерживается 
неизменным (со = со0), то скорость роста затравочных кристаллов 
будет постоянной. При отсутствии зародышеобразования из мате
риального баланса (3.15) в данном случае получим: 

"сРкрФ'о + 0* + «о ) У о = " А р Ф 0, + К?) 3 + l vo ~ УР (*)] 0* + » о ) (3.20) 

где значение текущего радиуса кристалла г = г0 -4- Хкх получено из 
соотношения (3.16) при условии Ак(соо) — const. 
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Балансовое соотношение (3.20), решенное относительно Vp(x), 
позволяет получить явный вид изменения объема удаляемого рас
творителя во времени для поддержания постоянного значения пе
ресыщения со =? «о- Поскольку поверхность кристаллов увеличи
вается, скорость удаления растворителя должна со временем 
возрастать. В принципе можно поддерживать постоянное пересы
щение также за счет уменьшения растворимости с* при понижении 
температуры раствора. Если такой процесс проводить без удаления 
растворителя, то в случае сохранения функционального вида Ак(со) 
в неизотермическом процессе балансовое соотношение (3.20) мо
жет служить для определения скорости изменения температуры 
при известной зависимости c*(t). 

Пример 3.1. Рассмотрим изотермическую периодическую кристаллизацию 
G 0 = 100 кг раствора при постоянном пересыщении со0 = 0,45 кг/кг. Концентра
ция насыщения при температуре 
кристаллизации с*= 0,2 кг/кг рас- 700г У>̂  
твора, фактор формы кристаллов 
Ф = 7, число и радиус частиц 
затравки я 0 = 2 • 105 шт., /о — 
= 0,2-Ю- 3 м. 

Из баланса по твердой фазе 
(3.23) получим массу удаляемого 
растворителя: 

«оРкрФ 
' с* + со0 

[(ги + Я к т ) 3 - ^ ] 

Результаты расчетов предста
влены на рис. 3.6. Рис. 3.6. Изменение размера кристал

лов/- (1), их массы G T (2) и массы отво
димого в процессе периодической кристал
лизации растворителя G p (3) при поддер

жании постоянного пересыщения. 

Более сложный для ана
лиза случай — кристаллиза
ция на возникших зароды
шах. При отсутствии затрав
ки (п0 — 0) в балансе (3.15) исчезают первые слагаемые левой и 
правой частей, но остается последний член уравнения, соответ
ствующий количеству твердого вещества в кристаллах, образовав
шихся из зародышей. Сложность зависимости скорости образова
ния зародышей от пересыщения раствора (3.13) не позволяет в 
этом случае решить задачу без дополнительных упрощений. Один 
из приближенных методов [12] состоит в том, что кривая /(со) .(см. 
рис. 3.2) разбивается на два участка. Считается, что на участке 
больших пересыщений происходит очень быстрое образование од
нородных зародышей. На второй, основной по продолжительности 
стадии кристаллизации возникновение зародышей практически не 
наблюдается (зона метастабильности), а происходит только отло
жение вещества на образовавшихся зародышах. 

Диффузионная область. Если сопротивление подводу кри
сталлизующегося вещества из раствора к поверхности растущей 
грани велико, а собственно кристаллизация происходит быстро, то 
пересыщение раствора у поверхности может быть близким к нулю 
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(сйгр = 0). В этом случае движущая разность концентраций диф
фузионного переноса равна пересыщению основной массы рас
твора, а скорость линейного роста кристалла сферической формы 
находится следующим образом: 

Я д = *  £ _ c o = N u  ^ (3.21) 
dx р к р 2 р к р г ' 

Определив пересыщение со из баланса (3.15) при / = 0 и под
ставив его в кинетическое равенство (3.21), получим дифферен
циальное уравнение для роста кристаллов 

(Юо + С>0^Ркрф(л3л0
3) I 

V0 - Vp (х) с J (iM> 
dr D N u Г 

dx ~ 2p K p r L 

при начальном условии г | т = = 0 = г0. 
Разделить переменные в уравнении (3.22) можно либо при от

сутствии удаления растворителя [У р(т) — 0 ] , либо в случае пре
небрежимо малой растворимости (с* та 0). Возможность интегри
рования при этом определяется явным видом функциональных за
висимостей критерия Нуссельта от критерия Рейнольдса и У Р (т) . 
При незначительной относительной скорости частиц и раствора, 
когда Re < 0,5, можно принять Nu = 2. Для изогидрической кри
сталлизации соотношение (3.22) допускает решение следующего 
вида: 

Г 1 , ' "маке + ' м а к с ' + Г 2 1 2/ + r 1 ' lljbD 

In j= a r c t g  ^ = = -т (3.23) 

L б^макс • ( ' 'макс r) V3 ' 'макс V3 Г м а к с J r o V0 

( з , со У0 У/з 

где г м а к с = 1 г о + „ n m I — •предельный размер кристаллов, до

стигаемый за бесконечное время кристаллизации при со—*с*. 
Величина пересыщения в данном случае: 

<о = Ип — • »0РкрФ 
~v7~ 

(г3 - rl) (3.24) 

В качестве примера на рис. 3.7 представлены кривые изменения 
размера кристаллов и пересыщения раствора в процессе периоди
ческой изогидрической кристаллизации, рассчитанные по уравне
ниям (3.23) и (3.24) при Ф = 8, D = 2,710~9 м2/с, п 0 = 2 106 шт., 
V0 = 1 м 3, г0 = 0,3 Ю3 м, р„ р = 310 3 кг/м3 и ©0 = 280 кг/м3. 

Учет зародышеобразования в случае диффузионной кинетики 
роста при подстановке соотношения (3.21) в уравнение (3.13) и 
разделении переменных дает следующую зависимость размера кри
сталла от времени: 

г 
Г г dr 

Nu 2 р к р 
^ » (X + 4)dr\ 
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При Nu = 2 

Г (%,
 Х) = Д/ rm + \ Ш (X + ч) dr\ 

X 
где текущий радиус кристалла, получившегося из зародыша, запи
сан без подстрочного индекса. Совместное решение этих кинетиче
ских зависимостей и полного материального баланса (3.18) не 
представляется возможным без дополнительных упрощений. 

Анализ смешанной кинетики в общем виде представляет наи
большие трудности, так как в этом случае пересыщение у поверх
ности кристалла (согр) устанавливается в зависимости от соотно

Рис. 3.7. Изменение размера кристаллов затравки г (1) 
и степени пересыщения со (2) при диффузионной скоро

сти роста. 

шения между сопротивлениями внешнего диффузионного переноса 
и процесса собственно кристаллизации подведенного к поверхно
сти вещества. Величина согр определяется из равенства скорости 
диффузионного переноса и скорости процесса кристаллизации на 
поверхности: 

dr Nu D со — fflrD 

— (3.25) 2р кр 

В наиболее простом случае кристаллизации без удаления рас
творителя и при отсутствии зародышеобразования из материаль
ного баланса (3.15) следует: 

' 3 = 'o + T7pf (3.26) 
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Система трансцендентных соотношений (3.25) и (3.26) дает 
возможность определить искомые зависимости со(т), г(т) и вели
чину СОгр(т). 

В заключение отметим, что изложенные представления отра
жают лишь основные эффекты, имеющие место при массовой кри
сталлизации. Учет таких эффектов, как измельчение и агломера
ция частиц, неполное перемешивание раствора, изменение темпера
туры вследствие выделения теплоты кристаллизации может в зна
чительной степени усложнить анализ процесса. 

Соотношения, полученные при анализе периодической кристал
лизации, могут быть использованы для расчета кристаллизаторов 
непрерывного действия с прямоточным движением кристаллов и 
раствора (см. гл. 2) . 

Непрерывная кристаллизация 

В крупнотоннажных производствах используются, как правило, 
кристаллизаторы непрерывного действия. Масса получающихся 
кристаллов GKP и количество тепла Q, отводимого или подводимого 
к раствору (в зависимости от способа кристаллизации), обычно 
определяются материальным и тепловым балансами процесса. Ма
териальный баланс можно представить следующим образом: 

GH = GKp + GR + GP } 

GltcH = GKpK + GKcK J (3 ,27) 

где GH, Gk— количества исходного и маточного растворов; сн, с к — 
концентрации исходного и маточного растворов; Gp — количество 
удаляемого растворителя; К = М/МКР; М, МКР — молекулярные 
массы безводного вещества и кристаллогидрата. 

Тепловой баланс: 

GRclHtH + GKpq + Q = GKpct KptK + GKctKtK + Gpi (3.28) 

где ta, tK — температуры исходного и маточного растворов; cta, 
Ctu — теплоемкости исходного и маточного растворов; ctKp — тепло
емкость образующихся кристаллов; q — теплота кристаллизации; 
i — энтальпия отводимых паров растворителя; Q — количество 
тепла, которым кристаллизующийся раствор обменивается с окру
жающей средой. 

При изотермической кристаллизации Q > 0 (тепло на испаре
ние растворителя Gp), при изогидрической кристаллизации Q < 0 
(тепло охлаждения раствора). 

Аппарат полного перемешивания. В процессе непрерывной 
работы кристаллизатора объем раствора, в котором происходит за
рождение и рост кристаллов, температура суспензии, общее коли
чество кристаллов в аппарате и пересыщение раствора остаются 
постоянными. При интенсивном перемешивании и отсутствии клас
сификации кристаллов составы выгружаемого продукта и суспен
зии в аппарате одинаковы. 
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Рассмотрим процесс непрерывной кристаллизации в аппарате, 
куда поступает исходный раствор VB, не содержащий затравки. 
В результате удаления некоторого объема растворителя Vp и со
здания постоянного пересыщения со происходит образование N 
зародышей критического размера гт и дальнейший их рост с ли
нейной скоростью, зависящей от со и текущего радиуса кристалла г. 

Чтобы установить характер распределения кристаллов по их 
размерам, рассмотрим баланс числа частиц с размерами г — (г + 
-\-йг). Поступление частиц в рассматриваемую группу происходит 
за счет роста кристаллов, имеющих меньший граничный размер; их 
количество в единицу времени N(kp)T. 

Выходит из рассматриваемого интервала размеров в единицу 
времени за счет «вырастания» из него Л/(Яр) r + cjr частиц. Кроме 
того, часть частиц с размерами г— (г + dr) покидает аппарат вме
сте с выгружаемой суспензией. При полном перемешивании это ко
личество составит N {p)rdr-~- . Здесь VK = VH — Vp— объемный 
расход суспензии, выходящей из аппарата и содержащей кристал
лы и маточный раствор; У —объем суспензии в аппарате. В ста-
цонарном режиме работы плотность распределения кристаллов по 
размерам неизменна во времени. Приравнивая количества входя
щих и выходящих из группы кристаллов, имеем: , 

(Xp) r = ( A p ) r + d r + (p)rrfrl ( з . 2 9) 

где % — VIVK — среднее время пребывания продукта, рассчитан
ное по объемному расходу на выходе из кристаллизатора. 

Анализ соотношения (3.29) подобен анализу уравнения (1.128) 
с заменой с т на г и пределов переменной на гт— со. Окончательно 
будем иметь: 

exp (—I- [ 4f-\ 
9 (г) = —= V Т J J (3.30) 

При введении в аппарат однородной затравки выросшие из нее 
кристаллы будут, очевидно, также иметь распределение по разме
рам вида (3.30) с заменой критического размера зародыша гт на 
размер частиц затравки г0. 

Конкретный характер р(л) определяется видом функции Я (г). 
Если скорость линейного роста не зависит от размера кристалла 
Я Ф К (г) (в литературе по кристаллизации такой случай называют 
законом постоянного приращения Мак-Кейба), соотношение (3.30) 
существенно упрощается 
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Среднечисленный размер кристаллов в этом случае: 

\ гр (г) dr = гт + Хх 

При диффузионной кинетике кристаллизации в уравнение 
(3.30) следует подставлять скорость линейного роста согласно 
уравнению (3.21). Для случая Nu = 2 это дает: 

р ( Ф 
г ехр \ 2кх J 

кх ехр 

(3.32) 

где к = Z)co/pKp. 
Сравнение формул (3.31) и (3.32) и соответствующих им гра

фиков (рис. 3.8 и 3.9) иллюстрирует существенное влияние инди
видуальной кинетики роста на характер плотности распределения 
кристаллов по размерам. 

1 i+dz 

Рис. 3.8. Плотность распреде
ления кристаллов по размерам 
при постоянной скорости роста. 

О 

Рис. 3.9. Плотность распределе
ния кристаллов по размерам при 
диффузионной кинетике роста 

в случае Nu = 2. 

В обширной литературе по непрерывной кристаллизации в ап
паратах полного перемешивания [15—19] рассматриваются раз
личные виды формальной кинетики роста кристаллов: степенная 
зависимость X = агь, линейная типа X = Яо(1 + аг) и другие. В об
щем случае достаточно сложной зависимости Х(г) распределение 
р(г) может быть получено численным интегрированием уравнения 
(3.30). 

Перейдем к определению количества частиц в аппарате. В объ
еме раствора, не содержащего кристаллических частиц, скорость 
образования зародышей определяется зависимостью /(со). В каж
дой порции жидкости число возникших зародышей увеличивается 
равномерно во времени, поскольку в непрерывном процессе при 
полном перемешивании вещества пересыщение в аппарате по
стоянно как по объему, так иво времени, 
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Когда отсутствует затравка, число зародышей, образующихся 
в массе раствора, равно числу кристаллов, одновременно находя
щихся в суспензии: 

J / ( a > ) V ( l   £  ) тр(т , т ж ) dx 

где ( l — У - ^ ) — доля общего объема, приходящаяся на раствор. 
Плотность распределения отдельных элементов жидкости по 

времени пребывания р(т, т щ ) в аппарате при полном перемешива
нии соответствует соотношению (1.98). 

Нетрудно показать, что полное перемешивание суспензии озна
чает равенство средних времен пребывания для суспензии, рас
твора и твердой фазы: т = т ш = т т . Использование распределения 
(1.98) и интегрирование дают число кристаллов в объеме суспен
зии: 

N = J(a>){V- VT)x (3.33) 

Суммарный объем твердой фазы состоит из объема отдельных 
кристаллов: 

с о 

V T = tf Фг 3р (г) dr 

Подстановка р(г) из уравнения (3.31) и интегрирование приво
дят к следующему выражению суммарного объема кристаллов. 

VT = NO \гъ
т + Зг 2

тЯт + 6 r m (Хх)2 + 6 (Ят) 3 ] = Nv (3.34) 

где и — среднечисленный объем кристаллов. 
Если полученное значение VT использовать в соотношении 

(3.33), то 

N = J {<s>)(V — Nv)x 

откуда окончательно имеем: 
IVX 

N = . , . . . (335) 
^ 1 + Ivx 

Массовый выход кристаллов при полном перемешивании: 

Vn  V P 

GKp = NvpKp у (3.36) 
Уравнения материального и теплового балансов (3.27) и (3.28) 

совместно с кинетическими соотношениями (3.34) — (3.36) и зави
симостями /(со), Я (со) представляют математическую модель про
цесса непрерывной кристаллизации. Зависимости физикохимиче
ских свойств системы от температуры и концентрации полагаются 
известными. 

Пример 3.2. Рассмотрим расчет процесса непрерывной изогидрической кри
сталлизации [G P (т) 0] в аппарате полного перемешивания, 
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Пусть требуется выделить G „ P = 0,1 кг/с кристаллов из G B — 0,3 кг/с рас
твора, имеющего концентрацию с н = 0,6 кг/кг и температуру tB = 60 "С. Объем 
суспензии в кристаллизаторе V = 1 м3. Отношение молекулярных масс раство
ренного вещества и кристаллогидрата К = 0,695. По опытным данным для ис
пользуемого вещества скорость линейного роста кристаллов и интенсивность 
образования зародышей следующим образом зависят от пересыщения раствора: 
Л = 1,67 • 10 - 6со м/с и / = 0,294-Ю 5» 4 ' 3 , шт./(м 3 -с), размер зародышей гт — 
= 8 -10— 6 м. Коэффициент формы кристаллов Ф = 5. Известны зависимость 
растворимости системы от температуры и теплофизические характеристики: плот
ности исходного раствора р н = 1,3-103 кг/м3 и образующегося кристаллогидрата 
РкР = 1,7-103 кг/м3, их теплоемкости с,„ = 2,3 кДж/(кг- 0 С) и с ( к р = 
= 1,34 кДж/(кг-°С). Теплоемкость конечного раствора определяется по правилу 
аддитивности: 

с , к = 1,09ск + 4 , 1 9 ( 1 - с к ) 

Удельная теплота образования кристаллогидрата q = 142 кДж/кг прини
мается независящей от температуры. 

Расчет может быть выполнен в следующей последовательности. 
1. Из первого уравнения (3.27) находим расход маточного раствора, •поки

дающего аппарат: 
GK = G H — G K P = 0,3 - 0,1 = 0,2 кг/с 

2. Из второго уравнения (3.27) определяем концентрацию вещества в ма
точном растворе: 

GKpK 0 , 3 - 0 , 6 - 0 , 1 . 0 , 6 9 5 
- — 0,55 кг/кг G K 0,2 

3. Из уравнения (3.36) находим объем кристаллов в аппарате: 

G K P P H ^ М • 1,3-10 3 -1 
7 T = / V u = - — - _ = 0 , 2 5 5 м 3 

РкрОн 1,7- 103 - 0,3 

4. Среднее время пребывания кристаллов в аппарате: 

7 т Р к р 0 ,255-1,7 . 103 

Окр 0,1 - :4 ,33-ю 3 с 

5. Для определения пересыщения раствора из соотношений (3.34) и (3.35) 
получим следующее уравнение: 

' [ ' « + + + бт3я3] = П у \ ) ф 

Подстановка численных значений дает: 

0,294 - 105со4'3 [(8 • Ю - 6 ) 3 + 3 (8 - Ю - 6 ) 2 4,33 - 103 • 1,67 • Ю - 6 » + 

+ 6 • 8 • Ю - 6 (4,33 - 10 3 ) 2 (1,67 • Ю - 6 ) 2 со2 + 6 (4,33 • 10 3) 3 (1,67 • Ю " 6 ) 3 со3] = 

0,255 
4,33- 103 (1 - 0,255)5 

Откуда со = 0,32 кг/кг. , ' 
6. Концентрация насыщения: 

с* = 0,55 — 0,32 = 0,23 кг/кг 

По кривой растворимости этому значению соответствует температура 
= = 34 С 
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7. Из баланса энтальпии (3.28) определяем количество отводимого Тепла: 

QJ= 0,3 -2,3 -60 + 0,1 (1,42 - 1 , 3 4 - 3 4 ) - 0,2 [1,09-0,55 + 
+ 4,19 (1 - 0,55)] 34 = 34,85 кВт 

8. Скорость линейного роста кристаллов: 

Я = 1,67 • Ю - 6 • 0,32 = 5,33 • Ю - 7 м/с = 1,92 мм/ч 

9. Плотность распределения кристаллов по размерам, рассчитанная с помощью 
соотношения (3.31), приведена на рис. ЗЛО (кривая / ) . ^ 

5Г 

Рис. 3.10. Плотность распределения 
кристаллов по размерам на выходе 

из кристаллизатора: 
/—односекционный к р и с т а л л и з а т о р (р); 
2 — частицы, генерируемые во втором 
к р и с т а л л и з а т о р е (ргг): 3 — частицы, генери
руемые в первом к р и с т а л л и з а т о р е (Pi-); 
4—суммарное р а с п р е д е л е н и е на в ы х о д е из 

двухсекционного к р и с т а л л и з а т о р а (р 2). 

10. Количество зародышей, возникающих в кристаллизаторе: 

J(V - VI) = 0,294 • 105 • 0,32 4 ' 3 (1 - 0,255) = 1,63 • 102 шт./с 

11. Среднечисленный размер кристаллов: 

= 5,33 • Ю - 7 • 4,33 • 103 ( 5- + l ) = 2,32 • 1 0 ~ 3 м 
\ 5 , 3 3 - Ю - 7 .4,33 - 103 / 

Число выходящих кристаллов равно числу зародышей, образующихся в ап
парате в единицу времени. 

Многосекционная кристаллизация. Рост кристаллов не всегда 
происходит достаточно быстро, чтобы можно было получить круп
ные кристаллы в одном кристаллизационном аппарате. В таких 
случаях применяется последовательная многосекционная (много
корпусная) кристаллизация. Маточный раствор, выходящий из 
предыдущего аппарата (корпуса) и содержащий кристаллическую 
фазу, непрерывно перетекает в последующий аппарат, где продол
жается образование и рост новых зародышей, а также рост кри
сталлов, поступивших из предыдущего аппарата. Условия кристал

лизации в каждом из аппаратов обычно неодинаковы. Некоторые 
из них задаются независимо (давление в аппаратах при вакуум-
кристаллизации), другие являются функциями процесса (темпера
тура и концентрация маточного раствора в аппаратах). 

г-Ю'Ы 
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Рассмотрим работу второго аппарата, последовательно подклю
ченного к первому по ходу раствора. Для простоты примем, что 
размеры зародышей, возникающих как в первом, так и во втором 
аппарате одинаковы. 

Масса кристаллов в рабочем объеме второго аппарата состоит 
из частиц двух категорий. Одна из них — это кристаллы, образо
вавшиеся и выросшие во втором аппарате, а другая — частицы, 
поступившие из первого аппарата с некоторым распределением по 
размерам и продолжающие рост во втором аппарате. Характер 
распределения кристаллов, образовавшихся во втором аппарате, 
может быть получен из анализа, подобного проведенному выше 
для однокорпусной установки непрерывной кристаллизации. Если 
ограничиться анализом наиболее простого случая независимости 
скорости роста от размера кристаллов, то формула для плотности 
распределения таких «собственных» кристаллов по размерам ока
зывается прежней (3.31), с той лишь разницей, что теперь 

Я = А(ю 2) = Я2; т = т 2 = 1 7 ^—ту— 
vn — У Pi — v Р2 

где « 2 — пересыщение маточного раствора во втором аппарате; 
т 2 — среднее время пребывания вещества в объеме V2\ VPi и Vp2 — 
расходы растворителя, удаляемого из первого и второго аппаратов. 

Таким образом, для распределения частиц первой категории 
имеем: 

̂тк̂Нтй*) (337> 
Здесь и далее первая цифра подстрочного индекса означает но

мер аппарата, в котором образовались данные кристаллы, вторая 
и последующие цифры — номера аппаратов, в которых продол
жается рост кристаллов. Распределение р22(г) нормировано на 
единицу по общему числу зародышей N22. 

Анализ эволюции кристаллов, поступивших с неравномерным 
распределением из первого аппарата, в условиях второго аппарата 
может быть проведен следующим образом. Рассматривается эле
ментарная порция кристаллов с размерами в интервале | — (£ + 
-\-d\), поступившая из первого аппарата (см. рис. 3.8). Ее доля 
в расчете на общее число частиц JVi в первом аппарате равна 
pi(£)dg. Во втором аппарате размер кристаллов этой порции уве
личивается с интенсивностью, определяемой установившимся здесь 
пересыщением со2

Рассмотрим, какой вклад dp\2{r) вносит эта порция в группу 
кристаллов размера г во втором аппарате. При полном перемеши
вании доля pi( |)dg с начальным размером частиц g распределится 
во втором аппарате по размерам согласно формуле (3.29) с весо
вым множителем, равным величине рассматриваемой порции. Та
ким образом, исходный вклад будет равен: 

rfPinO = P i f t ) r f S ^ e x p (  ^ ) 
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Интегрирование по всем порциям входящих частиц, которые 
могут при дальнейшем росте дать кристаллы размера г, после под
становки pi (I) из уравнения (3.31) приводит к следующему ре
зультату: 

г 

(тЙгОЧ̂) (3.38) 

Распределение (3.38) нормировано на единицу по числу частиц 
в первом аппарате N\. Соотношения (3.37) и (3.38) описывают 
гранулометрический состав кристаллического продукта во втором 
аппарате и на выходе из него. 

Число зародышей, образующихся во втором аппарате, опреде
ляется по аналогии с предыдущим анализом: 

• = V2J (со2) f2 (l  N2 (3.39) 

где N2 — общее число частиц; v2 — среднечисленный объем N2 ча
стиц во втором аппарате. 

Общий объем твердой фазы во втором аппарате является сум
мой объемов двух категорий частиц: 

VT2 = N2v2 = N22v22 + ЛГ12Й12 (3.40) 
где 

о о 

"22 = Ф \ Г 3 Р 2 2 И dr^O [r3
m + 3r2

mX2r2 + &RM ( Я 2 т 2 ) 2 + 6 ( Я 2 т 2 ) 3 ] (3.41) 

"is = т=—1 ,  [Л.1Т1Й1 — А 2 т 2 й 2 2 ] (3.42) 
А}Т\ — л 2 т 2 

N\2 — количество частиц, вышедших из первого аппарата и нахо
дящихся во втором. 

При полном перемешивании в аппарате 
N\2 = Л^вых. г Т 2 = Nвых. l T 2 

поскольку число частиц этого сорта на входе и выходе из второго 
аппарата одинаково. 

Массовый расход выгружаемых из второго аппарата кристал
лов:. 

N2 Vn - Vpl - Vp2 

Окр. 2 = ЛГвых. 2Й2Ркр =  =  »2Ркр = N2»2ркр 7? (3.43) 
4 ~2 v2 

На основе полученных кинетических соотношений и уравнений 
материальных и тепловых балансов полностью решается задача 
о работе второго аппарата кристаллизационной установки, если 
дополнительно принять связь t% — t№U.2{Р2, с2) для изотермической 
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кристаллизации или условие УР2 = 0 для изогидрической кристал
лизации. 

В третьем последовательном аппарате и на выходе из него при
сутствуют частицы трех различных категорий. Одна группа кри
сталлов зарождается в этом аппарате: 

= / (Щ) (V3 — N 123̂ 123 — ^23^23 — W33633) • v3 vH - vpl - vp2 - vp3 

Распределение этой группы по размерам: 

А-з̂з 
;хр( яэт3 ) 

Вторая группа кристаллов в количестве /V22, возникших во вто
ром аппарате, растет в третьем аппарате. Распределение этой 
группы кристаллов в,третьем аппарате и на выходе из него: 

( г — гт\ ( г — гт\ 

„ м e x H - - w J p l - - w ) 
Раз (П = 

Л2 Т2 — Л3Т3 
Более сложный характер распределения по размерам имеет 

третья группа кристаллов, которые образовываются и растут в пер
вом аппарате, а затем увеличивают размеры последовательно во 
втором и третьем аппаратах. Действительно, вклад порции pn{\)d% 
таких частиц, вошедших в третий аппарат, в функцию плотности 
распределения кристаллов этой категории при текущем размере г 
равен: 

rfp,23 = p1 2(i)rfi1^eX P(-igl) 
Подстановка pi2 (г) из уравнения (3.38) и интегрирование в пре

делах от гт до г дают: 

Л..Р) - 1 - [ , , ? , " Р ( ^ ) - ^ ( - ^ ) 
Я|Т] — Я2Т2 L Я2Т2 ~ Я3Т3 

_ я,т, e x p ( ~ ^ _ ) ~ e x p ( ~ " : w ) 
Л]Т] — Я 3т 3 

Вычисление средних объемов частиц различных категорий с ис
пользованием полученных распределений р 3 3 , р2з и р 1 2 3 приводит 
к следующим результатам: 

"зз = Ф [4 + Зг^ЯзТ з + б г т ( Я 3 т 3 ) 2 + 6 (Я3Т3) 3 ] 

^ Я2Т202 — ЯзТ3̂з 
Я2Т2 — A3T3 

1 Г Я2Т2 /я—_ 1 ~ — \ 
5123 = - i ~ = " Г Т - Т~5 Г Т ~ (Л 2Т 2И2 — Я3Т3О3) — 

Л(Т[ — Л 2 Т 2 L Л 2 Т 2 — Л3Т3 

Полученные кинетические соотношения совместно с уравне
ниями материальных и тепловых балансов позволяют полностью 
рассчитать рабочие параметры третьего аппарата кристаллиза
ционной установки непрерывного действия. Последующие аппараты 
могут быть рассчитаны на основе соотношений, получаемых из 
аналогичного анализа. 

Таким образом, получены соотношения для простой кинетики 
роста кристаллов, но при различных средних временах пребывания 
в каждом из аппаратов и с учетом того, что скорости роста и ин
тенсивность образования зародышей различны в зависимости от 
устанавливающихся в ходе процесса концентрационных условий. 

В литературе цмеются решения для различных комбинаций при
нимаемых при анализе условий [15—17, 19]. Наибольшее число ра
бот содержит предпосылку об одинаковом времени пребывания 
суспензии в каждом из аппаратов. Если дополнительно предполо
жить, что скорость роста кристаллов остается постоянной при пе
реходе раствора от одного аппарата к другому, то анализ значи
тельно упрощается. 

Имеются решения, основанные на более сложных кинетических 
зависимостях [19]. Например, учитывается влияние новых центров 
кристаллизации на скорость образования поверхности уже имею
щихся кристаллов (индукционное зародышеобразование), рас
сматривается зависимость скорости роста кристаллов от диффу
зионного сопротивления и кинетики собственно образования кри
сталлической решетки, анализируется зависимость скорости роста 
кристаллов и интенсивности образования зародышей от темпера
туры процесса. 

В заключение анализа массовой кристаллизации отметим, что 
большинство имеющихся решений основано на предположении 
о полном перемешивании кристаллизующегося объема вещества. 
Кинетика линейного роста кристаллов и интенсивность образова
ния зародышей минимального размера полагаются известными. 
Эффекты истирания и дробления кристаллов и их агрегация счи
таются отсутствующими. 

Пример 3.3. Для иллюстрации метода расчета многосекционного кристалли
затора рассмотрим процесс при тех же исходных параметрах, что и в предыду
щем примере с однокорпусным кристаллизатором. Примем, что объем каждого 
аппарата V\ = V2 = 0,5 м3, а массовый расход выгружаемых из второго аппа
рата кристаллов остается прежним G K p . 2 = 0,1 кг/с. Пусть количество кристал
лов на выходе из первого аппарата G K P . 1 = 0,05 кг/с. Расчет первого аппарата 
по существу не отличается от приведенного в предыдущем примере. 

1. Выход маточного раствора из первого аппарата: 
G, = 0,3 — 0,05 = 0,25 кг/с 

2. Концентрация маточного раствора: 

0,3 - 0,6 - 0,05 - 0,695 „ _ о п , 
с, = = 0,580 кг/кг 

3. Объем твердой фазы: 

0,05- 1,3- 10 3 -0,5 з 

1,г-юз-о,з 0 ,0637 м 
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4. Среднее время пребывания в первом аппарате: 

0,0637- 1,7- 103 

0,05 
2170 с 

5. Пересыщение раствора в первом аппарате находится так же, как в_при-
мере 3.2: 

0,294- 10 5со 4 ' 3[(8- 1 0 " 6 ) 3 + 3 (8- 10~ 6 ) 2 2,17- 103 • 1,67- 1 0 - 6 ш + 

+ 6 - 8 • Ю - 6 (2,17 • 10 3) 2 (1,67 • Ю - 6 ) 2 со2 + 6 (2,17 • 10 3) 3 (1,67 • Ю - 6 ) 3 со3] = 
0,0637 

2,17- 103 (1 - 0,0637)-5 
Откуда со = 0,414 кг/кг. 

6. Концентрация насыщения: 

с * = 0,580 —0,414 = 0,166 кг/кг 

и необходимая температура t\ = 31 °С. 
7. Количество тепла, которое нужно отводить от первого аппарата: 

Qj = 0,3 • 2,3 - 60 -f 0,05 (142 — 1 , 3 4 - 3 1 ) -
- 0 , 2 5 ( 1 , 0 9 - 0,58 + 4,19 - 0,42)31 = 2 7 , 2 кВт 

8. Линейная скорость роста кристаллов в первом аппарате: 

Я] = 1,67 • Ю - 6 • 0,414 = 6,9 • Ю - 7 м/с 

Параметр Я1Т 

Я,т, = 6,9 • Ю - 7 • 2,17 • 103 = 1,50 • Ю - 3 м 

Число выходящих частиц: 

ЛГ в ы х , = / ( 7 , - К т 1 ) = 0,294 • 105 • 0.4144*3 (0,5 - 0,0637) = 290 шт./с 

Перейдем к расчету второго аппарата. 
9. Выход маточного раствора из второго аппарата G2 = 0,2 кг/с. 
10. Концентрация раствора во втором аппарате с2 = 0,55 кг/кг. 
11. Среднее время пребывания т 1 = ? 2 , поскольку объем второго'аппарата 

и массовый расход суспензии через него остаются такими же, как и для пер
вого аппарата. 

12. Объем твердой фазы: 

СКп 2 т 2 0,10-2,17- 103 

13. Кинетическое уравнение для расчета пересыщения со2, обеспечивающего 
заданный выход кристаллов G K p . 2, удобнее получить следующим образом. Число 
зародышей, образующихся во втором аппарате, определяется уравнением (3.38). 
Согласно уравнению (3.40), общий объем кристаллов во втором аппарате скла
дывается из объема частиц, поступивших из первого аппарата, и объема кри
сталлов, возникших во втором аппарате. Подставим в уравнение (3.40) выраже
ния для V12, v22 и N22 из формул (3.41) и (3.42), (3.39), Nu = ЛГвых. Л и соот
ношения для 7(со2) и Я(и 2 ) . Решив уравнение (3.40) относительно <я2, получим: 
со2 = 0,208 кг/кт. 

14. Концентрация насыщения: 

с* = о,55 — 0,208 = 0,342 кг/кг 

и необходимая температура tt = 40,5 °С. 
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15. Количество тепла, отводимого от второго аппарата: 
Q2 = 0,25 (1,09-0,58 + 4,19-0,42) 31 + 0,05 (1,34-31 + 142) - 0,1 • 1,34 • 40,5 — 

— 0,2 (1,09 • 0,55 + 4,19 - 0,45) 40,5 = 2,9 кВт 

16. Линейная скорость роста кристаллов: 

Я2 = 1,67 • Ю - 6 • 0,208 = 3,47 • Ю - 7 м/с 

Параметр Я 2 т 2 : 

Я 2т 2 = 3,47 • Ю - 7 -2,17 • Ю3 = 0,754 • 1 0 _ 3 м 

Число кристаллов, генерируемых во втором аппарате, найдем по уравнению 
(3.39), где N2v2 = VTi: 

N22 = 0,5 • 2,94 • 104 • 0.208 4 ' 3 • 2,17 • 103 [1 - (0,1274/0,5)] = 2,76 • 104 шт. 

17. Всего кристаллов во втором аппарате: 
N2 = 6,30 • 105 + 2,76 - W = 6,58 • 105 шт. 

18. Плотность распределения кристаллов, генерируемых во втором аппарате, Р22(г), в расчете на полное число частиц определим по формуле (3.37) с весовым 
коэффициентом, равным: 

N22 2,76 • W 
6,58 • 105 

: 0,042 

Результаты расчета приведены на рис. 3.10. 
19. Распределение частиц p i 2 (г), поступивших из первого слоя, вычислим 

по формуле (3.38) с весовым коэффициентом, равным: 
JV,2 0,630 • li 
N, 6,58 • 105 

= 0,958 

График этого распределения представлен на рис. 3.10. Суммарная кривая 
распределения кристаллов по размерам р2(л) на выходе из двухсекционного 
кристаллизатора приведена на том же рисунке. Из сравнения двух распределе
ний, следует, что двухсекционный аппарат дает возможность получить кристал
лы, более равномерные по размеру. В частности, при переходе от односекцион-
ного аппарата к двухсекционному того же объема значительно уменьшается 
относительная доля наиболее мелких кристаллов, что благоприятно сказывается 
на последующем процессе фильтрования. 

Сопоставление распределений р 2 2 и р 1 2 показывает, что при работе двух
секционного аппарата основную долю в выгружаемом продукте составляют кри
сталлы, "возникшие в первой секции и продолжающие рост во второй, тогда как 
частицы, генерируемые во второй секции, дают на выходе лишь незначительную, 
долю мелких кристаллов. 

3.3. ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНОЕ ИЗУЧЕНИЕ 
КИНЕТИКИ КРИСТАЛЛИЗАЦИИ 

Приведенные выше соотношения, полученные при анализе мас
совой кристаллизации, как и многочисленные имеющиеся в лите
ратуре формулы, содержат кинетические данные о зародышеобра-
зовании и росте кристаллов, которые должны быть известны в 
явном виде. Теоретические методы определения скоростей заро
дышеобразования и роста оказываются недостаточно надежными 
для использования при расчете промышленных кристаллизаторов. 
Поэтому в настоящее время следует считать предпочтительными 
кинетические данные, получаемые экспериментально. 
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Принципиальная схема установки [20] для изучения скорости 
роста единичного кристалла 4, закрепленного на конце проволоч
ного держателя 3 представлена на рис. 3.11. Увеличение линейных 
размеров кристалла фиксируется с помощью передвижного микро
скопа 1. Термостатом 6 поддерживается постоянная температура 
процесса. Величина пересыщения в течение одного опыта практи
чески неизменна ввиду большого количества циркулирующего рас
твора. Эта схема позволяет исследовать зависимость скорости 
роста кристалла от пересыщения раствора, его температуры и ско
рости обтекания кристалла. 

ff 

Рис. 3.11. Схема установки для 
изучения скорости линейного роста 

единичного кристалла: 
/ — м и к р о с к о п ; 2 —циркуляционный на
сос ; 3 — проволочный д е р ж а т е л ь ; 4 — кри

с т а л л ; 5 — т е р м о п а р а ; 6—термостат. 

Рис. 3.12. Схема экспе
риментальной установки 
для определения ско
рости роста кристаллов 
в псевдоожиженном со

стоянии: 
/ — а п п а р а т д л я п с е в д о о ж и 
жения к р и с т а л л о в ; 2 — тер
мопары; 3 — циркуляционный 
насос ; 4, 5 —теплообменники; 
6 — измеритель концентрации 

р а с т в о р а . 

В промышленных аппаратах кристаллы чаще всего находятся 
во взвешенном состоянии в массе жидкого раствора. Эксперимен
тальная установка для изучения скорости роста кристаллов в этих 
условиях приведена на рис. 3.12. В вертикальную стеклянную 
трубу помещается монофракционная навеска кристаллов, которые 
увеличивают размеры за счет контакта с циркулирующим раство
ром постоянной температуры и пересыщения. Средняя относитель
ная скорость движения кристаллов и раствора зависит от интен
сивности циркуляции. Скорость роста кристаллов (усредненную по 
всем кристаллам) определяют взвешиванием навески через опре
деленные промежутки времени после начала опыта. Такая мето
дика позволяет получать более достоверные экспериментальные 
результаты в условиях, достаточно приближенных к реальным ус
ловиям массовой кристаллизации. Пересыщение не должно быть 
слишком высоким, чтобы не происходило образования новых заро
дышей. 
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Непосредственное измерение количества зародышей, образовав
шихся в массе пересыщенного раствора ввиду их весьма малого 
размера, представляет в настоящее время существенные труд
ности. 

Для определения интенсивности образования зародышей ис
пользуются опытные данные, полученные при осуществлении не
прерывного процесса кристаллизации в аппарате полного переме
шивания. Выше было получено соотношение (3.32) для доли от об
щего числа кристаллов, имеющей размеры частиц в пределах 
г— {г + dr). В таком виде функция р(г) не содержит скорости за
родышеобразования. Число зародышей, возникающих в единице 
объема пересыщенного раствора за единицу времени (/) , может 
быть определено из соотношения (3.40), если для непрерывного 
процесса кристаллизации в аппарате полного перемешивания из
мерить общее количество частиц N, находящихся в аппарате, и 
среднечисленный объем v кристаллов. Определение общего числа 
частиц вследствие малости их размеров (обычно достаточно боль
шое число кристаллов имеет размеры, близкие к размерам зароды
шей) оказывается затруднительным. 

В литературе известен несколько иной способ обработки экспе
риментальных данных по непрерывному процессу кристаллизации, 
позволяющий находить одновременно скорость линейного роста 
частиц и интенсивность образования зародышей [21]. Для этого 
используется плотность распределения кристаллов по их размерам, 
отнесенная к единице объема раствора, а не к общему количеству 
частиц, как это сделано выше. Такое распределение легко получить 
из дифференциального уравнения (3.31) для простого случая роста 
кристаллов с постоянной скоростью Х = const, если интегрировать 
это уравнение при условии, задаваемом для г = гт ~ 0. Физически 
такое условие соответствует плотности популяции зародышей нуле
вого размера, возникающих в единице объема пересыщенного рас
твора (п 0 ) . Переходя в уравнении (3.31) от плотности распределе
ния р(г) к числу частиц в единице объема п и интегрируя при 
условии п\г=а = пй, получаем: 

п (г) = п0 ехр (— (3.44) 

Соотношение (3.44) может быть использовано для одновремен
ного определения постоянной скорости линейного роста кристаллов 
и числа зародышей пренебрежимо^ малого размера, образующихся 
в единице объема раствора. Проводя классификацию пробы непре
рывно выгружаемого из аппарата продукта, например при помощи 
ситового анализа, находим величину п(г): 

Ш 1 
п ~ Дг р к р г 3 Ф 

где AM — масса твердой фазы, полученная в интервале размеров 
сит Аг из единицы объема раствора; г — среднеарифметический 
радиус частиц данной фракции. 
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Откладывая найденное в результате рассева кристаллического 
Продукта значение п(г) в зависимости от размера частиц в полу
логарифмических координатах, получаем прямую линию с отрица
тельным тангенсом угла наклона, равным откуда и опреде
ляем постоянную линейную скорость роста кристаллов X (рис. 3.13). 

Экстраполяция прямой линии до значения г = 0 дает значение 
По- Действительно, из соотношения (3.29) при гт = 0 и имея 

Inn 

lnn0 

в виду выражение для общего числа ча
стиц в кристаллизаторе (3.35), можно по
лучить: 

/ 7 т 1 ( г \ 

ехр 1 - 1 ? ] = 
7 ( 1 + / о т ) Ят 

/ е х р ( " f e ) 
Я(1 + Jvx) 

откуда 

"о = Я(1 + / э т ) 

Рис. 3.13. К определению 
линейной скорости роста 
кристаллов по опытным 
данным при непрерывной 

кристаллизации. 

Если пренебречь объемом кристаллов по 
сравнению с объемом суспензии, то интен
сивность образования зародышей в едини
це объема / = п0Х. Метод весьма прост, но 
при этом предполагается, что скорость ро
ста кристаллов не зависит от их текущего 

размера. Когда экспериментальные данные не удовлетворяют ли
нейной зависимости в координатах Inn — г, предположение о по
стоянстве скорости роста кристаллов, видимо, не соответствует 
реальному процессу. 

Если представить скорость линейного роста в виде степенной 
одночленной функции от размера кристалла X = агь, то после под
становки в дифференциальное уравнение (3.29) с заменой р на 
п имеем: 

dr 4 ' х 

Интегрирование последнего уравнения приводит к следующей 
зависимости объемной плотности распределения числа кристаллов 
от их размеров с точностью до постоянной интегрирования: 

• ехр Г- 1 
L ax(l-b)} 

(3.45) 
ат (1 - Ь) 

При b = 0 из соотношения (3.45) вновь получается распреде
ление (3.44). 

Эксперименты свидетельствуют о том, что распределение (3.45) 
удовлетворительно описывает реальные полидисперсные кристал
лические продукты на выходе из кристаллизатора полного переме
шивания, за исключением частиц, размеры которых близки к нулю. 
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Анализ показывает, что п\г^.о->°° при положительных Ь. Это, оче
видно, лишено смысла. Таким образом, величина постоянной ин
тегрирования С при степенной зависимости скорости роста от ли
нейного размера кристалла, во-первых, не может быть определена 
простым графическим методом (аналогично случаю, когда X — 
= const), а во-вторых, она не имеет ясного физического содержа
ния. Следовательно, зависимость типа X — агъ может рассматри
ваться лишь как формальная аппроксимация, удовлетворяющая 
опытным данным в области не слишком малых размеров кристал
лов. Величина С может быть определена по любой паре значений 
(п, г) на кривой, проведенной по данным фракционного анализа. 

Приведем еще одну возможную форму кинетического соотноше
ния для скорости роста, которое описывает некоторые эксперимен
тальные данные по непрерывной кристаллизации. Формально за
висимость скорости роста кристаллов всегда можно представить 
в виде полинома по размеру [21]: 

Л = Я0 (1 +а1Г + а2г2+ . . . ) (3.46) 

Аппроксимационное выражение (3.46) обладает значительной 
общностью, но содержит параметры а\, а2, . . . , подлежащие опре
делению из экспериментальных данных. После подстановки Х(г) 
в уравнение (3.30) интегрирование конечного полинома, содержа
щегося в знаменателе подынтегральной функции, в принципе воз
можно, но приводит к громоздким выражениям. 

В некоторых случаях оказывается достаточным ограничиться 
линейным приближением в соотношении (3.46): 

Я = Я 0 ( 1 + а , г ) (3.47) 

Подстановка кинетического соотношения (3.47) в дифферен
циальное уравнение (3.29), записанное-относительно числа частиц 
в единице объема п вместо плотности распределения р, нормиро
ванной на общее число частиц, дает: 

d [пЯ0 (1 + а,г)] _п 

Интегрирование уравнения (3.48) с граничным условием 
п\г=0 = п0 приводит к следующему распределению кристаллов по 
размерам: 

п(г) = "° • , (3.49) 

(1 + а,г) + а ^ 
« 

Значение. п0 может быть получено экстраполяцией опытной кри
вой п(г) до значения г = 0. Для определения двух других пара
метров а\ и Х0 выполняется логарифмическое дифференцирование 
уравнения (3.49): 

d(\nn) _ а, 1 ( a g o ) 

dr 1 + ахг ? Я 0 ( 1 + a i r ) 
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При фиксированном г = Г\ по исходной кривой рассева нахо
дится значение п ( г \ ) , а по кривой, построенной в координатах 
In п — г, определяется графически значение производной d ^" п > 

Полученные значения подставляются соответственно в уравнения 
(3.49) и (3.50), которые решаются относительно параметров aiH/vo. 

3.4. КОНСТРУКТИВНОЕ ОФОРМЛЕНИЕ 
ПРОЦЕССОВ КРИСТАЛЛИЗАЦИИ 

В настоящее время в технологической практике используется 
большое число разнообразных конструкций аппаратов для прове
дения массовой кристаллизации. Эксплуатация кристаллизаторов 
затрудняется образованием твердого слоя кристаллизующегося 
вещества на внутренних поверхностях аппаратов, где наблюдается 
наибольшее пересыщение растворов как при изогидрической, так 
и при изотермической кристаллизации. Кроме того, сама поверх
ность стенки способствует образованию на ней кристаллов. Прак
тика эксплуатации промышленного кристаллизационного обору
дования показывает [22, 23], что основной режимный параметр, 
изменением которого можно существенно уменьшить образование 
инкрустаций, — степень перемешивания раствора. При этом интен
сивное движение раствора стимулирует образование зародышей 
кристаллов в перемешиваемой массе раствора. Для перемешива
ния растворов применяются механические мешалки различных кон
струкций и циркуляционные насосы. Еще одно средство борьбы 
с инкрустациями внутренних поверхностей — их полировка, которая 
по данным [22, 23] оправдывает свою высокую стоимость. Предло
жен также вибрационный метод борьбы с отложением солей [9]. 

Инкрустации особенно ухудшают теплопередачу в аппаратах 
непрерывного действия (в кристаллизаторах периодического дей
ствия слой соли, отложившийся на внутренних поверхностях, ча
стично или полностью растворяется при загрузке новой порции го
рячего раствора). 

Рассмотрим основные типы кристаллизационных аппаратов. 
Подробное описание многих кристаллизаторов имеется в специаль
ной литературе [24—26]. 

Один из наиболее распространенных кристаллизаторов пред
ставляет собой барабанный вращающийся аппарат с водяным (или 
воздушным) охлаждением (рис. 3.14). Барабан диаметром до 
1,5 м и длиной до 15 м устанавливается с уклоном 1 : 100—1 : 200 
к горизонту и медленно вращается (10—20 об/мин). Высота слоя 
раствора обычно составляет 100—200 мм. Для уменьшения образо
вания инкрустаций в барабан помещают металлическую цепь, ко
торая свободно перекатывается при вращении барабана и сбивает 
отложения соли. 

В башенном кристаллизаторе горячий раствор распыливается 
внутрь аппарата (высота до 30 м и площадь до 400 м 2 ) . Мелкие 
капли раствора быстро охлаждаются за счет теплоотдачи в воздух 
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и самоиспарения. Существенным преимуществом башенных кри
сталлизаторов является отсутствие внутренних охлаждаемых (обо
греваемых) поверхностей, следовательно, в них инкрустации не 

Рис. 3.14. Барабанный кристаллизатор с водяным охлаждением: 
/ — б а н д а ж ; 2— з у б ч а т о е колесо ; 3 — б а р а б а н ; 4 — в о д я н а я р у б а ш к а ; 5 —бо

бышки; 6— упорные ролики; 7—опорный ролик. 

образуются. Недостаток аппаратов такого типа — большие объемы 
и малые размеры получаемого кристаллического продукта. 

^Воздух+пор 

Маточный 
растдор 

Воздух 
Суспензия 

Рис. 3.16. Барботажный 
кристаллизатор: 

/ — ц и р к у л я ц и о н н а я т р у б а ; 
2 — к о р п у с ; 3 — н а п р а в л я ю щ а я 
т р у б а ; 4 — распределительный на

садок . 

Рис. 3.15. Охладительный кристаллиза
тор с псевдоожиженным слоем и сепа

рированной выгрузкой кристаллов: 
/, 3 — циркуляционные трубы; 2 — к о р п у с ; 4 — от
стойник мелких кристаллов ; 5—трубчатый тепло
обменник; 6 — циркуляционный насос д л я охла
ж д а ю щ е й воды; 7—циркуляционный насос д л я 
суспензий^ 

Кристаллизаторы с псевдоожиженным слоем (рис. 3.15) дают 
возможность регулировать размер выгружаемых кристаллов путем 
изменения скорости циркуляции раствора. Крупные кристаллы, 
скорость осаждения которых превышает скорость восходящего 
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тока раствора, оседают в нижнюю часть аппарата и выгружаются, 
а мелкие кристаллы выносятся из аппарата в циркуляционный 
контур и, таким образом, получают возможность дальнейшего 
роста. Поскольку кратность циркуляции раствора достигает срав
нительно высоких величин (десятки и сотни), то в результате под
мешивания незначительных количеств свежего раствора общая его 
масса в аппарате остается малопересыщенной. Это приводит к не
большой скорости образования зародышей, но зато обеспечивает 
получение сравнительно крупных кристаллов (до 1,5—2,0 мм). 

В барботажных кристаллизаторах (рис. 3.16) раствор охлаж
дается воздухом, проходящим через горячую суспензию в виде 
всплывающих пузырей. Холодный воздух, подаваемый в нижнюю 
часть центральной циркуляционной трубы, одновременно осуществ
ляет общую циркуляцию раствора. В таких аппаратах отсутствуют 

I Конденсат I Конденсат 
Рис. 3.17. Вальцевый кристаллизатор: 

/ — корыто с паровой р у б а ш к о й ; 2 — слой кристаллов ; 3 — б а р а б а н ; 
4— водяная р у б а ш к а ; 5 — н о ж . 

охлаждающие поверхности, на которых возможно было бы отложе
ние слоя кристаллизующегося вещества. 

Способность образовывать инкрустации на охлаждаемой по
верхности в некоторых конструкциях, например в вальцевых кри
сталлизаторах (рис. 3.17), используется как положительный фак
тор. Медленно вращающийся барабан погружен в раствор, подле
жащий кристаллизации. Барабан охлаждается изнутри водой или 
каким-либо другим хладагентом. На наружной поверхности, выхо
дящей из раствора, силами вязкого трения удерживается пленка 
раствора, которая и кристаллизуется за счет охлаждения стенки 
барабана и частичного самоиспарения растворителя в окружаю
щую среду. Эффективность работы вальцевого кристаллизатора 
в значительной степени зависит от вязкости раствора, определяю
щей толщину кристаллизующейся пленки. Недостаток такого спо
соба состоит в том, что при срезании осадка ножом кристалличе
ский продукт измельчается и часто принимает форму чешуек. 
Кроме того, посторонние примеси, имеющиеся в исходном рас
творе, обычно оказываются включенными в продукт. 

Широко распространены вакуум-кристаллизаторы, в которых 
процесс кристаллизации происходит в основном вследствие охлаж
дения раствора при его интенсивном самоиспарении под понижен-
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Суспензия канализацию 

Рис. 3.18. Вакуум-кристаллизационная установка с предваритель
ным сжатием сокового пара: 

1 — к р и с т а л л и з а т о р ; 2 — м е ш а л к а ; 3 — пароструйный э ж е к т о р ; 4 — конденсатор 
смешения; 5—паровой э ж е к т о р ; 6— конденсаторы паровых э ж е к т о р о в ; 

7 — г и д р а в л и ч е с к и й з а т в о р . 

Пар 
1 • • — - " " r n — — - — г 

Воздух* пар * J * 3 I 

Конденсат 

Рис 3.19. Многокорпусная вакуум-кристаллизационная установка: 
1 — корпуса установки; 2- • поверхностные конденсаторы; 3 — пароструйные насосы; 

4 — барометрический к о н д е н с а т о р . 



Соковый пор 

НИМ давлением. Вакуум-кристаллизация эффективна для веществ, 
растворимость которых относительно медленно уменьшается при 
понижении температуры. Теплота кристаллизации в данном слу
чае не отводится охлаждающей средой, а используется на выпа
ривание растворителя. Поскольку вскипание раствора происходит 
в объеме, а не на стенке, то инкрустаций значительно меньше, чем 
при подводе тепла через стенку. Вакуум-кристаллизаторы обычно 

используются в крупнотоннажных произ
водствах, например при получении мине
ральных удобрений. Они сравнительно 
просты по конструкции и часто не имеют 
движущихся частей. Отсутствие тепло-
передающих поверхностей и движущихся 
элементов позволяет по мере необходи
мости облицовывать вакуум-кристалли
заторы химически стойкими материалами 
(специальные сплавы, керамика, резина, 
эмаль и т. д.). Основной недостаток этого 
способа — малый размер получающихся 
кристаллов (0,1—0,15 мм), что затрудня
ет последующий процесс фильтрования. 

Принципиальная схема вакуум-кри
сталлизационной установки с предвари
тельным сжатием сокового пара приве
дена на рис. 3.18. Сжатие сокового 
пара предпринимают для понижения 
температуры кристаллизации в аппара
те, поскольку обычно вода не обеспечи
вает достаточно низкую температуру в 
барометрическом конденсаторе, которая 
соответствовала бы желаемой темпера
туре кристаллизации. Циркуляция рас
твора может быть как естественной, так 
и : принудительной, осуществляемой при 
помощи циркуляционных насосов. В неко
торых случаях предусматривается клас
сификация выгружаемых кристаллов, на

пример способом, аналогичным представленному на рис. 3.15. 
Пароэжекционный блок, состоящий из эжекторов и конденсаторов 
смешения, служит для эвакуации воздуха, выделяющегося из ис
ходного раствора, воды и проникающего в установку через возмож
ные неплотности соединений. 

Пример многокорпусной установки для кристаллизации пред
ставлен на рис. 3.19. В каждом из корпусов-кристаллизаторов под
держивается различное разрежение, возрастающее от первого ап
парата к последующему по ходу раствора. Раствор охлаждается 
за счет самоиспарения в первом корпусе, откуда суспензия, содер
жащая некоторое количество кристаллов, самотеком переходит во 
второй аппарат с большим значением вакуума, где вновь охлаж-

Суспензия-

Рис. 3.20. Выпарной аппа
рат с выносной нагрева
тельной камерой и сборни

ком кристаллов: 
/ — н а г р е в а т е л ь н а я к а м е р а ; 2, 
4 — циркуляционные трубы; 3—се
паратор ; 5 — сборник кристаллов . 
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дается вследствие дополнительного самоиспарения, и т. д. При пе
реходе в последующий корпус кристаллизация происходит в основ
ном за счет роста кристаллов, которые образовались в предыду
щем аппарате. Это приводит к получению крупных кристаллов. 
Охлаждающаяся вода подается противотоком и нагревается за 
счет теплоты конденсации соковых паров. 

Для изотермической кристаллизации применяются выпарные 
аппараты, в которых интенсивность теплоотдачи несколько сни
жена для того, чтобы уменьшить отложение солей на внутренних 
поверхностях греющих, труб. С той же целью стараются организо
вать по возможности более интенсивную циркуляцию кипящего 
раствора. В качестве примера на рис. 3.20 показана конструкция 
кристаллизатора с естественной циркуляцией. Аппараты имеют 
выносную греющую камеру и паровой обогрев. 
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Г Л А В А 4 

АДСОРБЦИЯ 

Адсорбцией называют процесс избирательного поглощения га
зов, паров или жидкостей поверхностью твердых тел-адсорбентов. 

Адсорбционные методы применяются для глубокой осушки при
родных газов, воздуха, газовых потоков в каталитических процес
сах, а также в неорганическом и основном органическом синтезах 
для получения исходных компонентов высокой степени чистоты и 
в других производствах. Особенно эффективно использование ад
сорбции для очистки вентиляционных выбросов от вредных или 
ценных компонентов. 

Следует отметить, что в широком смысле к сорбционным про
цессам относят физическую адсорбцию, абсорбцию, капиллярную 
конденсацию, хемосорбцию и химическую адсорбцию. В общем 
случае эти явления могут быть совместными. Так, например, в про
цессах поглощения адсорбентами, имеющими поры разных разме
ров (микро- и переходные), физическая адсорбция часто сопро
вождается капиллярной конденсацией. 

Физические процессы — адсорбция, абсорбция и капиллярная 
конденсация — обратимы, хемосорбция и химическая адсорбция 
необратимы. 

В дальнейшем ограничимся рассмотрением процесса физиче
ской адсорбции газов и паров, который вследствие своей обрати
мости, т. е. возможности регенерации адсорбентов, широко приме
няется в промышленной практике. 

Структурные частицы (атомы или молекулы), образующие 
твердое тело, связаны между собой силами взаимодействия. Эти 
силы уравновешивают друг друга внутри твердого тела, тогда как 
частицы, находящиеся на поверхности тела, не испытывают значи
тельного воздействия со стороны частиц внешней среды. Резуль
тирующая сила, действующая со стороны внутренних частиц на 
расположенные на поверхности частицы, направлена внутрь тела. 
Это обусловливает тенденцию твердого тела к сокращению внеш
ней поверхности или существование значительного поверхностного 
натяжения. 

Молекула газа, адсорбированная твердым телом, насыщает не
которую часть неуравновешенных поверхностных сил и таким об
разом понижает поверхностное натяжение. Поэтому все адсорб
ционные процессы самопроизвольны и приводят к уменьшению 
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свободной энергии АЁ системы. Поскольку изменение энтальпии 
д/ = АЕ -f TAS, а величины АЕ и AS — отрицательны, то и AT < 0; 
следовательно, все адсорбционные процессы экзотермичны. 

Теория и практика адсорбционных процессов развивались та
ким образом, что широкому изучению в первую очередь подверга
лись равновесные соотношения между количествами целевого ком
понента в среде и адсорбенте, а также структурные особенности 
различных адсорбентов, определяющие количество поглощаемого 
вещества. Соответствующий материал обстоятельно изложен в ра
ботах [1—3]. 

Вопросы кинетики процесса адсорбции начали интенсивно изу
чаться лишь в последнее время и исследованы еще далеко не пол
ностью. 

4.1. ОСОБЕННОСТИ СТРУКТУРЫ АДСОРБЕНТОВ 

Независимо от химической природы адсорбенты разделяются 
на пористые и непористые. Пористые адсорбенты содержат поры 
различной разновидности, и их рассматривают как дисперсные си
стемы, в которых дисперсионной средой является твердое тело 
[2, 3]. При непористых,.макропористых и переходнопористых адсор
бентах процесс адсорбции паров происходит с образованием после
довательных адсорбционных слоев. Поэтому величина поверхности 
таких пор имеет четкий физический смысл. 

Эффективные радиусы наиболее крупных пор адсорбентов — 
макропор превышают 0,2-10~6 м, удельная их поверхность состав
ляет (0,5 —• 2) • 103 м2/кг. В основном они служат для транспорти
ровки вещества к более мелким порам. Эффективные радиусы пе
реходных пор находятся в пределах 1,5-10 9 — 2 - Ю - 6 м, удельная 
поверхность составляет (10 -f- 400) • 103 м2/кг. На ней последова
тельно протекают моно- и полимолекулярная адсорбция и капил
лярная конденсация. 

Эффективные радиусы микропор (г < 1,5-Ю - 9 м) соизмеримы . 
с размерами адсорбируемых молекул. Они заполняются целевым 
компонентом объемно (поскольку во всем их объеме существует 
адсорбционное поле) и играют определяющую роль в процессе 
адсорбции. Поэтому основной характеристикой микропористого 
адсорбента является объем микропор единицы его массы, который 
обычно не превышает 0 ,5-Ю - 3 м3/кг, а не удельная поверхность. 

Наибольшее применение в промышленности нашли активные 
угли, силикагели, алюмогели и синтетические цеолиты. 

Активные угли характеризуются полидисперсной пористой 
структурой и полимодальным распределением пор по размерам. 
Используются такие угли главным образом для разделения смесей 
с низкомолекулярными компонентами, для поглощения легких бен
зиновых фракций. Применяются они чаще всего в виде зерен ци
линдрической формы диаметром (2 Ч- 3) • Ю - 3 м, длиной (4 -т- 6) • 
•10 3 м. 

Силикагели и алюмогели допускают возможность регулирова
ния их пористой структуры в зависимости от условий получения: 
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мелкопористый силикагель содержит поры радиусом около 
1,5-Ю - 9м, крупнопористый — порядка 5-10~ 9м. Силикагели слабо 
поглощают пары неполярных веществ (углеводородов нормального 
строения и циклических) и хорошо — пары полярных веществ 
(воды, метилового спирта). Используются силикагели в основном 
для осушки газов и жидкостей. 

Алюмогели по сорбционным свойствам близки к силикагелям. 
Наиболее мелкопористые адсорбенты — синтетические цеолиты 

(молекулярные сита). Они представляют собой пористые кри
сталлы, алюмосиликатный каркас которых состоит из тетраэдров 
SiOi 4 и A10J. Отрицательный заряд в А10~ компенсируется катио
нами Na и Са. Образуемая промежутками между структурными 
элементами кристаллов первичная пористая структура является 
неизменной характеристикой каждого типа цеолита. Для цеолита 
типа А характерно соединение четырех тетраэдров, типа X — соеди
нение шести тетраэдров, которые связаны между собой через кис
лород. Размеры входных окон, образованных кислородными мо
стиками, определяют доступность внутренних полостей цеолитов 
для адсорбирующихся молекул. Таким образом, цеолиты обладают 
селективными свойствами. Заменой вида катионов можно изменять 
размеры окон. Поры цеолитов типов А и X представляют собой 
почти сферические полости диаметром соответственно 1,14-Ю - 9 и 
1,19-Ю - 9 м с размерами входных окон около 0 ,5-Ю - 9 и 9 - Ю - 9 м. 
Цеолиты, являясь из-за наличия атомов кислорода полярными ад
сорбентами, энергично адсорбируют электрически несимметричные 
молекулы (Н 2 0 , СОа)и молекулы органических веществ с крат
ными связями (этилен, ацетилен и т. д.) [4]. 

4.2. РАВНОВЕСНЫЕ СООТНОШЕНИЯ 

Адсорбционное равновесие характеризуется связью между кон
центрациями целевого компонента в адсорбенте (а*) и в окружаю
щей среде (с или Р) и температурой. В общем виде такая связь 
может быть записана следующим образом: 

f (.с, а*, Г) = 0 

Для изотермической адсорбции 

а* = а(с)г; а* = / (с)г; а* = а{р/р')т 

Эти соотношения называют уравнениями изотерм адсорбции. 
Изотермы, полученные экспериментально, могут иметь разнооб

разную форму (рис. 4.1), что обусловливается различными приро
дой адсорбционных сил, величиной удельной поверхности адсор
бента, объемом микропор, химическими и физическими свойствами 
адсорбируемых молекул и т. д. Насыщение адсорбента увеличи
вается с повышением давления и уменьшается с повышением тем
пературы. При высоких температурах изотерма, отвечает линей
ному закону Генри: 

А'=*ГС (4.1) 

где Г — константа Генри. 
172 

При более низких температурах закон Генри применим лишь 
для малых парциальных давлений. В области средних концентра
ций изотерма может быть описана эмпирической зависимостью 
Фрейндлиха: 

а* = Вс1/п 

причем П > 1, а коэффициент В уменьшается с увеличением тем
пературы. 

Уравнение изотермы Лэнгмюра, применимое для мономолеку
лярной адсорбции, имеет вид: 

(4.2) 
1 +ЬР-

где А0 — предельная величина адсорбции, достигаемая при 
PIP* — 1; Ъ — коэффициент, зависящий от температуры. 

Рис. 4.1. Различные типы 
изотерм сорбции: 

/ — р е з к о в ы п у к л а я ; 2 — практи
чески линейная; 3— в ы п у к л а я ; 

4 — S-образная ; 5 — в о г н у т а я . 

Рис. 4.2. Аффинные 
характеристические 

кривые. 

Эксперименты подтверждают применимость уравнения (4.2) 
в области малых насыщений, а для плохосорбирующихся газов и 
в области средних насыщений. Описываемая этим уравнением изо
терма имеет вид / (рис. 4.1). Брунауэром, Эмметом и Теллером 
получено уравнение (уравнение БЭТ), вывод которого основан на 
предположении о полимолекулярном характере адсорбции. При 
условии отсутствия капиллярной конденсации получено уравнение 
вида: * 

Р 1 , (С-\)Р 
V (Р* - Р) VMC VMCP* 

(4.3) 

Здесь V — объем адсорбированного вещества единицей массы 
сорбента; Vm — объем адсорбированного вещества единицей 
массы сорбента, когда вся поверхность покрыта монослоем; 

— 0 j ; EI — теплота адсорбции в первом слое; 
ЕО — теплота конденсации. 
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Величина С определяет вид изотермы. При Ё\ > Ё0 изотерма 
имеет вид 4, при Е\ < Е0 — вид 5 (рис. 4.1), 

Опыт показывает, что теория БЭТ лучше описывает изотермы 
в средних областях pip* = 0,35 ~ 0,5, когда капиллярная конден
сация еще не сказывается. При pip* <С 0,35 опытные данные лучше 
описываются уравнением Поляни — Лондона, полученным на ос
нове потенциальной теории. Согласно этой теории, связь между 
адсорбционным потенциалом 6 (работой, совершаемой адсорбцион
ными силами при перенесении молекулы газа из бесконечности 
в данную точку поля) и объемом адсорбционного пространства W 
называется характеристической кривой: 

Q = F(W) (4.4) 

При допущении независимости потенциала от температуры ха
рактеристическая функция (4.4) будет одинаковой для всех темпе
ратур, при которых может проводиться процесс адсорбции. В этом 
случае по экспериментально полученной изотерме при одном зна
чении температуры возможно вычислить изотермы для других тем
ператур для той же системы. 

Если отношение адсорбционных потенциалов (ординат харак
теристической кривой) постоянно во всем интервале изменения 
адсорбционных объемов (рис. 4.2), то такие кривые называют аф
финными, а само отношение — коэффициентом аффинности (|3). 
Зная изотерму адсорбции для какоголибо вещества, выбранного 
в качестве стандартного, и коэффициент аффинности, можно по
строить изотерму для данного вещества при любой температуре. 

Дальнейшее развитие потенциальная теория получила в рабо
тах Дубинина [3] — теория объемного заполнения. Согласно этой 
теории, во всем объеме микропор имеется адсорбционное поле 
(поля противоположных стенок перекрываются), поэтому изотерма 
адсорбции должна учитывать структуру адсорбента. Для микропо
ристых углей со средним радиусом пор (2,5 Ч6) • 10~9 м уравне
ние изотермы, называемое уравнением Дубинина — £адушкевича, 
имеет вид: 

( ВТ2 о*\ 
W = i r „ e x p (   ^  l g ^ J (4.5) 

t 
где W, W0 — заполненный и предельный объемы адсорбционного 
пространства; р — коэффициент аффинности; B=.(2,3R/E)2—харак
теристика пористой структуры; R — газовая постоянная; Е — ха
рактеристическая энергия сорбции. 

Уравнение (4.5) хорошо согласуется с опытными данными 
в широкой области относительных заполнений у = W/WQ при зна
чениях В = (0,6 Ч 1) • Ю6 с  1 . 

Дубининым и Астаховым [5—7] проведено теоретическое и экс
периментальное исследование равновесных соотношений и предло
жено новое обобщенное уравнение изотермы адсорбции: 

Y = = e X p [  ( J  ) n ] (4.6) 
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Здесь А—дифференциальная мольная теплота сорбции: 

A = RT in 
(4.7) 

DA 
DA 

Статистический анализ показывает, что п характеризует меру 
упорядоченности молекул в адсорбированном состоянии. Можно 
предположить, что эта константа связана с числом потерянных сте
пеней свободы у адсорбированных молекул [7, 8]. 

Как показали эксперименты, п близко к целому числу и ме
няется от 1 до 6 в зависимости от физикохимической природы 
адсорбента (например, длямикропористых углей п — 2). Таким 
образом, уравнение (4.5) получается 
из соотношения (4.6) после подста
новки в него п = 2. 

В дегидратированных цеолитах на
ряду с вандерваальсовыми (диспер
сионными) силами действуют электро
статические силы, обусловленные на
личием катионов, на которых адсор
бируются молекулы с неравномерным 
распределением электронной плотно
сти (например, диполи или сильно по
ляризованные молекулы). Такое на
ложение приводит к возрастанию 
энергии адсорбции, и изотерма ста
новится значительно более крутой в 
области низких давлений по сравне
нию с изотермой активных углей. Наличие двух видов взаимодей
ствия приводит к уравнению [7] 

0 

Рис. 4.3. Дифференциальные 
кривые адсорбции цеолитами: 
1 — небольшие молекулы; 2 —сравни

тельно большие м о л е к у л ы . 

в  в и [ " ( т ) / ] + в м [  Ш и ] (4.8) 

в котором первое слагаемое учитывает дисперсионные силы, а вто
рое— электростатические. Здесь a0i — предельная адсорбция в ре
зультате объемного заполнения оставшегося после адсорбции на 
катионах пространства; а02 — предельная адсорбция в результате 
заполнения полостей при адсорбции на катионах; Еэ, Ел — харак
теристические энергии для электростатического и дисперсионного 
взаимодействий; / = 2ч3; m = 3 Ч6. 

При адсорбции на цеолитах, имеющих большое число катионов 
и большие полости, сравнительно небольших молекул (вода) вклад 
второго слагаемого невелик и им можно пренебречь (рис. 4.3, кри
вая 1). При адсорбции небольших молекул цеолитами с малым 
числом катионов тоже можно считать, что происходит объемное 
заполнение пор. Чем крупнее молекулы, тем больше вклад второго 
слагаемого, так как, блокируя активные центры, крупные моле
кулы занимают большую долю пространства полости и тем мень
ший объем остается для заполнения под действием дисперсионных 
сил (рис. 4.3, кривая 2), 
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Эти исследования показывают, что новые уравнения изотерм 
адсорбции, основанные на энергетическом анализе, имеют обоб
щенный характер и учитывают физикохимические свойства си
стемы сорбент—сорбтив.

Как уже указывалось, капиллярная конденсация происходит 
потому, что давление насыщенного пара над вогнутым мениском 
(цилиндрическим или сферическим) меньше, чем над плоской по
верхностью, что имеет место в переходных порах. Поскольку дав
ление над цилиндрической поверхностью больше, чем над сфери
ческой, имеющей тот же радиус, то процесс адсорбции в некотором 
интервале давлений не будет обратимым — адсорбционная ветвь 
изотермы не совпадает с десорбционной, т. е. наблюдается гисте
резис. 

Десорбционная ветвь гистерезиса может быть использована для 
определения эффективных радиусов переходных пор [ 1 ] . 

4.3. КИНЕТИКА АДСОРБЦИИ 

Процесс адсорбции складывается из диффузии молекул сорби
руемого вещества к внешней поверхности адсорбента, перемещения 
этих молекул внутрь адсорбента и их конденсации на его внутрен
ней поверхности. Последняя стадия происходит, как показала 
оценка, сделанная Тимофеевым [9], практически мгновенно 
( Ю  8 — Ю  9 с) . 

Внешняя задача массопереноса записывается в виде уравнения 
массоотдачи, содержащего коэффициент массоотдачи |3i и разность 
концентраций целевого компонента в потоке и у наружной поверх
ности зерна. Поскольку экспериментальное определение концен
трации на наружной поверхности затруднительно, численные зна
чения коэффициентов массоотдачи весьма разноречивы. 

Еще сложнее описать внутренний массоперенос, поскольку 
здесь возможны несколько параллельных и взаимосвязанных ме
ханизмов переноса. 

Особенности переноса вещества внутри адсорбентов 

В зависимости от структуры сорбента и условий процесса ад
сорбции механизм переноса сорбируемого вещества может быть 
различным. При адсорбции из потока газаносителя перенос ве.. 
щества путем молекулярной диффузии происходит при радиусе 
пор, большем средней длины свободного пробега молекул (г > Л). 
При обратном соотношении (г < Л) преобладают соударения мо
лекул со стенками пор и происходит эффузионный перенос веще
ств_а (кнудсеновская диффузия). Возможен перенос вещества 
вследствие миграции молекул по поверхности пор, а также пере
мещение конденсированного вещества под действием капилляр
ных сил. 

Рассмотрим подробнее эффект поверхностной диффузии, 

17§ 

Исследования показали повышенную скорость течения через 
пористую перегородку адсорбирующихся газов по сравнению с не
адсорбирующимися, что и было объяснено дополнительным пере
носом вещества в адсорбированной фазе за счет миграции молекул 
по поверхности пор [9]. 

Диффузионный поток по поверхности выражается соотноше
нием: 

/п =  A i g r a d a (4.9) 

Переходя к градиенту концентрации в газовой фазе внутри 
пор, полагая равновесие между газовой и адсорбционной фазами 
и используя уравнение изотермы, получаем: _ 

/n =  / V ' ( e ) | f (4.10) 

где f'(c) = da*/dc (в дальнейшем верхний индекс у а опустим). 
Поскольку f'(c) с повышением температуры уменьшается, то 

понижается и скорость поверхностной диффузии. Поток целевого 
компонента складывается из потоков в газовой фазе внутри поры 
и по поверхности поры [9]: 

,_,г + ( п__ 0 г(, + <Ш£>)|£. ,„„ 
где Dr, Dn — коэффициенты диффузии соответственно в газовой 
и адсорбционной фазах. 

При линейной изотерме адсорбции 

. '   * ( ' ' «12> 
Поле концентраций в порах адсорбента описывается уравне

нием одномерной нестационарной диффузии 

которое при линейной изотерме адсорбции будет иметь вид: 
дс _ РГ + РПГ д2с 
дх~ 1 + Г дх2 

или 

(4.14) 

где D3 = Dr
]~^D

]?I>— эквивалентный коэффициент диффузии. 

Так как обычно Г 1,'то 
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Здесь 
D'=.Dr + Dar ( 4 . 1 7 ) 

При DBr/Dr^$>l—основное значение для переноса имеет по
верхностная диффузия. 

Распределение адсорбтива в зерне 

В предыдущих главах были рассмотрены различные виды пе
реноса вещества в пористых материалах. В большинстве случаев 
скорость изотермического переноса зависит от градиента концен
трации (давления), поэтому при любом виде переноса скорость 
процесса формально может быть выражена уравнением диффузии 
(1.65), но с некоторым эффективным значением коэффициента 
переноса. / 

При адсорбции индивидуальных веществ (в отсутствие газа-но
сителя) скорость процесса определяется лишь величиной внутри-
диффузионного сопротивления. Вследствие этого решения диффе
ренциальных уравнений диффузии могут быть использованы для 
определения коэффициентов внутренней диффузии. При адсорбции 
из потока газа-носителя характер изменения концентрации на по
верхности зерна, а также скорость адсорбции зависят и от внеш-
недиффузионного сопротивления, что в конечном счете учиты
вается наличием в решении критерия Био. 

Рассмотрим некоторые решения дифференциальных уравнений 
нестационарной диффузии для процесса адсорбции [9]. 

Адсорбция индивидуальных веществ. Ц и л и н д р к о н е ч н о й 
д л и н ы . 1. Целевой компонент диффундирует через один из тор
цов (боковая поверхность и второй торец не участвуют в массооб-
мене). Дифференциальное уравнение для этого случая: 

Полагая, что в каждой точке пространства равновесие между 
газовой и адсорбционной фазами устанавливается мгновенно, мож
но а исключить из уравнения (4.18) согласно уравнению (4.1). 
Тогда дифференциальное уравнение диффузии примет вид (1.65) 
или (4.15). Решение этого уравнения с условиями однозначности 

с\х=0 = св; С | т = 0 = 0; - | L | = 0 ( 4 . 1 9 ) 

после усреднения концентрации в газовой фазе в порах зерна и 
замене относительной концентрации на величину относительной 
адсорбции, что возможно, поскольку уравнение (4.18) записано 
для линейной изотермы адсорбции, имеет вид: 

у=if = 1 - i ? Е ехр [-{2п - 1 )2 тF o] (4-20> 
п—\ 

Здесь Fo = Dgx/L2; а* = а(с0). Значения у = f(Fo) табулиро
ваны [9]. 

2. Зерно сорбента в форме цилиндра радиуса R и длиной L, 
вначале свободное от вещества, помещено в среду с постоянной 
концентрацией с0. Уравнение диффузии для этого случая: 

дс / я 2 г 

Их ~ Лдг2 + г дг + дг2 ) 
( 4 . 2 1 ) 

где г —радиус; г — координата вдоль оси цилиндра. 
Начальные и граничные условия: 

о 1 Т = Л 
= 0; с | , = r=R • 

дс_ 
дг • 0 ; 

дс 
дг 2 = 0 

= 0 ( 4 . 2 2 ) 

В результате решения уравнения (4.21) для линейной изотермы 
адсорбции степень отработки зерна во времени выразится следую
щим соотношением: 

1 

П2 ^(2т- \)' 
- ехр + (2т- 1 ) 2 J I 2 F O )] ( 4 . 2 3 ) 

где цп-—корни функции Бесселя первого рода n-го порядка (p,i = 
= 2,405; |i 2 = 5,520 и т. д.). 

З е р н о с ф е р и ч е с к о й ф о р м ы . Диффузия в однородное 
сферическое тело описывается известным уравнением 

дх 
с условиями однозначности: 

С \r=R = С°' с 

Решение имеет вид: 

1т=о • 
дс 
дг = 0 

Y=1-7?Zi-exp(-• ra2n2Fo) 

( 4 . 2 5 ) 

( 4 . 2 6 ) 

где Fo = D,x/R2. 
Интересно сравнить кривые распределения концентраций в зер

нах сорбента для изотерм различного типа (в частности, для вы
пуклой и линейной) с целью выявления характера границы между 
отработанной и неотработанной частью зерна. Такой анализ при
водится в работе [9] при рассмотрении сорбции пара вещества ци
линдром большой длины из мелкопористого активного угля. При
нимается, что перенос осуществляется путем молекулярной диф
фузии в газовой фазе и имеет место внутрипоровое равновесие. 
Диффузия происходит только через один из торцов. На рис. 4.4 
приведены зависимости распределения количества адсорбирован
ного вещества в зерне, найденные из кривых распределения кон
центраций, полученных в результате поинтервального решения 
уравнения вида (4.15) для всей изотермы, после замены концен
трации с на а по уравнению Генри (4.1) и по уравнению Дуби
нина— Радушкевича (4.5), 
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ш с ^  при линейной изотерме граница Между 
ZltT HT И н е о т Р а б о т а ™ ° й частями зерна" размыта при вы
пуклой  обозначена отчетливо. Резкость границы зависит от кру
тизны изотермы, т е . от величины структурной константы В урав
нения (4.5) и коэффициента аффинности. По рис. 4.5 можно сде
лать вывод, что чем меньше В, тем четче граница между отрабо
танной и неотработанной частями зерна, а при 5 = 0,4  10Г б с~' 
происходит довольно четкая послойная отработка зерна' [9] 

Рис. 4.4. Кривые распределения Рис. 4.5. Кривые распреде
сорбированного вещества по глу ления сорбированного ве

бине зерна: щества по глубине зерна 
1 — при выпуклой изотерме адсорбции; при адсорбции на углях 
*  п Р и линейной изотерме адсорбции, с различным значением кон

станты В при т = 25 мин: 
/  0 , 4 • 1 0 _ 6 ; 2  0 , 8 • 1 0 ~ б ; 

; 3 — 1 , 3 • I 0 ~ S . 

Адсорбция из потока газаносителя. Условия однозначности к 
уравнению (4.24) для зерна сферической формы: 

дс , 
(4.27) 

1 т = 0 = 0; D4L дг + Р. (с 0  с) = 0; , , 
r=R дг \г 

= 0 

Решение уравнения (4.24) с условиями (4.27) после усредне
ния концентрации и замены ее на величину адсорбции имеет вид: 

оо 
т15>.р(й£) 

(4.28) 

Здесь Вп — коэффициенты, определяемые из уравнения 

д .  6 B i 2 

а цп — корни характеристического уравнения: [ее» 

1 Bi где Bi = faR/D'. 
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Послойная отработка адсорбента 

Рассмотрим теперь предельный случай послойной отработки 
адсорбента, когда оказывается возможным получить простые ки
нетические соотношения между степенью насыщения зерен адсор
бента и временем адсорбции. 

Адсорбционная техника располагает рядом адсорбентов (на
пример, синтетическими цеолитами), которые имеют значительную 
удерживающую способность по отношению к тому или иному це
левому компоненту при незначительных концентрациях его в окру
жающей газовой фазе. Изотерма адсорбции для таких веществ 
имеет весьма выпуклую форму (рис. 4.6, сплошная линия 1), и 
предельное насыщение адсорбента практически наступает уже при 
весьма малых концентрациях целевого ком
понента в газовой фазе сц. Если Сц много 
меньше концентраций, обычно встречаю
щихся в промышленной практике, то с не
значительной ошибкой можно полагать, что 
изотерма имеет прямоугольный вид. Физи
чески это означает, что отдельные участки 
массива адсорбента сразу же приобре
тают концентрацию насыщения, как только 
в газовой фазе, заполняющей простран
ство пор, концентрация станет отличной от 
нуля. 

Сделанное предположение относительно 
формы изотермы адсорбции приводит к 
простой схеме послойного заполнения мас
сива адсорбента, где определяющую кине
тическую роль играет поле концентраций 
в газовой фазе насыщенного слоя, что под
тверждено экспериментально в работе [10]. 

Кинетическим сопротивлением переносу вещества из газовой 
фазы к фронту сорбции является сопротивление отработанного 
насыщенного слоя. 

Предполагая процесс переноса целевого компонента в насы
щенном слое протекающим согласно закону Фика, получаем поток 
через любое сечение отработанной зоны: 

/ = — £>' grad с 

где D' — коэффициент диффузии целевого компонента через слой 
пористого насыщенного сорбента; с —текущая концентрация це
левого компонента в газовой фазе, заполняющей поры сорбента. 

Рассмотрим случай постоянной во времени концентрации це
левого компонента в окружающей газовой среденосителе. При 
этом будем полагать, что скорость движения газа достаточно ве
лика, чтобы можно было пренебречь сопротивлением внешней диф
фузии. Тем самым считаем, что концентрации адсорбтива в газе 
и на наружной границе адсорбента одинаковы. 

о 
Рис. 4.6. Изотерма ад

сорбции: 
1 — д е й с т в и т е л ь н а я и з о т е р м а 
д л я х о р о ш о а д с о р б и р у ю 
щ и х с я в е щ е с т в ; 2—идеали
з и р о в а н н а я п р е д е л ь н а я изо

т е р м а ; 
с н — к о н ц е н т р а ц и я н а ч а л а 
п р е д е л ь н о г о н а с ы щ е н и я сор

бента . 
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Для плоского адсорбирующего массива сказанное формули
руется в виде однородного уравнения диффузии (отработанный 
слой не поглощает более целевой компонент) с соответствующими 
граничными условиями: 

дс <Э2с 
- f a ^ 0 -faT при т > 0 ; 0 < х < £ ( т ) 

С\Х=0 =  со> с | х = 0 = 0; с = 0: D' дс 
дх = а 

дх ' 

(4.29) 

Задача (4.29) содержит подвижную границу I, закон движения 
которой является функцией искомого решения. Подобного рода 
задачи, как правило, могут быть решены до конца лишь путем 
удачного выбора частного интеграла, удовлетворяющего условию 
на подвижной границе. Для системы (4.29) таким интегралом мо
жет служить следующее выражение: 

с = А + в erf (гУдч ) 
Z 

где А и В — постоянные; erf z = - ~ J exp (— х2) d% — функция 
тт 0 

Лапласа. 
После определения коэффициентов А и В из граничных усло

вий решением системы (4.29) будет: 
~ „ X 

с = с0 
1 

2 •y/D't 

e r f — Е ± = 

2 УД' 
(4.30) 

Здесь величина - ~ = - — КЙ определяется как корень транс

цендентного соотношения 

У я  2  * = е х Р (  ^ 2 > 
с0 erf К 

Постоянство коэффициента В требует соблюдения условия 
I = РО Ут, что дает закон движения фронта сорбции. 

Соотношение (4.30) позволяет решить задачу о нестационар
ных полях концентрации сорбтива в отработанной части сорбента. 

Простым дифференцированием по х теперь нетрудно найти по
ток вещества через любое сечение отработанного слоя, в том числе 
и через наружную поверхность материала: 

У /У/ я 
дх У т erf /С 0 

Для дальнейшего существенно оценить различие в потоках ад
сорбтива через поверхности х = 0 и х = | . Выяснено, что поток 
на поверхность всегда больше потока, подходящего к фронту сорб

ции, так как избыток вещества расходуется на повышение кон
центрации адсорбтива в газовой фазе отработанного слоя [10]. Во 
многих практически важных случаях можно без заметной ошибки 
пользоваться квазистационарным приближением, считая движение 
фронта сорбции настолько медленным, что в каждый текущий мо
мент времени профиль концентрации в отработанном слое сор
бента соответствует стационарному профилю для данного мгно
венного положения фронта сорбции. Степень точности квазиста
ционарного допущения является функцией только отношения а/с 0 

и не зависит от коэффициента диффузии D'. 
Промышленные сорбенты, как правило, имеют округлое или 

цилиндрическое зернение. В таких случаях оценку следует прово
дить для соответствующей формы зерна. Однако трудности в под
боре частных интегралов для диффузионного уравнения в сфери
ческих и цилиндрических координатах, удовлетворяющих краевому 
условию на движущейся границе, вряд ли делают это целесооб
разным. Поэтому здесь ограничимся приведенной выше оценкой 
для плоского случая и будем полагать, что при достаточно боль
ших значениях а/с0 в сферических и цилиндрических зернах также 
возможны квазистационарные приближения. 

Стационарные концентрационные кривые в сферических и ци
линдрических зернах описываются уравнениями, не содержащими 
времени в качестве независимой переменной [10]: 
сферическое зерно 

цилиндрическое зерно 

г д е радиус сферического зерна; г —текущий радиус; х — глу
бина отработки, отсчитываемая от наружной поверхности.. 

Формулы (4.31) и (4.32) соответствуют случаю, когда перед 
адсорбцией сорбент свободен от целевого компонента. 

Положение фронта сорбции х может быть связано с текущим 
временем отработки приравниванием количества целевого компо
нента, поглощенного элементарным слоем dx, количеству, диффун
дирующему через отработанный слой за время dx. Для сферы 

(R — х) a dx = c0D' — dx 

что после интегрирования при х | х = 0 = 0 дает искомую зависи
мость: 

X = J*L(VL-VL) (4.зз) 
х D'c0 \ 2 3 ) 

где У = XLR. 
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Время полной отработки зерна (у = 1 ) 
aR 

Тт=№ЧГ <434> 
Для цилиндра 

(R-x)adx = — ^ — D X 
In 

что после интегрирования при х\х=0 — 0 дает: 

_ аЯ2 

В данном случае полная отработка понимается в смысле на
сыщения концентрацией а всего объема зерна. Вследствие спра
ведливого для практики неравенства а > с0 остаточным количе
ством целевого компонента, поступающим в зерно после насыще
ния всей твердой фазы и выравнивающим поле концентраций так, 
же и в газовой фазе, пренебрегаем. 

Для плоской задачи аналогичные преобразования дают [8]: 
aR2 , aR2 

В работе [10] показано, что при малых у разница в кривизне 
ограничивающих тонкий отработанный слой поверхностей незна
чительна и времена отработки для зерен разной формы достаточно 
близки. 

Заканчивая рассмотрение внутридиффузионной кинетики ад
сорбции, следует отметить, что так или иначе все работы, посвя
щенные попыткам получения кинетических соотношений для ча
стиц адсорбентов, основаны на предположении о проникновении 
целевого компонента внутрь частиц лишь за счет диффузии в не
подвижной газовой фазе, заполняющей внутренний объем пор. 
Кроме того, всегда предполагается равновесие между количеством 
вещества, адсорбированного на стенке поры (и отнесенного к объ
ему адсорбента), и концентрацией целевого компонента в газовой 
фазе, заполняющей объем поры. Процесс всегда полагается изо
термическим. 

Определение коэффициентов внутренней диффузии 

Решения дифференциальных уравнений нестационарной диф
фузии, предполагавшие значения коэффициентов диффузии по
стоянными, используются для экспериментального их определения. 
Рассмотрим некоторые из них, специфические для процесса ад
сорбции [9]. 

1 Для упрощения здесь не учитываются дополнительные потоки целевого 
компонента через плоские основания цилиндрических зерен конечной длины. 
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. 1. При нестационарных методах используются решения уравне* 
нйя (4.15), полученные для зерен различной формы [см. уравне
ния (4.20), (4.23), (4.26)] для линейной изотермы адсорбции. 
Оценка показывает, что при у ̂  0,5 можно ограничиться первыми 
членами рядов. 

Тогда для адсорбции торцевой поверхностью цилиндрического 
зерна конечной длины уравнение (4.20) можно записать следую
щим образом: 

. Y=l_JLexP(4Fo) (4.38) 

где Fo = D3R/L2. 

Если, например, принять у = 0,5, то формула для определения 
коэффициента диффузии будет иметь вид: 

D = 1 ,96—^— (4.39) 

Использование этого метода требует массоизоляции боковой 
поверхности и одного из торцов цилиндра. Более удобным яв
ляется метод, использующий зерна с открытой поверхностью (без 
герметизирующей оболочки). Так, для сферического зерна при 
у = 0,5 из уравнения (4.26) следует: . 

D = 0 , 3 0 8  ^  (4.40) 

Коэффициент диффузии может быть вычислен и для мелко
кристаллических сорбентов (порошков) [9]. 

2. Метод определения коэффициента диффузии по времени за
паздывания [9] основан на применении асимптотического решения 
уравнения нестационарного процесса диффузии (4.15) при допол
нительных условиях 

С | т = 0 = 0; a=L = 0; с | *=о = с 0 (4.4.1) 

Концентрация в любом сечении стержня длиной L: 
о о 

J L = ±Z± + — У 1=^Г ехр [  « W F o ] sin N N { L ~ X ) (4.42) 

Количество целевого компонента, унесенного со стороны х = L 
от начала процесса до момента времени т: 

HD.(§L/' <143> 
о 

Здесь градиент концентрации у наружной поверхности адсор
бента вычисляется исходя из соотношения: 

дс _£о •ĵl + 2 ̂  (  1)" ехр (  « 2 J i 2 Fo) J (4.44) 
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После интегрирования в правой части уравнения (4.43) имеем: 

° » С О Г 2 L 2 Ь , Я !РО\ „ 4л 2 РО №FO' 

'Я 
(4.45) 

Зависимость G от т, рассчитанная по уравнению (4.45), дана 
на рис. 4.7, из которого следует, что, начиная с некоторого мо
мента т/, скорость проникновения целевого компонента через стер
жень становится практически постоянной; это характерно для ста
ционарного процесса. 

Для больших т уравнение (4.45) примет вид: 

G = 
DsE0 Г 2 1 2 ( 1 

• + (4.46) 

Ряд сходится, и его сумма равна я 2/12. Тогда 

6Л. 
a- D* c«(r

 1 2 Л (4.47) 

Уравнение (4.47) линейное. Отрезок, отсекаемый прямой на 
оси абсцисс (при G = 0), выражает время запаздывания наступ

ления стационарного состояния: 

6£> 
^ з а п : (4.48) 

Рис. 4.7. Определение време
мени запаздывания т з а п . 

Из уравнения (4.48) можно опре* 
делить D3. Чтобы увеличить точность 
измерений, опыты проводят не с един
ственным зерном адсорбента, а с груп
пой зерен одного размера (при этом 
усредняется возможная неоднород
ность внутренних свойств зерен). 

Часто оказывается удобным про
водить эксперименты со слоем тол

щиной в одно зерно адсорбента. При этом .можно считать концен
трацию целевого компонента в газовой фазе равной среднему 
арифметическому значению с ~ 0 , 5 ( с 0 + с), где с0 и с —концен
трации в непрерывно подаваемом газе до и после слоя адсор
бента. 

Экспериментальные исследования позволили выявить влияние 
температуры, пористости и степени заполнения на величину ко
эффициента внутренней диффузии. Было найдено, что он сильно 
убывает с понижением температуры. Это можно объяснить воз
растанием коэффициента Генри и уменьшением D'/(l+r). 

Характер изменения коэффициента диффузии D3 с заполнением 
показан на рис. 4.8. Коэффициенты диффузии бутана были опре
делены при — 10°С в двух спрессованных из силикагеля стержнях 

с пористостью 0,52 (кривая /) и 0,72 (кривая 2) различными ме
тодами, давшими практически совпадающие результаты. Влияние 
пористости на D3 связано с характером взаимосвязи и распреде
лением пор по размерам. Понижение D3 с заполнением (рис. 4.8, 
кривая 2) можно объяснить наличием такого типа связей пор, 
когда широкие поры соединяются друг с другом через поры малых 
размеров, заполняющихся в процессе адсорбции. При этом обра
зуются «пробки» для диффундирующего газа, что и приводит к 
снижению его проницаемости. Последующее возрастание D3, по
видимому, происходит за счет перемещения капиллярносконден
сированного вещества [9]. 

12 

то 

30 

V 0  

? 10 

OR, МОЛЬ/КГ 
4,0 1,0 2,0 6 W 

А, МОЛЬ/КГ 

Рис. 4.8. Сопоставление величин D3, найденных различными методами, при 
адсорбции бутана силикагелем: 

значения пористости силикагеля: / — 0,52; 2 — 0,72. 

При предельном случае послойной отработки сферического ад
сорбента слоем в одно зерно и линейном изменении градиента 
концентрации внутри зерна получено уравнение кинетики про
цесса [9]: * 

а 0 р • 2R {у + ^[4Т^(^\-у + ~ (4-49) 

г д е р —плотность сорбента; Я —радиус зерна; w — скорость по
тока, рассчитанная на полное сечение аппарата. 

Относительная концентрация в газовой фазе за слоем связана 
с относительной глубиной отработки зерен у соотношением: 

и 
у + Т1(\-уУ 

(4.60) 

Параметр П равен 

П : 
4Д' (1  Е ) 

wR (4.61) 

где 8 — порозность слоя, 
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Кинетические кривые, рассчитанные по уравнению (4.50) при 
различных значениях параметра П, приведены на рис. 4.9. С целью 
определения D' в опытах со слоем в одно зерно непрерывно фик
сируется концентрация целевого компонента в газе за слоем ад
сорбента. Полученная кинетическая кривая. с(т) наносится на 
рис. 4.9. По условию лучшего совпадения экспериментальной и тео

ретической кривых находят коэф
фициент диффузии, соответствую
щий модели послойной отработки 
адсорбента. 

При послойной отработке зер
на до у = 0,6 0,7 величина ад
сорбции пропорциональна У т. 
В этом случае удобнее опреде
лять D' из зависимости у — л/х 
[9]. 

Рис. 4.9. Кривые нарастания концен
трации пара за слоем зерен при раз

личных значениях П: 
1 — 0,1; 2 — 0 , 3 ; 3 — 0,5; 4—1,0; 5—2,0 ; 5—5,0 . 

4.4. КИНЕТИКА ДЕСОРБЦИИ 

Процесс десорбции может 
проводиться двумя методами. 
Первый состоит в обдуве запол

ненного целевым компонентом адсорбента потоком десорбирую
щего газа (обычно перегретого или насыщенного водяного пара), 
не содержащего целевого компонента. 

Процесс десорбции связан с поглощением тепла и не может 
быть строго изотермичен, но для медленно протекающего процесса, 
осуществляемого большим количеством десорбирующего газа, по
глощаемое тепло значительно меньше, чем тепловая емкость 
десорбирующего агента, и система практически не охлаждается. 

Второй метод основан на ускорении десорбции с повышением 
температуры адсорбента. В этом случае математическое описание 
усложняется в связи с необходимостью учета процесса нагрева 
сорбента во времени. Метод будет рассмотрен в следующей главе. 

Процесс десорбции заключается в отрыве молекул от поверх
ности пор сорбента, диффузии этих молекул внутри зерна к его 
наружной поверхности и диффузии с поверхности зерна в поток. 

Собственно процесс десорбции связан с необходимостью за
траты энергии для преодоления адсорбционных сил, причем время 
испарения молекул зависит от активности адсорбирующих центров 
на поверхности адсорбента. 

Дифференциальные уравнения внутренней диффузии для про
цесса изотермической десорбции имеют тот же вид, что и для ад
сорбции, но начальные условия здесь будут иными. В качестве 
примера рассмотрим процесс десорбции из зерна сорбента сфери
ческой формы, насыщенного до состояния, равновесного с кон
центрацией с0. Зерно помещено в поток перегретого пара, имею
щий постоянную скорость и не содержащий целевого компо
нента [9]. 
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Дифференциальное уравнение диффузии, записанное для ли
нейной изотермы, имеет вид: 

<Эс / <Э2с 2 дс \ 
Ж~ Лдг2 + г дг) (4.52) 

Начальные и граничные условия 

дс 
с 1т=0 — с ° ' Е>э дг 

дс 
(4.53) 

Решение уравнения и последующее усреднение концентрации 
с заменой на величину адсорбции у будет иметь вид: 

Здесь 

Y = £ вп ехр (  ( 4 F o ) 
п = 1 

(4.54) 

Вп-
6Bi 

tfCtf + B l ' - B i ) 

a [in — корни характеристического уравнения 

tg м = 1  Bi 

Поскольку Da = D'l(l + Г), а коэффициент Генри зависит от 
природы вещества, то количество десорбированного вещества 
(1 — у) при одинаковом т боль у 
ше для плохо адсорбирующихся 
веществ и меньше для хорошо 
адсорбирующихся. Коэффициент 
Генри уменьшается с повыше
нием температуры, вследствие 
чего скорость десорбции при этом 
также повышается. Данное об
стоятельство используется в про
цессах регенерации адсорбентов. 

Интересно сопоставить рас
пределение сорбированного целе
вого компонента в зернах сорбен
та при десорбции, например в 
случае выпуклой изотермы, по
добно тому, как это было сде
лано для процесса адсорбции (см. стр. 180). Соответствующие кри
вые распределения количества адсорбированного вещества при де
сорбции приведены на рис. 4.10 [9], из которого следует, что остаю
щееся количество вещества более или менее равномерно распре
делено по всей массе зерна, т. е. при десорбции адсорбированное 
вещество удаляется равномерно по всей глубине зерна. 

Рис. 4.10. Распределение количества 
сорбированного вещества в зерне при 

десорбции: 
значения г (в мин): / — 0,05; 2—0,25 ; 3 — 2,0; 

4-3,0. 
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4.5. МЕТОДЫ РАСЧЕТА АДСОРБЦИОННЫХ 
И ДЕСОРБЦИОННЫХ ПРОЦЕССОВ 

Процессы адсорбции и десорбции обычно осуществляют в плот
ных неподвижных и псевдоожиженных слоях в аппаратах перио
дического действия и в плотных движущихся и псевдоожиженных 
слоях в аппаратах непрерывного действия. 

Для расчета необходимо иметь кинетические зависимости, свя
зывающие продолжительность реального процесса с величиной ад
сорбции. 

Плотный неподвижный слой 

Работа слоя в периодическом режиме описывается закономер
ностями отработки слоя во времени. 

Анализ большого экспериментального материала позволил 
сформулировать физическую модель кинетики адсорбции в непо
движном слое — модель фронтальной отработки адсорбента. При 
непрерывном подводе адсорбируемого вещества с газом его кон
центрация в первых слоях адсорбента со временем возрастает и 
достигает практически состояния насыщения, интенсивность про
цесса адсорбции в них снижается вследствие отработки зерен ад
сорбента и газ с достаточно высокой концентрацией целевого ком
понента достигает следующих слоев. Таким образом, концентрация 
целевого компонента при прохождении участка работающего 
слоя — зоны массопередачи — резко понижается. Эта зона пере
мещается вдоль всего слоя адсорбента во времени, оставляя за 
собой отработанные, практически не сорбирующие участки слоя. 
Зона массопередачи имеет конечную длину Нш. 

В начале процесса адсорбции вследствие его конечной скоро
сти (из-за наличия диффузионного сопротивления) форма кон
центрационной кривой для начального участка слоя непрерывно 
меняется до тех пор, пока его первый элементарный слой не станет 
практически насыщенным. С момента насыщения первого слоя 
условия образования последующих концентрационных кривых мо
гут оставаться тождественными, и в этом случае концентрацион
ная кривая перемещается с постоянной скоростью вдоль слоя ад
сорбента (режим параллельного переноса). В реальных процессах 
режим параллельного переноса концентрационных кривых не все
гда имеет место по причинам сорбционного и несорбционного ха
рактера, о чем будет сказано ниже. 

Момент выхода из слоя точки концентрационной кривой с ор
динатой, равной предельно допустимой (проскоковой) концентра
ции, соответствует концу времени защитного действия слоя адсор
бента. Начиная с этого момента концентрация целевого компонен
та на выходе из слоя будет непрерывно повышаться и достигнет 
через некоторое время исходного значения. Измеряя концентра
цию вещества в газе на выходе из слоя во времени, получают так 
называемую выходную кривую (рис. 4 . 1 1 ) , которую используют, 
в частности, для определения длины зоны массопередачи Нш. 
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Зависимость между временем защитного действия слоя (вре
менем достижения за слоем допустимой концентрации) и высотой 
описывается известным уравнением Шилова [ 1 1 , 12] : 

Х з = кН -т0 = к(Н - К) (4.55) 

где х0 = кН — время потери защитного действия слоя вследствие 
конечной скорости адсорбции; h — величина, характеризующая не
использованную емкость сорбента в единицах высоты слоя. 

Первое слагаемое правой части уравнения (4.55) представляет 
собой время защитного действия слоя при бесконечно большой 
скорости адсорбции и предельно выпуклой изотерме адсорбции. 
В этом случае в каждый рассматриваемый момент времени сорб
ция происходит в бесконечно тонком 
слое, а после его полного насыщения [до-
стижения а*(с 0 )] — в следующем элемен
тарном слое. Момент проскока наступает 
после полного насыщения последнего 
элементарного слоя. Тогда для слоя вы
сотой Н при постоянной концентрации 
поступающего газа уравнение материаль
ного баланса запишется следующим об
разом: 

7,0 

0,5 

0 

c0Vx3 = cc'FH 

откуда 

ш 
у///) 

*з 

Т3 = 
a*F 
Vcn 

•Н = кН (4.56) Рис. 4.11. Выходная кривая. 

Коэффициент к в уравнении (4.56) представляет собой время 
защитного действия слоя адсорбента высотой в 1 м при бесконечно 
большой скорости адсорбции. 

Длина зоны массопередачи (зоны градиента) Ни связана с ве
личиной h соотношением: 

f = h/Hu (4.57) 

где f — фактор симметричности концентрационной кривой — отно
шение площади над выходной кривой к площади прямоугольника, 
в который она вписана (в среднем / = 0,5 и колеблется от 0,3 
до 0,65). 

Тогда уравнение (4.55) можно записать в виде: 

^ = /c(tf-tfJ) (4.58) 

Время Ат, соответствующее нарастанию концентрации от ск 

До с0: 
^x = х* - Х з = кНм (4.59) 

Из соотношений (4.58) и (4.-59) получим; 

fr IT х* — х3 

" и ~ x*/ + T3(l-f) 
(4.60) 
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При исследовании адсорбции следует рассматривать равновес
ный и неравновесный режимы. Изучение процесса сорбции при 
равновесном режиме позволяет выявить влияние статических фак
торов— вида изотермы, а при неравновесном режиме (случай бо
лее сложный) — влияние кинетических факторов. 

Исходная система уравнений должна включать уравнение ба
ланса вещества, уравнение изотермы адсорбции (при описании 
равновесного процесса) или уравнение кинетики отработки одного 
зерна (при описании неравновесного процесса), а также началь
ные и граничные условия. 

Уравнение баланса вещества обычно записывают, приняв ряд 
упрощающих допущений: несжимаемость подвижной фазы, од
номерное движение потока со средней скоростью w. Введение ко
эффициента продольной диффузии D* позволяет учесть эффекты 
продольного переноса статистической природы. Таким образом, 
уравнение баланса вещества имеет следующий вид: 

дс , да . дс _.2 д2с ,.„,, 

Уравнение кинетики: 

~ = П> ( С а) (4.62) 

Для описания.экспериментальных данных по интегральной ки
нетике адсорбции индивидуальным зерном почти всегда исполь
зуется аппроксимационное соотношение: 

! £  = Р „ [ с  с * ( а ) ] (4.63) 

Здесь ро — коэффициент массопереноса, связанный с коэффи
циентами внешнего Pi и внутреннего 02 массообмена зависи
мостью: 

 5  =  Б  +  Б " + — Г (4.64) 
Ро Pi Рг w2 

Величина fb оценивается соотношением [ 1 2 ] : 

где d — размер частиц; D' — коэффициент внутренней диффузии. 
При равновесном режиме процесса уравнение кинетики (4.62) 

заменяют уравнением изотермы. 
Начальные и граничные условия для случая первоначально чи

стого адсорбента: 
с | т = = 0 = 0; а | т = 0 = 0 (4.65) 

с 1 о < х < х ( = ф ( * ) ; а = f (с) = / (ф (л:)] (4.66) 
с \х<=0 ~ со'> a l j t = o = = a * ( П Р И равновесной адсорбции) или 

а = а (т) (при неравновесной адсорбции) (4.67) 
= 0  (4.68) 
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Условие (4.66) означает, что в начальный момент в слое 
имеется заданное распределение сорбируемого вещества, характе
ризующееся функциями с = у(х) и а = f(с) = f[у(х)] согласно 
изотерме адсорбции в пределах начальной зоны х0. Условие (4.67) 
показывает, что концентрация в газовой фазе при входе в слой 
в течение процесса поддерживается постоянной и концентрация 
адсорбента в лобовом сечении аппарата является равновесной со
гласно изотерме адсорбции. Условие (4.68) означает, что в слое 
адсорбента бесконечной высоты всегда на какомто уровне целе
вого компонента не будет. 

Рассмотрим некоторые решения макрокинетических задач при 
. адсорбции. 

Равновесный режим адсорбции. О т с у т с т в и е п р о д о л ь н ы х 
э ф ф е к т о в . Уравнение (4.61) в этом случае будет иметь вид: 

d± + J>L + w * L = 0 (4.69) 
дг дх дх 

или 

дх т 1 + Г (с) дх 
Обозначив 

получим: 
1 + Г (с) 

(4.71) 

дх 1 с дх 

Для линейной изотермы 

д с + ^  ^ = 0 (4.72) 

c 0 + a * ( c 0 ) 1 + Г 
(4.73) 

Здесь wc — некоторая переменная величина, имеющая размер
ность скорости и зависящая от концентрации с. Физический смысл 
этой величины будет рассмотрен позднее. 

Введем новую переменную, удовлетворяющую уравнению 
(4.70): 

2 = X — WCX 

Используем условия (4.66) —(4.68): при т = 0 z = х и, если 
с = ф(х), то c = (f(z). Решением задачи в неявном виде (так 
как wc зависит от переменной с), будет: 

с == ф (х — wcx) (4.74) 

где ф — непрерывно дифференцируемая функция, характеризую
щая начальное распределение вещества в аппарате. 

Уравнение (4.74) можно записать в явном виде относительно 
переменной х: 

x = —(c) + wct (4.75) 
Ф 
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Зависимость (4.75) является уравнением движения концентра
ционных точек фронта сорбции и при известном виде функции ф 
позволяет рассчитать распределение сорбируемого вещества вдоль 
слоя адсорбента для различных моментов времени. Величина wc 

представляет собой скорость перемещения вдоль слоя сорбента 
заданной концентрации с. Все точки фронта движутся со скоро
стью, меньшей, чем скорость газа. 

При т = 0 зависимость х — -^(с) дает начальное распределе
ние вещества, выраженное через обратную функцию от с = ц(х). 

Выражение (4.71) называют соотношением Викке. Оно показы
вает влияние вида изотермы на характер перемещения вдоль слоя 
адсорбента концентрационных точек. 

Рис. 4.12. Макрокииетика равновесной адсорбции одного вещества: 
о — п р и выпуклой и з о т е р м е ; б —при вогнутой и з о т е р м е ; в — п р и линейной и з о т е р м е ; 

г — при выпуклой и з о т е р м е и действии продольных э ф ф е к т о в . 

При равновесном режиме адсорбции и отсутствии продольной 
диффузии при выпуклой изотерме, согласно соотношению (4.71), 
концентрационные точки с большей концентрацией будут дви
гаться быстрее, чем точки с меньшей концентрацией [f (с) умень
шается с увеличением концентрации]. Поэтому произойдет сжатие 
фронта, и он перейдет во фронт с прямым обрывом концентрации 
с 0 («ступенькой»), который будет двигаться с постоянной ско
ростью в режиме параллельного переноса (рис. 4.12, а ) . 

При вогнутой изотерме точки с меньшей концентрацией будут 
перемещаться быстрее, а точки с большей концентрацией — мед
леннее [f'(с) увеличивается с возрастанием концентрации], т.е. бу
дет происходить прогрессирующее размытие фронта (рис. 4.12,6"). 

При линейной изотерме имеет место режим параллельного пе
реноса, поскольку f'(c) = r — постоянная величина. Возникшее 
случайно размытие фронта сохраняется (рис. 4.12, в ) . Скорость 
движения концентрационных точек будет выражаться уравне
нием (4.73), 
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Н а л и ч и е , п р о д о л ь н ы х э ф ф е к т о в . Процесс описывается 
уравнениями (4.61) и изотермы. Исключив из уравнения (4.61) 
через изотерму сорбции переменную а, получим: 

дс дс д2с 
— + <*>с — = Dap-^2 ( 4 J 6 ) 

где АпР = • 
Зависимость (4.76) является уравнением в частных производ

ных второго порядка параболического типа, общее решение кото
рого не найдено. 

При выпуклой изотерме в противоположных направлениях дей
ствуют два фактора — фактор размытия фронта и фактор его сжа
тия. Поэтому на некоторой асимптотической стадии (при т - * о о ) 
должно произойти взаимное уравновешивание этих факторов и 
установиться движение стационарного фронта, перемещающегося 
с постоянной скоростью в режиме параллельного переноса. 

Таким образом, при выпуклой изотерме и наличии продольных 
эффектов в слое адсорбента наблюдаются две области: формиро
вания стационарного фронта и его параллельного переноса 
(рис. 4.12,г). 

При линейной изотерме адсорбции фактор сжатия адсорбцион
ного фронта отсутствует, поэтому размытие будет прогрессировать 
пропорционально Ут. Только одна концентрационная точка 
с/с0 = 0,5 будет двигаться с постоянной скоростью, и для нее спра
ведливо соотношение Викке (4.71). 

Размытие фронта концентраций, вызванное вогнутостью изо
термы, пропорционально т, а продольные эффекты приводят к раз
мытию пропорционально д / т . Следовательно, вогнутость изотермы 
еще больше влияет на размытие концентрационного фронта [13]. 

С целью оценки влияния эффектов продольного переноса в 
работе [14] проанализировано распределение поглощаемого веще
ства в неподвижном слое при х = xjw. Из зависимостей (4.61) 
и (4.63) при различных условиях получены выражения, опреде
ляющие начальное распределение концентрации сорбируемого ве
щества по длине неподвижного слоя. Установлено, что в реальных 
диапазонах изменения D* и р 0 влияние продольных эффектов на 
проскоковую концентрацию ск учитывается соотношением: 

•ск-с*(ан) , 2 $0х 

где ан — начальное значение величины адсорбции. 
Сопоставление рассчитанных значений с к с опытными дан

ными по адсорбции паров бензола микропористыми активными 
углями показало, что на начальной стадии процесса р 0 == Рь 
Относительный вклад продольных эффектов увеличивается при 
возрастании скорости адсорбции и уменьшении скорости потока. 
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Найдено, что в случае адсорбции из газового потока р 0 при нали
чии продольных эффектов снижается на 5—15%. Разработана ма
тематическая модель макрокинетического процесса адсорбции при 
большой начальной концентрации поглощаемого компонента и 
установлено, что формирование режима параллельного переноса 
при наличии продольной диффузии возможно^ не только при вы
пуклой изотерме, но и при линейной и даже при вогнутой изотер
мах. Предложены формулы для расчета асимптотической стадии 
фронтального процесса, которые удовлетворительно согласуются 
с экспериментальными данными [14, 15]. 

Неравновесный режим адсорбции. Скорость процесса адсорб
ции в неравновесных условиях зависит от кинетических факторов. 

О т с у т с т в и е п р о д о л ь н ы х э ф ф е к т о в . Процесс описы
вается дифференциальными уравнениями (4.62) и (4.69). В каче
стве начальных и граничных условий используются соотношения 
(4.66), (4.67) и (4.68). Для асимптотической стадии в верхних 
слоях адсорбента наступает равновесие: а(х) —*а*, поэтому гра
ничные условия (4.67) и (4.68) должны быть заменены асимпто
тическими граничными условиями [13]: 

с1*=0, т->ос = Со; с\х + 1Х> = 0; а|х=0, т-*оо = а*; а 1.^ = 0 (4.77} 

Решения зависят от вида изотермы. Например, для выпуклой 
изотермы, поскольку кинетические факторы и продольное переме
шивание приводят к размытию фронта, а фактор выпуклости изо
термы— к его сжатию, на асимптотической стадии произойдет об
разование стационарного фронта. Для этой стадии граничными 
условиями будут соотношения (4.77). 

После введения переменной z = х — wcx граничные условия 
(4.77) примут вид: 

1т>°о, z-> —оо 
_ с о = с съ а •О-оо, 2 > — о о _ о о = а*(со); -с\. . = 0; : 0 (4.78) 

При отсутствии продольного перемешивания (D* = 0) с вве
дением переменной z уразнения (4.69) и (4.62) преобразуются из 
уравнений в частных производных в обыкновенные дифферен
циальные: 

d a " (4.79) 
dc , dc • wc -j \- w —z w dz .' ~ dz ""c dz 

da 
- И с _ = ф ( С ; a) 

= 0 

(4.80) 

После интегрирования уравнения (4.79) по г и определения 
постоянной интегрирования исходя из условий (4.78) получим: 

(да — wc)c — wra = 0 (4.81) 

Отсюда скорость движения стационарного фронта wc: 

, с + а 
(4.82) 
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Однако эта же скорость равна: 

т т ^ (4-83) 

Выражение (4.83) получено после подстановки в уравнение 
(4.81) концентрации вещества согласно условию (4.78). 

Из уравнений (4.82) и (4.83) получается соотношение, харак
теризующее распределение вещества между газовой фазой и ад
сорбентом в стационарном фронте, которое не зависит от вида 
кинетики: 

с а а . . 
— = — г или с = » - = - (4.84) с о а Г 

В случае линейной изотермы при D* = 0 фронт сорбируемого 
вещества расширяется пропорционально л/т. Среди точек фронта 
имеется одна, перемещающаяся с постоянной скоростью, — точка 
половинной концентрации у — 0,5. 

При вогнутой изотерме адсорбции можно пренебречь кинетиче
скими факторами размытия фронта, и тогда для асимптотической 
стадии процесса применимо соотношение Викке. 

Н а л и ч и е п р о д о л ь н ы х э ф ф е к т о в . Так как кинетические 
факторы и продольное перемешивание, действуют в направлении 
размытия фронта, то и в этом случае наличие выпуклости изо
термы приведет к образованию стационарного фоонта на асимпто
тической стадии процесса. Исходными дифференциальными урав
нениями будут (4.61) и (4.62), а граничными условиями 

с 1*=о. т^оо = «о: в 1*_о. « . « = «»*:  с 1*-*.» = ° : a U ° ° = ° ( 4 - 8 5 ) 

Анализ задачи для вогнутой и линейной изотерм при наличии 
продольных эффектов в случае неравновесного процесса адсорб
ции значительно усложняется и требует дальнейших исследова
ний [13]. 

Движущийся слой 

Непрерывные процессы адсорбции и десорбции могут осуществ
ляться в аппаратах с движущимся слоем (рис. 4.13). При этом 
адсорбент со скоростью v движется навстречу потоку газа, имею
щему скорость w. Процесс описывается следующей системой диф
ференциальных уравнений [16, 17]: 

d c . + w ^ - = $a[c-c*(a)]+D* д Ч 

" ™ * * * > ( 4 , 6 ) 

Поскольку аппараты с движущимся слоем предназначены для. 
длительной непрерывной работы, то наибольший интерес пред
ставляет анализ стационарных режимов, когда дс/дх—0 и 
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да/дх = 0. В этом случае система (4.86) принимает вид: 

(4.87) 
v -Jfjr= Ро [с -с* (а)] 

Граничные условия: 

wc0 = wc |ft_0 — D* 
dc 

~dh 
h=0 

а | А = я = 0; D* 
dc 
dh 

(4.88) 
ft=3 

Первое граничное условие записано для нижнего сечения ап
парата и означает, что через единицу площади поперечного сече
ния подается количество адсорбата wc0, которое при h = 0 пере
носится регулярным потоком wc\h=0 и продольным переносом 

rfc . Второе граничное условие за-D* 
dh ft = 0 

dh 

\v,c0 \aK 

писано для верхнего сечения аппарата. 
Для линейных изотерм, а также ад

сорбции сорбентом, содержащим сорби
руемое вещество, получены аналитические 
решения при D* — 0 и D* ф 0. Задача 
(4.86) — (4.88) — двухточечная гранич
ная, и получить ее решение для нелиней
ных изотерм пока не удалось. Разработа
ны [18] методы макрокинетического рас
чета адсорбции в движущемся слое с 
использованием метода Рунге — Кутта 
для интегрирования записанной выше си
стемы уравнений с применением ЭВМ. 
Авторы [18] определяли недостающие 
условия на границе методом последова
тельных приближений, причем в качестве 

первого приближения использовали аналитические решения, полу
ченные для линейных изотерм. Эти методы позволяют проводить 
расчеты изотермических процессов с использованием различных 
математических моделей — при D* = 0 и D* Ф 0, р 0 = const, р 0 = 
= f (-^г) (для любых изотерм, в том числе и для изотерм, задан
ных в виде таблиц). При расчете по модели с переменным коэффи
циентом массообмена вводилась функция: 

Рис. 4.13. Схема противо-
точного движения плотного 
слоя адсорбента и газа-но

сителя. 

е(у) = - Лу) 

где 

Ро = 
Ук — Ун 

• К 

J Р(Y) аУ (4.89) 

198 

Теми же исследователями разработан метод, позволяющий рас
считывать высоту слоя адсорбента, на которой обеспечивается за
данная степень очистки парогазового потока. 

Еще одним примером исследования процесса адсорбции с по
мощью ЭВМ является работа [19], в которой авторы при изучении 
процесса адсорбции (осушки А1 20 3 воздухом) успешно использо
вали метод математического моделирования. Проверка предло
женной математической модели дала удовлетворительные ре
зультаты. 

Рис. 4.14. Зависимость выходной концентрации (а) и величины 
адсорбции (б) от линейной скорости движения адсорбента v и 

длины адсорбера с движущимся слоем Н: 
1 ~ Н = 0 , 2 1 (короткий слой) ; 2 — Я = / ; 3 — Н = 51 (длинный слой) . 

Для стационарного процесса адсорбции в движущемся слое 
адсорбента и пренебрежимо малой продольной диффузии система 
(4.87) будет иметь вид: 

dc 
~dh 

da 
~~dh : ро [с - с* (а)] (4.90) 

Следовательно, зависимость между концентрациями а и с вдоль 
слоя и на его границах линейная, т. е. 

wc + va = wc0 + vaK = wcK + va„ = const (4.91) 

Здесь значения c 0 и а н заданы, а с к и ак определяются в ре
зультате интегрирования второго из равенств (4.87) по высоте 
слоя Н с учетом соотношений (4.88). Для линейной изотермы при 
условии а н = 0 (вначале чистый адсорбент) получим [20]: 

с к 1 — (wc/w) 
Со 

Гс0 

ехр {[1 — (wc/w)] H/l} — (wjw) 
wc ехр {[1 — (wc/w)] H/l} — 1 
w ехр {[1 — (wc/w)] H/l} — (wc/w) 

(4.92) 

(4.93) 

где / = ш/Ро — высота единицы переноса; wc = w/r — скорость 
движения концентрационного фронта. 

На рис. 4.14 приведены серии графиков этих зависимостей, из 
которых следует, что для снижения проскока ск/с0 в адсорбере 
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с движущимся слоем линейная скорость продвижения адсорбен
та v должна быть в несколько раз больше скорости продвижения 
концентрационных точек ш с и поэтому необходимо увеличивать 
высоту слоя до Н та 5 /. Естественно, что степень отработки будет 
больше для высокого слоя, но с увеличением скорости продвиже
ния адсорбента она уменьшится. 

Рассмотрим адсорбцию в движущемся слое при прямоугольной 
изотерме адсорбции (послойная отработка зерна) [21]. Баланс для 
части аппарата по произвольному сечению слоя при у \с=с = О 
дает связь концентрации целевого компонента и степени отработки 
сорбента на любой высоте слоя: 

w (с — с к ) = vay (4.94) 

Для сферических зерен у = 1—(1 — у)3. Целевой компонент, 
прошедший через отработанную зону частиц сорбента за время 
dx = — (1 — в), идет на углубление насыщенной зоны внутри 
зерна: 

D' • 4nR R ~ Х с — (1 - е) = 4я (R - xf a dx (4.95) 
х и , 

После исключения из равенств (4.94) и (4.95) концентрации с, 
разделения переменных и интегрирования при условии у\н=н = О 
имеем: 

fe2 + fe(l - у ) + (1 - У) 2 

/У ( 1 — е) (. 3 « 3 — (1 — у)* ^ ek . (k* + k + \)l(k - l ) 2 

1 Г , 2-k , 2(\-y)~k-[) 
угг Larctg -узт" a r c t g vr* JI (4.96) 

где k = ̂ J WCK 

av 
Соотношения (4.94) и (4.96) позволяют полностью решить за

дачу. Если в выражение (4.96) подставить h = О, то получим за
висимость между конечной степенью отработки yR и необходимой 
высотой движущегося слоя сорбента Я , при которой она будет 
достигнута. В качестве примера на рис. 4.15 показаны результаты 
расчетов по уравнениям (4.94) и (4.96) при некоторых конкретных 
значениях исходных величин [21]. 

Аналогичная задача для сорбента цилиндрического зернения 
приводит к следующему кинетическому равенству, связывающему 
глубину отработки сорбента и высоту движущегося слоя, на ко
торой эта отработка достигается: 

и и I wR* f (1 - У ) 1 п ( 1 - g ) , f J (4-97) 
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Значения интеграла в уравнении (4.97) при различных вели
чинах k, полученные графическим интегрированием, приведены на 
рис. 4.16. Условие h — 0 и в этом случае позволяет установить 
связь между ук и Н. Распределение концентрации целевого ком
понента по высоте движущегося слоя дается прежним балансо
вым равенством (4.94), в котором для цилиндрических зерен у = 
= i - ( i - y ) 2 -

В работе [21], откуда взяты приведенные выше соотношения 
для послойной отработки адсорбента, приводится численная 

У Г 
0,4 -I 0,3 

0,6 

0,4 

0,2 

Рис. 4.15. Значения степени отработки сфе
рических зерен (Y, у) И концентрации ад-
сорбтива с в газе-носителе по высоте дви

жущегося вниз адсорбента: 
/ — степень и относительная глубина о т р а б о т к и : 

2 — концентрация в г а з е ; 
« = 1 0 - 3 м; D ' = 2,3 • Ю - " 
8 = 0 , 5 ; с„ = 5,2 • Ю - 3 к г /м 3 ; 

' 2 / с ; » = 0 , 5 м 3 / ( м 2 • с ) ; 
С „ = 0,2 • ' " - 3 кг/м 

V = 0 , 8 

Рис. 4.16. Зависимость 
значения интеграла / 
в уравнении (4.97) от 
параметра k и отно
сительной глубины от
работки у зерна ци
линдрической формы: 
значения k: 1—1,005; 
2 — 1,02; 3 — 1,05; 4 — 1,1. 

оценка достоверности квазистационарного приближения, приня
того при анализе нестационарных задач адсорбции. 

Расчет аппаратов с движущимся слоем адсорбента может быть 
выполнен с помощью общего уравнения массопередачи по анало
гии с расчетом диффузионных процессов (ректификация, абсорб
ция и т. д.) : 

w dc = [с - с* (a)] dh (4.98) 

Для расчета требуемой высоты или объема слоя адсорбента 
необходимо иметь изотерму адсорбции для данной системы и 
знать коэффициент массообмена при данных условиях проведения 
процесса [22—24]. Уравнение рабочей линии имеет вид: 

С = — а + ( с 0 - ^-ак) (4.99) 
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Высота слоя из уравнения (4.98): 

W d 
\ с-с" (а) = h 

(4.100) 

где h3 = ш/р0 — высота слоя адсорбента, эквивалентная одной еди
нице переноса; тс — общее число единиц переноса. 

Скорость движения слоя адсорбента должна быть в несколько 
раз больше скорости движения фронта адсорбции в неподвижном 
слое в режиме параллельного переноса (см. рис. 4.12), опреде
ляемой по уравнению (4.71). Общее число единиц переноса мо
жет быть вычислено графическим интегрированием либо путем 
построения ступеней изменения концентрации. Число единиц пере

носа, соответствующее ступени изменения 
концентрации: 

Дс 
(4.101) 

50 100 
С-10\кт/ы3 

где Си Ci+\ — концентрации в газе соот
ветственно на выходе"и на входе в эле
мент слоя (ступень). 

Следовательно, общее число единиц 
переноса будет равно: 

Рис. 4.17. Определение числа 
ступеней изменения концен

трации. 

п 
(4.102) 

где п — число ступеней изменения концен
трации, необходимых для проведения дан
ного процесса. 

Величина п может быть определена графически построением 
ступенчатой линии между изотермой адсорбции и рабочей линией 
(рис. 4.17). Ввиду незначительного отличия изотермы от прямой 
линии на малом участке с ш — с, можно принять Лс как среднюю 
арифметическую разность движущих сил на входе и на выходе 
из ступени: 

(ci — с?) + (cr, — cV) 
AC = J L J x> ^ 2 U. (4.103) 

Пример 4.1. Рассчитать адсорбер с движущимся слоем активного угля при 
следующих исходных данных: 

Расход парогазовой смеси V, м 3/с 0,0333 
Концентрация парогазовой смеси, кг/м 3: 

поступающей в адсорбер с0 0,105 
покидающей адсорбер с к 0,0065 

Содержание адсорбируемого компонента в адсорбенте, 
кг/м 3 : 
на входе в адсорбер аа 4 
на выходе из адсорбера ак 30 

Коэффициент массообмена (средний) р0, с 1 4 
Критическая скорость псевдоожижения шКр> м / с . . • 0,312 
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Изотерма адсорбции для Данной системы представлена на рис. 4.1?. 
1. Скорость движения угля в колонне определим из выражения: 

v — 5wc 

где wc = c0w/aK. 
Примем скорость газа в аппарате в 1,5 раза больше критической. Линейная 

скорость парогазовой смеси составит: 
w = 1,5 0,312 = 0,47 м/с 

Тогда 
0,1050,475 

30 = 0,008 м/с 

2. Высоту движущегося слоя можно определить на основе общего метода 
расчета диффузионных аппаратов, т. е. из выражения: 

3. Найдем общее число единиц переноса. По известным значениям с0, а„ 
(точка А) и с к , а н (точка К) строим рабочую линию процесса (рис. 4.17). Впи
сываем ступени изменения концентрации. Для каждой ступени определяем число 
единиц переноса: 

m i = 2 ( c 0  c l ) = = 2(0,105  0,0815) = 

• с о ~ С 2 0,105  0,0503 

2(0,0815  0,053 , . . . 
= " 0 0 8 1 5  0,028 = 1 ' ° 6 5 

2 (0,053  0 , 0 2 8 ) 
т г ~ 0,053  0 , 0 1 1 5 

2 (0,0208  0,0115 
0,028 — 0,0065 1,535 

_ 2 (0,0115  0 , 0 0 6 5 ) 
Ш б _ 0,0115  0 , 0 0 4  1 , d * 

Всего Получается пять ступеней изменения концентрации. Общее число еди
ниц переноса: 

5 

т е = £ т, = 0,905 + 1,065 + 1,205 4 1,535 + 1,335 = 6,045 
2 = 1 

4. Высота слоя активированного угля: 

Н = ~Хг- — 2̂ЁЁ5 — 6,045 = 0,715 м 

SP0 0,785 • 0,32 • 4 
С некоторым запасом можно принять высоту движущегося слоя 0,8 м. 

Рассмотрим влияние основных параметров процесса на харак
тер изменения отдельных составляющих коэффициента Ро. На ки
нетический коэффициент внешнего массообмена Pi влияет гидро
динамический режим движения газа, причем с увеличением Re 
величина Pi растет и, следовательно, диффузионное сопротивле
ние внешнему массопереносу падает (см. гл. 1). От величины 
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адсорбции и концентрации целевого компонента в газе коэффициент Pi практически не зависит. Коэффициент внутреннего массопереноса рг, как показывают результаты многочисленных экспериментов, существенно зависит от величины адсорбции и с ее увеличением резко падает, а доля диффузионного сопротивления внутреннему массопереносу возрастает. Изменение гидродинамической обстановки практически не влияет на р2-. Продольное перемешивание газа в слое, вызванное различными факторами, в значительной степени зависит от гидродинамического режима процесса. Таким образом, коэффициент массопереноса Ро в уравнении (4.63) является величиной переменной. Мгновенные его значения будут различными на разной высоте работающего слоя. Постоянным Во можно считать в тех случаях, когда коэффициент массообмена в твердой фазе Рг принимается независимым от величины адсорбции или в случае процесса, лимитируемого внешним массообменом. 
Задачи кинетики адсорбции обычно рассматривают при известных коэффициентах массопереноса, численные значения которых и зависимость от основных параметров процесса определяют экспериментально. Приведем некоторые способы экспериментального определения коэффициентов массообмена при адсорбции в неподвижном слое, применимые также для движущегося плотного слоя. Количество целевого компонента, перешедшего в единицу времени из газовой фазы в адсорбент на элементе высоты слоя (в пределах зоны массопередачи), равно: 

V dc = В0 [с - с* (a)] dh (4.104) 

Интегрирование уравнения (4.104) в пределах принятой конеч: 

ной зоны массопередачи, характеризуемой изменением с от 0,05с0 до 0,95с0, приводит к выражению [12]: 
Н м 0,95С 0 

T S . M A - \ T Z ^ T ( 4 Л 0 5 ) 

0 0,05 с„ 

Значение интеграла в правой части уравнения (4.105) можно определить графически при наличии рабочей линии процесса и изотермы адсорбции. Принимая независимость р0 в уравнении (4.104) от а и, следовательно, его постоянство по длине работающего слоя, можно определить коэффициент массопереноса [12]: 
0,95с,, 

\ Т^ка) ( 4 Л ° 6 ) 

0,05с 0 

Длина работающего слоя Нм определяется экспериментально по выходным кривым с использованием зависимости (4.60). 
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Метод определения мгновенных коэффициентов массообмена 
по длине работающего слоя с учетом их зависимости от величины 
адсорбции, достигнутой на данном участке работающего слоя, 
предложен в работе [25]. Уравнение (4.63) с этой целью удобно 
использовать в виде: 

Щ.~Ь.[с-с'(а)] _ (4.107) 

где К — da/dc — тангенс угла наклона рабочей линии процесса. 
Скорость изменения концентрации целевого компонента 

дс/дх = tg а определяли для различных участков работающего 
слоя графическим дифференцированием экспериментальных вы
ходных кривых. По найденным значениям дс/дх и соответствую
щим значениям движущей силы процесса с помощью уравнения 
(4.106) вычисляли коэффициенты массообмена Ро для различных 
значений величины адсорбции а. Эксперименты [25] показали, что 
Ро уменьшается с увеличением степени отработки адсорбента. 
Определять по Во коэффициенты массоотдачи pi и Рг предлагается 
графическим дифференцированием выходной кривой с использо
ванием выражений (4.64) и (4.65). Приняв, что коэффициент про
дольной диффузии D* прямо пропорционален скорости газа 

D* = A'w • (4.108) 

а коэффициент внешнего массопереноса зависит от скорости газа 
согласно сотношению 

$l=B'wn (4.109) 

авторы работы [25] на основании полученных^экспериментальных 
данных о зависимости $0 = f(w) предложили^следующее эмпири
ческое уравнение для определения внешнедиффузионного сопро
тивления (пригодное для исследованной ими адсорбции парафи
новых углеводородов нормального строения): 

1 . D* 1 1 

62 ВУ 0 , 6 15,2ш 

Поскольку |3i не зависит от степени-отработки слоя адсорбента, 
то р2 вычисляли по уравнению (4.64): 

1 1 1 Д* , 1 П 

р 
Оказалось, что Ро резко уменьшается с увеличением степени от

работки у- Это же было обнаружено Плановским и др. [26]. 
Экспериментальные данные, полученные при исследовании 

внешнего массообмена в случае адсорбции, как и для других мас-
сообменных процессов, обычно обобщаются в виде зависимости: 

Nu = A Re" (4.112) 

Так, например, использовав опытные данные по кинетике ад
сорбции паров воды на одиночных зернах цеолитов (NaA и NaX 
диаметром 3,3 и 4,2 мм), при значениях скорости потока w — 
= 0,23 4-1,4 м/с, концентрации паров воды с 0 — 1,75-Ю -8 кг/м3 
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и температуре 20 °С, Дубинин и Лезин [16] получили следующие 
соотношения: 

Nu = 0,8! Re 0 ' 4 (5 < Re < 80)-

Nu = 0,695 R e 0 ' 4 6 (80 < Re < 530) (4.113) 

Зависимость Bi от скорости парогазовой смеси получена Мар-
куссеном [27] для степени отработки зерна у = 0,4 (значения Д, 
были заранее определены при Bi—>-оо) в виде соотношения: 

j = 0,85 R e - 0 - 5 (4.114) 

Здесь j = ShSc-° ' 3 3 /Re — фактор Чилтона — Кольборна; Sc — 
критерий Шмидта (или диффузионный критерий Прандтля); S h — 
критерий Шервуда (или диффузионный критерий Нуссельта). 

Для частиц сферической формы Аксельрудом [28] было тео
ретически найдено: 

j = 0,82 R e " 0 , 5 (4.115) 

Из сопоставления этих уравнений следует, что показатели сте
пени при Re близкие. Необходимо отметить, что такая же зависи
мость от Re получена при определении коэффициента внешнего 
массообмена и для других процессов — экстрагирования, раство
рения, сушки, сублимации. 

Как показано в работе [17], значительный разброс данных, по
лученных различными исследователями, объясняется тем, что при 
подсчете коэффициентов массообмена не учитывалось влияние 
продольного перемешивания и в действительности определялся 
некоторый эффективный коэффициент р\,: 

1 I D* 

17 = 17 + -^ <4Л1в> 
В литературе [29] приводится методика определения коэффи

циента массообмена при адсорбции на основе решения задачи 
поглощения газа в слое неподвижного адсорбента при линейной 
изотерме адсорбции. Расчетные уравнения выведены для двух 
случаев: с использованием распределения концентрации целевого 
компонента по высоте слоя в фиксированный момент времени и 
при изменении концентрации вещества во времени для определен
ной высоты слоя при условии пренебрежения продольной диффу
зией. Показана удовлетворительная сходимость опытных и рассчи
танных величин коэффициентов массообмена. 

Псевдоожиженный слой 

Адсорбция в псевдоожиженном (кипящем) слое осуществляется 
как периодически, так и непрерывно — в однокамерных и сек
ционированных (многоступенчатых или многокамерных) аппа
ратах. 

Периодический процесс. При полном перемешивании твердой 
фазы в псевдоожиженном слое средняя величина адсорбции оди-
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накова во всех точках слоя и зависит лишь от времени а = а(х). 
Концентрация целевого компонента с в газе зависит не только от 
времени, но и от расстояния х, пройденного потоком с линейной 
скоростью w вдоль слоя высотой Н. Следовательно, с = с(х,х). 
Скорость процесса адсорбции полагается прямо пропорциональной 
разности с(х,х)—с*(т). Из-за высокой скорости массообмена в 
хорошо перемешиваемом слое концентрация вещества в газе зна
чительно уменьшается уже на малой высоте'—в активной зоне НЯ 

и выше этой зоны практически не отличается от равновесной при 
данной величине адсорбции. Снижение скорости адсорбции в псев
доожиженном слое по мере отработки адсорбента приводит к рас
тягиванию длины активной зоны. 

Математическое описание процесса периодической адсорбции, 
предложенное Тодесом и Лезиным [30, 31], включает уравнение 
изотермы Лэнгмюра, уравнение материального баланса по сорб-
тиву для газовой и твердой фаз (при D* = 0) и соответствующие 
краевые условия. Авторы . приводят соотношения, описывающие 
в неявном виде зависимость величины адсорбции от времени для 
процессов адсорбции и десорбции: 

^ _ ^ - Р 1 п Л - ^ = ( Р + 1 ) ш С о т (4.П7) 

_ i L _ P l n ^ = I+jP^oi ' ( 4 U 8 ) 
а0 а э а0Н 

где р = - ^ _ ; а0 — предельная величина адсорбции; К — коэффи-
циент уравнения Лэнгмюра получен в результате замены р на с 
в уравнении (4.2); a — величина адсорбции в начальный момент 
процесса десорбции или в конце процесса адсорбции. 

Решив уравнение (4.117) относительно т и обозначив 

(a/g 0 ) -Р In [1 - (а/а,)] 
ffl = 75-+1 

получим: 
т = ш - ^ - Я (4.120) 

(4.119) 

Из уравнения (4.119) следует, что при одной и той же проско-
ковой концентрации ск [поскольку ск = с*(ак)] величина co=const 
и не зависит от длины слоя. Поэтому в псевдоожиженном слое 
наблюдается прямая пропорциональность между высотой слоя и 
временем его работы ( т : : Я ) , что нетрудно установить из уравне
ния (4.120), хотя режима параллельного переноса нет. Это было 
ранее экспериментально показано Лепилиным [32]. 

Количественная оценка лимитирующей стадии процесса ад
сорбции в псевдоожиженном слое периодического действия за
труднена. 

При адсорбции плохосорбирующихся веществ в небольших кон
центрациях скорость .процесса лимитируется кинетическими фак
торами. При этом высота активной зоны растягивается на всю 
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высоту слоя ( Я а ^ Я ) . Коэффициент массообмена зависит от сте
пени насыщения адсорбента и может быть определен экспери
ментально. 

Уравнение массопередачи для слоя высотой dh: 
dM = %Fcn[c-c* (a)]dh (4.121) 

где М — количество вещества, адсорбированное слоем в единицу 
времени; .Тел — поверхность массопередачи на единицу высоты слоя. 

Так как р 0 не зависит от h, а зависит только от т, то можно 
записать: 

н 
М = р У с л ^ [с-с*(а)] dh (4.122) 

о 

Расчет Ро по этому уравнению можно выполнить после экспе
риментального определения М в любой момент времени графиче
ским дифференцированием опытной кривой М = / ( т ) ; с* (а) опре
деляют по изотерме адсорбции при достигнутой к тому времени 
степени насыщения; с (г, К) необходимо получить эксперименталь
но, но это связано со значительными метрологическими трудно
стями. 

В случае прямолинейной изотермы адсорбции средняя движу
щая сила процесса для данного момента времени определяется 
из выражения: 

i n с0-С (а) " ер-с* (а) ( 4 Л 2 3 ) 

ск — с*(а) ск — с*(а) 

Такой расчет может быть выполнен с достаточной точностью, 
если ск — с*(а) можно надежно определить, т. е. в пределах актив
ной зоны. Поэтому при экспериментальном установлении числен
ных значений коэффициентов массообмена необходимо работать 
со слоями, имеющими высоту меньше, чем Я а . 

Выбор системы адсорбтив — адсорбент, в которой не достига
лось бы равновесие между уходящим газом и адсорбентом, за
труднителен, так как при ск « с ( а ) < с 0 скорость насыщения ли
митируется не кинетикой процесса, а скоростью подвода вещества. 
Довольно трудно также обеспечить устойчивое псевдоожижение 
низких слоев, вследствие этого большое значение приобретает не 
только выбор системы и высоты слоя, но и выбор концентрации 
вещества в газовом потоке и его скорости. 

Часто экспериментальные данные обрабатывают в обобщенных 
переменных. Для определения безразмерного коэффициента внеш
него массообмена Романковым и Лепилиным предложена зависи
мость [24, 32] 

Nu = 46,25 • Ю  6 Re ' ' 5 7 (4.124) 

применимая для систем активные угли марок АГ, АР, БАУ — воз
дух, содержащий пары бензола и хлористого этила. Для систем 

активные угли марок БАУ и АГ —пары бензола, ацетона, мети
лового спирта в воздухе теми же авторами и Неметом [33] полу
чено уравнение следующего вида: 

/ И \ 0 ' 3 6 / п \ 0 ' 8 6 / с \ - ° ' 8 8 

» . - м . . . * - р * « ( £ ) ( f ) «• '»> 
где РАГ/РБАУ—отношение кажущихся плотностей активных углей 
марок АГ и БАУ. 

Ричардсон и Шекли [34] предложили следующие уравнения: 
Sh = 0,374 R e 1 , 1 8 (0,. ^ iv= t ( 4 J 2 6 ) 1,1 < Re < 1 5 ) J 

< Re < 250) J Sh = 2 ,01Re 0 ' 5 (15 < 

где Sh = Pid/D — критерий Шервуда (аналог критерия Нуссель
та ) ; D — коэффициент диффузии пара вещества в воздух. 

Уравнения (4 .126 ) получены в результате исследования систе
мы активные угли —воздух, содержащий пары четыреххлористого 
углерода (при резко выпуклой изотерме адсорбции). Правда, при 
Re < 5 наблюдается значительное отклонение опытных величин 
критерия Sh от теоретически минимального его значения, рав
ного 2. Это,видимо, объясняется тем, что авторы не учли влияния 
продольной диффузии. 

Представляют интерес некоторые аналитические решения, по
лученные Фроловым [21 , 35] для адсорбента сферического и ци
линдрического зернения. Они связывают относительную глубину 
отработки и текущее время процесса. 

Рассмотрим адсорбцию в псевдоожиженном слое с периодиче
ской загрузкой сорбента в виде частиц сферической формы 
(рис. 4 . 1 8 ) . Пренебрегая продольной диффузией в газеносителе 
по сравнению с конвективным переносом, имеем: 

V dc = 4я (R - х)2 — -D'cNdh (4.127) 

Здесь с — мгновенная концентрация адсорбтива в газовой фазе 
у поверхности сферического зерна: N = У у д Д я  ^ /? 3) — число ча

стиц в единице объема псевдоожиженного слоя; 1 / у д —объем сор

бента, приходящийся на единицу площади решетки; Я —высота 
псевдоожиженного слоя. 

Упрощая и интегрируя выражение ( 4 . 1 2 7 ) при c\h=0 = Co, на
ходим мгновенный профиль концентрации целевого компонента 
по высоте псевдоожиженного слоя: 

где у (т) = x/R — относительная мгновенная глубина отработки 
зерна, 
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Пусть поток целевого компонента на поверхность всего сфе
рического сорбента в псевдоожиженном слое идет на увеличение 
степени его отработки: 

An (R - ху 
x ( R i . x ) D'cNH = An(R-xYNHa^L ( 4 Л 2 9 ) 

где с —мгновенная средняя по высоте псевдоожиженного слоя 
концентрации адсорбтива в газовой фазе. 

Рис. 4.18. Мгновенный 
профиль концентраций 
целевого компонента 
в газеносителе по высо
те h периодического 
псевдоожиженного слоя 

сорбента. 
с 0 = c o n s t ; c R (т) —концентра

ции на в х о д е и в ы х о д е ; 
V—объемный р а с х о д г а з а ; 
ft, Я — т е к у щ а я и полная вы

соты псевдоожиженного слоя . 

Рис. 4.19. Результаты гра
фического вычисления ин
теграла / в уравне
нии (4.131) в зависимости 
от величины параметра 
£ = 3 7 у д £ > 7 ( 1 ^ ) и отно
сительной глубины отра
ботки зерна сферической 

формы: 
значения] В: 7 — 0,00; 2 — 1 0 

3—0,2; 4—0,4 ; 5 — к > . 

При весьма интенсивном движении частиц и не слишком быст
ром поглощении целевого компонента из газаносителя можно, как 
и в случае стационарного процесса, в каждый момент времени 
считать 

„ _ с 0 — ск (т) 
СО 

(4.130) 

Тогда, после подстановки с в кинетическое уравнение ( 4 . 1 2 9 ) , 
разделения переменных и интегрирования при z/ | t = = 0 = 0, получим 
выражение, связывающее относительную глубину отработки и те

кущее время: 

Vcn 

• exp 
З У у д Р ' ( 1 -У) 

VR2y 

(4.131) 

Этот интеграл не выражается через элементарные функции. На 
рис. 4.19 представлены результаты графического вычисления ин
теграла в зависимости от величины параметра В = 3VynD'/(VR2). 
Равенства (4.128) и (4.131) в рамках сделанных допущений позво
ляют полностью решить задачу о нестационарной адсорбции в 
псевдоожиженном слое сорбента с зернами сферической формы. 
В предельном случае, когда с С с0, знаменатель подынтегральной 
функции (4.131) становится равным единице и степень отработки 
сорбента 

что соответствует поглощению всего целевого компонента, посту
пающего с газомносителем. Результаты расчетов по формулам 
(4.128) и (4.131) для конкретного примера приведены на рис. 4.20. 

Рис. 4.20. Зависимость глуби
ны отработки у зерна сфе
рической формы (1), относи
тельной концентрации с к / с 0 (2) 
адсорбтива на выходе из пе
риодически работающего псев
доожиженного слоя и относи
тельной средней по высоте слоя 
концентрации с/с 0 (3) от теку

щего времени отработки т. "J? 
с 9 = 1 0 ~ 2 к г / м 3 ; а = 250 к г / м 3 ; В, = 
= Ю  3 м; Я = 50 • 1 0 ~ г м; е = 0 , 5 ; 
р = 1 0 3 к г / м 3 ; £ > ' = 1 , 4 4 • 1 0 ~ б м 2 / с ; 

= 1,08 м 3 / ( м • с ); 
X Ю  2 м 3 / ( м 2 • с ) ; v 2,5 X 

В = 0,10. 
Ю',с 

Аналогично может быть проведен анализ периодической ад
сорбции в псевдоожиженном слое зерен цилиндрической формы. 
Пренебрегая дополнительным потоком целевого компонента через 

.торцевые поверхности зерен сорбента и используя полученное ра
нее выражение для градиента концентрации адсорбтива в газовой 
фазе отработанного слоя, после упрощений и интегрирования ана
логичных балансового и кинетического равенств получаем профиль 
концентрации по высоте псевдоожиженного слоя 

•• с 0 ехр 
2VyAD'h 

(4.132) 
. VR2H In (1 — у)} 

и соотношение, связывающее текущее время и глубину отработки 
цилиндрических зерен сорбента: 

(1 — у) dy 
Vc0 

 ехр [• 2 V 
(4.133) 

VR* In (1 - у). 
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Результаты вычисления интеграла уравнения (4.133) показаны 
на рис. 4.21. Таким образом, для цилиндрических зерен задача 
о периодической адсорбции в псевдоожиженном слое решается 
уравнениями (4.132) и (4.133). Отсутствие параметра, характери
зующего длину цилиндрических зерен в соотношениях (4.132) и 
(4.133), является следствием пренебрежения торцевыми потоками 
целевого компонента. 

В заключение следует отметить, что адсорберы периодического 
действия с псевдоожиженными слоями адсорбента не нашли при-

менения в промышленной практике (за ис
ключением некоторых случаев ионообмен
ной технологии). Основной причиной этого 
является быстрое использование адсорбци
онной емкости низких слоев и невозмож
ность создания устойчивого гидродинамиче
ского режима псевдоожижения достаточно 
высоких слоев. Однако исследования ад
сорбции в периодически действующих аппа
ратах с псевдоожиженным слоем позволяют 
выяснить принципиальную возможность про
ведения процесса в данной системе адсорб-
тив — адсорбент и изучить его кинетику. 
При этом можно оценить порядок величин 
коэффициентов массообмена, а также уста
новить границы лимитирующего диффузи
онного сопротивления в зависимости от 
степени отработки слоя и гидродинамиче
ской обстановки в нем. Эти результаты мо
гут быть использованы и в случае изуче
ния массообмена при адсорбции в непре-
рывнодействующих аппаратах с псевдоожи
женным слоем. 

Непрерывный процесс. При непрерывном 
проведении процесса в аппарате с псевдо
ожиженным слоем интенсивное перемеши
вание частиц приводит к значительной не
равномерности времени пребывания отдель

ных частиц в слое. Вследствие этого в слое и на выгрузке из него 
частицы адсорбента будут отработаны в различной степени. Эф
фективность поглощения вещества всем слоем при непрерывном 
процессе будет величиной постоянной, определяемой суммарной 
скоростью поглощения всеми работающими зернами адсорбента. 
Поэтому при постоянной скорости подвода вещества по высоте 
слоя устанавливается определенный стационарный профиль рас
пределения концентраций. 

Значительная неравномерность отработки частиц приведет к 
тому, что в слое одновременно будут находиться как свежие ча
стицы, для которых лимитирующей стадией может быть внешний 
перенос, так и в значительной степени отработанные, для которых 

Рис. 4.21. Зависимость 
значения интеграла / в 
уравнении (4.133) от па
раметра B=2VyiD'/(VRz) 
и относительной глубины 
отработки зерна цилин

дрической формы: 
значения В: 1 — 0.05; 2 — 0,10; 

3 — 2,0; 4 — 0,4; 5 — оо. 

2 1 2 

лимитировать процесс будет внутренний перенос. Для зерен с про
межуточной степенью насыщения скорость процесса будет опре
деляться и тем и другим. Для слоя в целом характер определяю
щей стадии и величина |30 будут зависеть от распределения частиц 
по степени отработки. • 

О д н о с т у п е н ч а т ы й а д с о р б е р . В адсорберах как непре- 4 

рывного, так и периодического действия массообмен практически 
заканчивается на относительно небольшой высоте псевдоожижен
ного слоя Я а . Выше этой зоны и на выходе из слоя концентрация 
вещества в газовом потоке практически равновесна со средней 
степенью отработки адсорбента в слое. При известной изотерме 
адсорбции и Я а < Я расчет аппарата может быть проведен по 
уравнению материального баланса [24]: 

V [са — с (а)] = L(a — ан) (4.134) 

где L — объемный расход адсорбента. 
При сравнительно высоких средних значениях степени насыще

ния слоя скорость процесса массопередачи невелика и процесс 
адсорбции будет протекать по всей высоте слоя. В этом случае 
выходная концентрация не будет равновесной со средней степенью 
насыщения слоя и расчет процесса массообмена необходимо про
водить по кинетическим соотношениям при известных значениях 
коэффициента массообмена р0-

Экспериментальное определение численных значений р 0 в ад
сорберах непрерывного действия, как и при работе в периодиче
ском режиме, затруднительно. Уравнение материального баланса 
для элемента высоты слоя может быть записано в виде: 

V dc = $0L [с - с* (a)] dh ' (4 .135) 

Поскольку величина с (а) постоянна по высоте, в результате 
интегрирования получим: 

Lh с к — с (a) v 

Здесь V и L — объемные''расходы газа и адсорбента; а — 
средняя по слою величина адсорбции. 

Очевидно, что определение р 0 по соотношению (4.134) справед
ливо при условии Я < Я а , т. е. когда разность между выходной 
и равновесной концентрацией можно надежно измерить. 

Численные значения коэффициентов массообмена при адсорб
ции в односекционном адсорбере непрерывного действия с псевдо
ожиженным слоем получены в работе [26]. Отмечено, что коэффи
циент массообмена значительно уменьшается с насыщением. 

Рассмотрим аналитическое решение задачи процесса адсорб
ции в аппарате непрерывного действия с псевдоожиженным слоем, 
выполненное для условий послойной отработки зерна [10]. 

2 1 3 



Ф^^о^^^^ П 0 Л Н 0 М перемешивании т в е р д о й 

бывания OUHC^JS^^ZT АДС°»6™™ ™ времени пре-

(4.137) 

где т - среднее время пребывания материала 

носителе по высоте слоя, ̂ Zl^^o^? 0^ * ^ 
(4.138) 1п-

0,5 
I 

1 1 1 

' 

, я — ,-  !>° хт/х 
•< —__> 

—L- 1 ~L- I Г W з,о х/х 

где с — средняя по высоте концентрация целевого компонента. 
В любой момент времени материал в слое не весь является 

активным, т. е. способным поглощать адсорбтив. Согласно урав-
р(х) ' нению (4.137), балластная насы-
* I щенная доля V0Tp равна: 
/;0к г-1 

^ о т р = \ -г- ехр (— т/т) dt = ехр (—тш/т) 

Активная доля (рис. 4.22) 

У акт = 1 — ехр (— т т/т) 
Здесь т т — время полной от

работки зерна. 
Следовательно, соотношение 

между отработанной и неотрабо
танной частями слоя будет зави
сеть от хт/х. При т > т т — вели
чина активной зоны мала (низ
кое значение У а кт, т. е. весь слой 
будет состоять из практически от
работанных частиц), а коэффи

циент Ро для всего слоя невелик и близок к его значению при на
сыщении, что приводит к низкой эффективности процесса. При 
т < т т , Уакт—* 1 степень насыщения зерен мала, Po-*Pi и сорб-
ционная емкость используется незначительно. 

Запишем количество целевого компонента dM, которое погло
щается в единицу времени долей ненасыщенного сорбента сфери
ческой формы p(x)dx, пребывающей в слое интервал времени т — 
(x + dx): 

dM = Q{%)dx-^—An(R-xf D'c~ R 

Рис. 4.22. Плотность распределения 
частиц адсорбента по времени"пре
бывания в однокамерном аппарате 

псевдоожиженного слоя-
/ - а к т и в н а я доля а д с о р б е н т а (V )• 
/ / - о т р а б о т а н н а я д о л я а д с о р б е н т а / 1 

готрЛ 

(R-x)x (4.139) 

где У е л - Я 5 ( 1 - е ) - о б ъ е м твердой фазы, находящейся в слое. 
2 1 4 

Заменив x/R на у и текущее время на относительную глубину 
отработки по уравнению (4.133), а также проведя некоторые упро
щающие преобразования, после интегрирввания уравнения (4.139) 
получим выражение для стационарного потока целевого компо
нента на слой псевдоожиженного сорбента: 

1 

м=ЗоУ^ J (1 _ у ) 2 е х р ^_^{3у2_2у3)уу (4.140) 
о 

В выражении (4.140) учтено, что доля материала ехр(—хт/х 
является в слое балластной и не сорбирует вещество (интегриро
вание по времени ведется от 0 до хт и по глубине отработки от 0 
до / ? ) . 

Рис. 4.23. Значения определенных ин
тегралов / в уравнениях (4.140) и 
(4.141) для потока адсорбтива ка 
адсорбент в непрерывнодействующем 

аппарате псевдоожиженного слоя: 
' — зерна сферической формы; 2 — з е р н а ци

линдрической формы. 
С п л о ш н а я линия — гиперболический и лога
рифмический с т а ц и о н а р н ы е профили соот
ветственно в с л о я х из сферических и ци
линдрических зерен; ш т р и х о в а я линия — 
то ж е , в п р е д п о л о ж е н и и о линейном про

филе в о т р а б о т а н н о й зоне. 

Интеграл в уравнении (4.140) обозначим через /, а величину Усл/х заменим на объемный расход сорбента L. Тогда выраже
ние (4.140) примет компактный вид: 

М = 3aLJ 

В этом уравнении / не определяется через элементарные функ
ции и не сводится к табулированным интегралам. Однако табули
рование не представляет трудностей ввиду наличия единственного 
параметра хт/х = А, от которого он зависит. 

Вычисления J (А) проводятся графически. Результаты пред
ставлены на рис. 4.23. 

В проектных задачах адсорбционной практики обычно заданы 
расход газа-носителя V, размер зерен сорбента R, начальная с0 

и конечная ск концентрации адсорбтива в газе. Эти величины позво
ляют по уравнению (4.138) определить с, а также, зная а и D', 
величину хт-

Аналогичный анализ для сорбента цилиндрического зернения 
приводит к следующему выражению для стационарного потока 
целевого компонента на полностью перемешиваемый сорбент [10]: 

1 

Al = 2aVy„J(l-i,)exp[-3̂ {-i- + ( l - ^ [ l n ( l - y ) + y]}]rfif ' (4.141) 
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Интеграл в соотношении (4.141) также вычислялся графиче
ски. Его зависимость от единственного параметра А тоже пред
ставлена на рис. 4.23. 

По мере уменьшения времени пребывания т зерен в слое сред
няя степень их отработки уменьшается, при этом порядок кри
визны поверхности играет все меньшую роль и кривые / и 2 сбли
жаются. 

Распределение материала по степени отработки можно полу
чить в пределах сделанных допущений через распределение по 
глубине относительной отработки, которая в свою очередь легко 
находится из уравнений (4.133) и (4.135), записанных в виде: 

дт 
р(у) = Р [т (у)] 

1 + 0 

при у < 1 

Р (у) dy = ехр (— т т / т ) и р (у) = 0 при у < 1 

1-0 
В заключение отметим, что рассмотренные задачи могут быть 

решены в линеаризованном приближении [9, 36], при этом вместо 
интегралов в выражениях, аналогичных (4.140) и (4.141), появ
ляются интегралы, сводимые к табулированным функциям Ла
пласа. 

Результаты соответствующих расчетов для сравнения показаны 
на рис. 4.23 (штриховые линии), откуда следует, что линеариза
ция концентрационных кривых для сферических и цилиндрических 
зерен приводит к несколько заниженным значениям степени отра
ботки сорбента (максимально 16% для сферы и 10% для ци
линдра) . 

При относительно малых концентрациях поглощаемого ком
понента и крупном зернении адсорбента (R > 10~? м), когда 
т т / т > 4 , для определения степени отработки адсорбента сфери
ческого зернения может быть использована следующая зависи
мость [36]: 

Y = 2,65 ( т / т т ) 0 ' 5 [l + 0,5 ( т / т т ) — 1,13 ( т / т т ) 0 ' 5 ] (4.142) 
Пример 4.2. Рассчитать одноступенчатый адсорбер непрерывного действия 

с псевдоожиженным слоем активного угля марки СКТ для поглощения паров 
бензола из паровоздушной смеси при следующих исходных данных: 

Расход паровоздушной смеси V, м 3/с 0,21 
Концентрация бензола в паровоздушной смеси, 

кг/м 3 : _ 3 

на входе в слой с 0 8,2- 10_ 3 

на выходе из слоя с к 1,9 - 10 6 

Расход адсорбента L, м 3 /с 8,3- 10 
Среднее время пребывания адсорбента в слое 

(по экспериментальным данным) т, с . . , . 1400 
Диаметр частиц адсорбента d, м 1,9-10" 
Плотность угля, кг/м 3 : 

кажущаяся р м 670 
насыпная Рнас 

400 
Коэффициент внутренней диффузии бензола D' 

м 2/с 2,3-10" 
Температура, °С 20 

- з 

-6 

№ 

Изотерма адсорбции бензола «а у г л е = СКТ п р и в е д у на Р - Ш . 

3 0 J 0 ^ o ^ L ^ ^ J ^ ^ ^ и погости слоя, п р , 

лимаемой равной s = 0,55. 

Аг = 
d 3 p M g ( 1 , 9 - Ю - 3 ) 3 670-9,81 

9 
V P r 

( 1 , 5 - Ю - 5 ) 2 1,2 
1,87-105 

Re = 
A r e 4 ' 7 5 1,87-105 - 0,55 . ^ , 7 5 

" ^ T u ^ T V a T T ^ " 18 + 0,61 Vl,87-10 s-0.554'7 5 

_ . „ I i с i n - 5 

= 134 

_ Rev _ 134- 1,5- 10 n R M / c 

Таким образом 

2. Высота слоя: 

Я 0 = 

d 1,9 • Ю - 3 

Оапп = д / о,785ау" = л / ' О , 

с̂лРм 

0,21 
,785-1,06 

1,16 • Ю - 2 • 670 

= 0,5 м 

где 

— 5 ^ 2 м 400-0,785-0,5 2 

F c j i = T L = 1400-8 ,3-10- 6 = 1,16-10- 2 

= 0,1 м 

м 

3. Рассчитываем время полной отработки зерна. Средняя концентрация бен-

зола в слое: 
с 0 — с к 

2,3 LG (СО/СК) 

Wtzl$l^l = 4,35 • Ю - 3 кг/м 3 

' 2,3 LG (8,2/1,9) 

NNN г — 4 35- Ю - 3 кг/м3 определим по изо-Равновесную величину адсорбции при с - 4,да ш KI/m v 

n 0,30 г-

Рис 4 24 Изотерма адсорбции 
бензола на активном угле марки 

Ю 20 
с-10\кг/тл3 

т е р м е адсорбции (рис. 4.24): а* = 265 кг/м3. Тогда вр'емя полной отработки 

3 е р Н а : a*R2 265 ( 0 , 9 5 - Ю - 3 ) 2 , _ 1 9 П П П Г . 

2D'c 2 - 2 , 3 - J O " 6 - 4 , 3 5 - Ю - 3 

< 4 1 4 2 , ; , = , 6 5 Л / Ж ( ' + ° ' 5 т а - ' ' з л / Ж ) - « 
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может быть проведен с использованием общего уравнения массо-
передачи [11, 22—24]. Он сводится к определению рабочего объема 
слоя адсорбента в аппарате, числа тарелок при заданной из тех
нологических соображений высоте слоя (порядка 0,05—0,08 м) 
и количества поступающего адсорбента. 

Очевидно, минимальное значение отношения L/V, которое 
определяет угол наклона рабочей линии процесса, будет соответ

ствовать положению прямой А В ' (рис. 4.25) 
[37]. В этом случае 

Сп — с„ 
а* (с 0 ) — аа 

(4.143) 

Тогда расход адсорбента будет равен 
^ = (U-т-1.3)/-мин- Рабочий объем адсор
бента в аппарате может быть найден из со
отношения: 

(4.144) 

где Vyp0 = VB — объем слоя, эквивалентный 
одной единице переноса. 

Этот метод может быть применен и для 
расчета десорбционной части аппарата. Не
обходимый для расчета коэффициент мас-

сопереноса может быть определен из следующих уравнений 
[38—40]: 

Рис. 4.26. Равновесная 
{ОБ') и рабочая (АВ) 
линии для процесса ад

сорбции. 

« ' . = ' ( 1 Г ( ^ Г ( ^ Г 1 Д 

-1,25 

(4.145) 

(4.146) 

где Юд = $0d/D3. 
Уравнение (4.145) получено для систем активные угли марок 

АГ-3, СКТ-Д, КАУ и АГК-1 зернением 0,35 мм —метиловый и 
этиловый спирты (при адсорбции их из смеси с воздухом), а урав
нение (4.146) — при адсорбции из воздуха паров воды и С 0 2 цео
литами NaA, СаА и типа А в кобальтовой форме зернением 
2—3 мм. 

Из анализа этих уравнений следует, что средние коэффициенты 
массообмена практически не зависят от скорости газового потока, 
но на их величину влияет расход адсорбента и высота слоя на 
тарелке. Увеличение расхода и понижение высоты, т. е. уменьше
ние среднего времени пребывания адсорбента приводят к возра
станию р0. Это можно объяснить преобладающим влиянием вну-
тридиффузионного сопротивления, что совпадает с выводами, по-

- лученными другими исследователями [26]. 

Простая кинетика адсорбции при послойной отработке каждого 
зерна позволяет провести анализ работы многосекционного про-
тивоточного аппарата [41] на основе предположения о полном пе
ремешивании твердой фазы в псевдоожиженном слое на каждой 
секции. Это приводит к следующей плотности распределения сор
бента по времени пребывания в объеме каждого 
псевдоожиженного слоя: 4<г° v>c* 

Р/ (т)== -н-ехр 
( Ч ) 

(4.147) 

где %i — среднее время пребывания материала 
в 1-я слое. 

Полученное выше соотношение (4.133) в слу
чае начальной степени отработки у\х^о = Уо бу
дет иметь вид: 

aR2 ( 
:~ D'c V 

У •Уо У (4.148) 

1 L_ 

с, 
1 

•'.'•2 

с2 

При этом полагалось, что квазистационарный 
профиль концентрации целевого компонента в 
отработанной зоне зерна, соответствующий сред
ней концентрации у наружной границы с, уста
навливается мгновенно, т. е. формирование про
филя в отработанной зоне происходит достаточ
но быстро по сравнению со средним временем 
пребывания сорбента в слое. 

Соотношения (4.147) и (4.148) позволяют 
получить в явном виде распределение твердой 
фазы по относительной глубине ее отработки в 
первом по ходу адсорбента псевдоожиженном 
слое. Для этого рассмотрим противоточный ап
парат (рис. 4.26), на верхнюю тарелку кото
рого подается чистый сорбент (y0 = y0=D). 
Средняя по высоте первого слоя концентрация 
целевого компонента определится аналогично 
(4.138): 

- С\ — Ск 
1 — In ( C i / C K ) 

Из совместного решения уравнения (4.147) и (4.148) при у0 = 0 
для верхней секции получаем распределение по относительной 
глубине отработки сорбента на выходе из первого слоя: 

P1(y) = A 1 ( y - y 2 ) ^ p [ - A L ^ - F ) ] (4.149) 

где 

А = 
1 D ' T J (С , — cK)/ln ( C i / C K ) 

Качественно распределение сорбента по глубине отработки на 
выходе из первого слоя (на входе во второй слой) представлено 
на рис. 4.27. 

Рис. 4.26. Схема 
противоточного 

многосекционного 
аппарата с псевдо-
ожиженными сло

ями. 
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Некоторая доля Хх от общего расхода сорбента оказывается 
отработанной полностью (у = 1) за конечное время т т 1 : * 

1 + 0 

х = \ Pi(y)dy = exp(— T m l / f , ) 
10 

Подставив Tmi из соотношения (4.148) при г/о = 0 и у = 1 
получим: 

Х, = е х р (  Л , / 6 ) (4.150) 

Средняя степень отработки сферических зерен на выходе из 
слоя вычисляется следующим способом: 

1 1 + 0 

Y=$[l O-0 s)]p,(y)<ty + l \ р,(//) 
о > 

йу 

Для первого слоя после подстановки соотношений (4.149) и 
(4.150) это дает: 

1 

Yi = ^ J [ l  ( 1  у ) 3 ] ( t f  j , * ) e x p [  Л, (  f + 

+ e X p ( ~ 4 L ) = = ^ l / l ( ' 4 l ) + e x p ( _ ^ ) ( 4 Л 5 1 ) 

Интеграл /i (Лj) уравнения (4.151) не выражается через эле
ментарные функции. По соотношению (4.151) можно рассчитывать 

односекционные аппараты с псевдо
ожиженным слоем. В отличие от ме
тода, изложенного ранее (см. стр. 200), 
здесь необходимо табулировать иной 
определенный интеграл. 

Часто в адсорбционной технике 
расход, начальная и конечная концен
трация для газовой фазы бывают за
даны; расход твердой фазы выбирает
ся в зависимости от желаемой средней 
степени отработки сорбента на выхо
де из аппарата ук. Если далее из не
зависимых гидравлических соображе
ний (отсутствие проскока газовых пу
зырей, застойных зон и т. д.) опреде

лить оптимальную высоту псевдоожиженных слоев, то концентра
ция целевого компонента в газеносителе под первым слоем с0 мо
жет быть получена из совместного решения уравнения материаль
ного баланса и соотношения (4.151) 

Рис. 4.27. Плотность распреде
ления сорбента р (у) по отно
сительной глубине отработки(у) 
на выходе из псевдоожижен

ного слоя. 

^ ^  ^ . ( И , ) + е , р (  4 ) ( 4 . 1 5 2 ) 
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В следующий, второй слой сверху поступает материал, имею
щий неравномерную глубину отработки согласно равенствам 
(4.149) и (4.150). Выделим элементарную долю pi(£)flf| общего 
расхода сорбента, поступающего во второй слой (рис. 4.27). Такая 
доля имеет начальную степень отработки | и в результате пере
мешивания во втором псевдоожиженном слое «распределится» на 
выходе из него согласно уравнению (4.147). То же можно сказать 
и о любой другой доле материала, входящего во второй слой. 
Распределение сорбента по глубине отработки на выходе из вто
рого слоя будет формироваться за счет суммирования распределе
ний от каждой элементарной входящей доли расхода (при ка

I ждом текущем значении у): 

I р 2 (У) = \ Pi (6) dlA2 (у  ехр [  А2 (  ^ = ^  " ^ Г ^ ) ] 
о 

где 
А2 = aR2 In (c 2/ci) D/x2 (c2 — ct) 

•! В данном случае второй сомножитель под знаком интеграла 
представляет собой распределение доли pi(£)dg по глубине отра
ботки при' начальной отработке на входе во второй слой, равной | . 
Интегрирование ведется по у, так как порции входящего матери
ала с начальной глубиной отработки £ > у не могут внести вклада 
в долю материала с отработкой у. 

Выполняя интегрирование с использованием соотношения 
(4.149) при замене в нем у на £ , находим распределение на выходе 
из второго слоя: 

' * № ~ т ^ С »  » ' > { « р [  * ( 4  4 ) ] 

 Ч  Ч 4   Ш < 4 , 5 3 > 

.1 
Полностью отработанный сорбент на выходе из второго слоя 

состоит из доли Х\, отработанной еще в предыдущем слое, и доли, 
которая отрабатывается собственно во втором слое Х2. Вели
чина Х2 может быть получена суммированием отработанных ча
стей от каждого из элементарных распределений: 

* Н р . < « « « р (   А £ Ъ Е е х р (  т) - е х р (  4 0 ] ( 4  1 5 4 ) 

1 0 

Здесь Тт2 получается из кинетического равенства (4.148) при 
у—и у= 1. Таким образом, уравнения (4.153), (4.154) и (4.150) 
описывают состояние материала на выходе из второго слоя. 

' Концентрация целевого компонента под вторым псевдоожижен
ным слоем вновь находится из трансцендентного уравнения, полу
чающегося при совместном рассмотрении балансового соотношения 
для второго слоя и средней степени отработки в этом слое, кото
рая в свою очередь определяется интегрированием рг(у) с весовым 
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множителем У—I — (1 — у)з и у Ч е т о м отработанной доли мате
риала ХХ + Х2: 

» (  4 0 ] <«••» . 
где / [ (Л 2 ) — тот же интеграл, что и в уравнении (4.154), но с дру
гим значением параметра А2. 

Л Аналогичный анализ для третьего слоя приводит к следующим 
соотношениям: 

Рз(у) = AiA2A3(t 

1+0 
о 

, , , { 4  ^ 4 ) 1 
J у ' { ( Л ,  А3)(А2- А3) 

( Л ,  Л 2 ) ( Л 2  Л 3 ) + (ЛЕ — ЛЯ) (Л! — Л3) ) 

J Рз С) IT  е Х р (  А ) + ^ _ [ Е Х Р ( _ А ) _ С Х Р ( _ * ) ] + 

(  4 0 . Е Х Р ( ~ 4 0 , Е Х Р (  Т ) 
+ ЛИ, 

с 3 — с 
Y K 

с 0 — с 

( Л ,  Л з ) ( Л 2  Л 3 ) (Ai — Л 2 ) ( Л 2 — Л 3 ) " " ' " " ( Л 1  Л 2 ) ( Л 1  У 1 З ) J 
ii. — 4 А А Г  М Л 3 ) 
к  Л 1 Л 2 Л з [ ( Л 1  Л з ) ( Л 2  Л 3 ) ~ 

1 + 0 
ЛМа) , / . ( Л , ) 

( Л !  Л 2 ) ( Л 2 ^ Л з У + ( Л .  Л ^ Л .  Л з ) ] " 1  S Р З Ы ^ ( 4 Л 5 6 ) 

10 Формулы для четвертого, пятого и других слоев получаются 
аналогично. 

При переходе от одного слоя к другому структура формул во 
многом сохраняется. Это дает возможность иметь компактный об
щий вид этих соотношений для П-ГО слоя: 

п 1 (_1Г/ехр[_Л/(^_^)] 
Рп(у) = (И-У*) [[At £—  L  W  З Л  

I J U F C  ^ ) П (А,-Ар 

Р=!+ 1 1 + 0 ^ Рп (#) = 

10 п + 1 

(  l ) ' t  I e x p (  Л//6) 

с 0 — ск 

IV 1 

/-» Jl(Ak-Aj) J J 
п=1 Р=/+1 

1+0 
+ JJ Pn,iy)dy 

(4.157) 

4 = 1 

р=/+1 222 

где 

J J Л; = J J (Л*  Л/) = П М /  Л р )  1 
j = l fe=l p = n + l 

Отработанная доля сорбента представлена здесь в виде, полу
чаемом при суммировании отработанных долей во всех верхних 
слоях, предшествующих nму. Однако можно дать более компакт
ную формулу для вычисления отработанной доли сразу для пго 
слоя. Действительно, из условий нормировки плотности распреде
ления следует, что отработанная и неот
работаяная части материала в сумме 
должны давать единицу. Следовательно, 
имеем 

1 + 0 
Рп (у) dy = 1 — ^ рй {у) dy = 

10 
LB 1 

i=i 

(  1 ) "  1 [1  е х р (  Ду/6)] 
/  1 

й = 1 Р=/+1 
(4.158) 

В соотношения (4.157) входит функ
ция / i ( ^ ) , которая в принципе может 
быть получена с любой точностью. Ре
зультат вычислений J\(A) представлен на 
рис. 4.28, из которого следует, что при 
А ^ 60 возможна простая степенная ап
проксимация Ji (А) ==3,180 Л  1 ' 4 8 3 . 

Аналогичные результаты получены и 
для сорбента цилиндрического зернения. 
Порядок анализа остается прежний. При 
рассмотрении послойной отработки зе
рен ранее было получено уравнение 
(4.35), которое при начальной степени отработки г/|т=о = £ имеет 
вид: 

Рис. 4.28. Зависимость зна
чений определенных инте
гралов / , (Л) в уравне
нии (4.157) и J2 (А) в урав
нении (4.162) от параметра 

Л = т т / т : 
/ — с ф е р и ч е с к о е зерно, Jt (А): 
2—цилиндрическое зерно / г ( Л ) , 

Т = ~ШЁ { 0 ~У)2 [ 1 п (1 ~У ) ~ т ]  ( 1 ~1)2 [ 1 п 0 ~ 1 ) ~ i]}  ( 4 Л 5 9 )  

Отсюда время полной отработки цилиндрического зерна: 

X m =-wi { l- l ) 2[ l n { l~ l )-i]  ( 4 Л 6 0 )  
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Плотность распределения материала по относительной глубине 
отработки на выходе из пго слоя: 

Рп (y) = J\_Ai{\ -у) {- In (1 У)] X 

• (  1 ) "  ' е х р {  ^ ( ( 1 -уу\\п(\  j , )  _ ] + _ ] + ( ^ / 4 ) } 

х £ —п
 2-А—~ < ~ L (4.161) 

/=«  Al) I T (Ai-Ap) 
' где параметр А имеет прежний вид. 

Доля полностью отработанного сорбента и концентрация целе
вого компонента в газеносителе под п-и слоем определяется фор
мулами (4.157) с заменой цифры 6 на 4 под знаком экспоненты 
и функции 3\(А) на / г ( ^ )  Здесь 

i 
h {А) = J [1  О  у)2) (1  г/) [  in (1  »)] х 

о 

Х е х р {  4 [ ( 1 -У)2[\п(1  i / ) _ l ] + i ] J r f j , (4.162) 

Вид функции J2(А) представлен на рис. 4.28, из которого также 
следует, что при А ^ 30 возможна аппроксимация / 2 (Л) = 
— 2,19 Л  1 ' 4 8 3 . При изменении геометрической формы зерен сор
бента структура расчетных соотношений не изменяется, так как 
она является результатом последовательного взаимодействия рас
пределений твердой фазы по глубине отработки. 

Система (4.157) позволяет рассчитывать в пределах сделанных 
допущений многосекционные противоточные аппараты с любым 
числом псевдоожиженных слоев и оптимизировать процесс ад
сорбции с использованием ЭВМ

Пример 4.3. Рассчитать противоточный колонный адсорбер с псевдоожижен

ными слоями адсорбента при следующих исходных данных: 

Концентрация целевого компонента паро
газовой смеси, кг/м 2 : 
начальная с 0 5  10 
конечная с к 0,01 • Ю  3 

Радиус зерна R, м 2 1 0 — 3 

Статическая емкость сорбента а, кг/м 3 . . 250 
Коэффициент диффузии D', м 2/с 2 , 3  Ю 

Плотность сорбента р м , кг/м 3 1000 
Порозность псевдбожиженных слоев е . . 0,5 
Расход газаносителя V, к г / ( м 2  с ) . . . . 1,04 
Принятая высота псевдоожиженных слоев 

Н, м 50 • 10 

1. Зададимся средней конечной степенью отработки адсорбента \ к = 0,3, 
тогда из материального баланса для всего аппарата определим расход твердой 
фазы. 
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2. По уравнению (4.152) находим концентрацию под первым слоем с ь из 
равенства (4.155)—концентрацию под вторым слоем [при этом величина А\ и 
1](А{) известны из расчета первого слоя] и т. д. 

В результате расчета оказалось, что четыре слоя заданной высоты при кон
центрации с к = 0,01 10~ 3 кг/м3 могут обеспечить улавливание от несколько боль
шей концентрации смеси, чем са = 5  Ю  3 кг/м3. 

3. Для работы адсорбера с заданной начальной концентрацией необходимо 
изменить условия работы аппарата. Возможны два варианта: а) оставить вы
соты всех слоев прежними, тогда на выходе из аппарата концентрация целевого 
компонента будет < 0 , 0 Ы 0 ~ 3 кг/м3; б) менять высоты всех слоев или только 
последнего до тех пор, пока выходная концентрация не станет равной принятой, 
т. е. пока концентрация с0= 5  Ю  3 кг/м 3 не обратит в тождество уравнение для 
расчета четвертого слоя [система (4.157) при п = 4]. 

р(у) 

Рис. 4.29. Плотность распреде
ления сорбента по относитель
ной глубине отработки зерен 

на выходе каждого слоя: 
/ — v i = 0 , 0 4 5 1 ; 2 — Y2 = 0.128; 3 — у3 = 

= 0,228; 4Y4=0,300. 
В ы с о т а первых т р е х слоев Я = 0,05 м, 
ч е т в е р т о г о  0,025 м. Цифры на кри

в ы х — п о р я д к о в ы й номер слоя . 

Рис. 4.30. Изменение разности концентра
ций в газе Дс в каждом слое (/), концен
трации газа под слоем с_(2) и средней сте
пени отработки сорбента у на выходе из 
слоя (3) в зависимости от порядкового 

номера слоя п. 
С п л о ш н а я линия — р а с ч е т ; ш т р и х о в а я линия — 

э к с т р а п о л я ц и я на Y K = O , 6 и c Q = I 0 2 к г / м 3 . 

Результаты расчета плотности распределения на выходе из каждого слоя 
приведены на рис. 4.29, причем четвертый слой рассчитан по второму варианту 
и его высота оказалась равной 25 мм. 

4. Если увеличить исходную концентрацию парогазовой смеси, например до 
с 0 = 10~ 2 кг/м3, и насыщать адсорбент, например до Yk = 0,6, при прочих преж
них условиях, то расчет для первых четырех слоев остается тем же. Вычисления 
для пятого и последующих слоев увеличиваются по объему, требования к точ
ности расчетов при этом возрастают и ручной счет становится затруднительным. 
На рис. 4.30 представлены результаты расчетов для пяти слоев. 

Следует обратить внимание на два обстоятельства: вопервых, в многосек
ционном аппарате не все слои поглощают одинаковое количество компонента, а 
имеется некоторый максимум; вовторых, можно оценить нужное число слоев 
экстраполяцией кривых на заданные значения ук = 0,6 и с0 = 510~ 3 кг/м3. 
В данном примере экстраполяция дает число слоев около восьми. 

О д н о к а м е р н ы й а д с о р б е р с п е р е к р е с т н ы м т о к о м . 
Такой случай может наблюдаться при невысоких слоях значи
тельной длины, еЬли места загрузки и выгрузки адсорбента рас
положены на противоположных концах слоя [21]. 
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Примем, что слой адсорбента не перемешивается в горизон
тальном направлении и движется с линейной скоростью, опреде
ляемой из соотношения: 

1 ( 1 - 8 ) 
v = —Ш~ 

где 6 —ширина слоя; Я —высота слоя. 
Отсутствие перемешивания по длине слоя соответствует плот

ности распределения твердой фазы по времени пребывания в виде 
так называемой дельта-функции: 

р (т) = б | / — vx Г 

где / — текущий размер в направлении перемещения сорбента; б — 
дельта-функция. 

Предполагается, что перемешивание зерен сорбента по высоте 
слоя является полным. Это позволяет считать профиль концентра

ций целевого компонента в 
газе-носителе по высоте 
слоя экспоненциальным и 
среднее значение концентра
ции определять по логариф
мическому закону. При 
этом концентрация адсорб
тива в газе на выходе из 
слоя будет функцией /. 

Запишем балансовое и 
кинетическое соотношения 
применительно к элементу 
псевдоожиженного слоя dl 
(рис. 4.31). Количество це

левого компонента, поступающего в единицу времени на твердые 
сферические частицы в предположении их послойной отработки 
можно записать в виде произведения суммарной поверхности 
фронта сорбции внутри частиц в объеме Я dl, коэффициента диф
фузии D' через насыщенный слой отработанной зоны, средней 
концентрации адсорбтива в газовой фазе в пределах рассматри
ваемого элемента и градиента у поверхности фронта сорбции: 

dM = 4л (R - х)2 NbH dlD'c 
х (R — х) 

Этот поток приводит к изменению, положения фронта сорбции 
d х 

внутри зерен: An{R — х)2 -^-aNbfi' dl. Приравнивая, упрощая и 
переходя от х к у и от т к /, согласно очевидному соотношению 
dy/dx = v dyjdl, получаем: 

Рис. 4.31. Схема однокамерного аппарата 
с псевдоожиженным слоем (перекрестный 

ток). 

Ю' п 
dl (4.163) 

Запишем независимое равенство для количества целевого ком
понента, отданного газом при прохождении элемента b dl, и коли-
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чества, пошедшего на изменение степени отработки зерен при про
хождении твердой фазой этого элемента: Vb dl(c0 — с) = La dy 
или при переходе от у к у: 

Vb(ca-c) = 3La(\- -if)^- (4.164) 

Совместное рассмотрение уравнений (4.163) и (4.164) приводит 
после -использования выражения (4.130) к соотношениям, связы
вающим концентрацию целевого компонента в газе на выходе из 
слоя с, относительную глубину отработки сорбента у и текущую 
координату / в аппарате псевдоожиженного слоя: 

V ЗаУул с (1 — у)2 dy 

о 1 « Р [ у12 у J 

Для нахождения значений интеграла в выражении (4.166) 
используется рис. 4.19 при соответствующем значении параметра 

3HD'(l-e)l(VR2). 
На основе соотношений (4.165) и (4.166) можно получить про

фили глубины отработки зерен сорбента и концентрации адсорб
тива в уходящем газе-носителе в зависимости от координаты /. 

Аналогичный анализ для сорбента цилиндрического зернения 
приводит к следующим равенствам: -

С - С 1 е х Р Г 2 0 / Я ( 1 - 8 ) 1 (4Л67) 

(4.166) 

LVR2 In ( 

2аУуя Г 0~y)dy 2 а К у д г 
l~~ Vc0 ) Г 2Р'Н ( 1 - е ) I 

'еХр L VR2 In (1 - у)\ 

(4.168) 

Значения интеграла в выражении (4.168) находят из рис. 4.21 
по параметру 2D'H( \ — e)/(VR2). 

Напомним, что зависимости (4.165) —(4.168) получены для по
стоянной концентрации компонента у наружной границы сорбен
та (с 0 ) . 

4.6. КОНСТРУКТИВНОЕ ОФОРМЛЕНИЕ 
АДСОРБЦИОННЫХ ПРОЦЕССОВ 

В литературе [11, 24, 35] достаточно подробно рассмотрены как 
конструкции адсорберов, так и технологические схемы процесса, 
поэтому в данном разделе будут приведены лишь некоторые из 
них. 

Аппарат с движущимся слоем адсорбента изображен на 
рис. 4.32. Газовый или паровой поток движется через опускаю
щийся плотный слой адсорбента. При этом наряду с непрерыв
ностью процесса высокотемпературная десорбция одних компонен-
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тов совмещается с вытеснительной десорбцией других. Регенери
рованный адсорбент поступает в верхнюю часть аппарата и в плот
ном слое проходит холодильник / и далее через верхнюю распре
делительную тарелку 2 направляется в адсорбционную зону /, где 
и происходит поглощение компонентов из смеси, подаваемой под 

Рис. 4.32. Схема адсорбционной установки 
с движущимся слоем: 

/ — адсорбционная з о н а ; / / — ректификационная 
з о н а ; / / / — десорбционная зона ; 

1 — холодильник; 2 — р а с п р е д е л и т е л ь н ы е т а р е л к и ; 
3— д е с о р б е р ; 4 — п и т а ю щ а я т а р е л к а ; 5 — р е г у л я т о р ; 
6 — вентилятор ; 7 — сборник; ' 8 — линия пневмо

т р а н с п о р т а ; 9— р е а к т и з а т о р ; 10— бункер . 
Л . Ф . — л е г к а я ф р а к ц и я ; И. С — и с х о д н а я смесь ; 
П . Ф. — п р о м е ж у т о ч н а я ф р а к ц и я ; Т. Ф. — т я ж е л а я 
ф р а к ц и я ; П. Р. — п р о д у к т ы р е а к т и в а ц и и и п а р ; 
О, П. —острый пар ; В. — в о д а ; Г. П. — г р е ю щ и й 

п а р ; К. — к о н д е н с а т . 

Рис. 4.33. Схема адсорбера с 
псевдоожиженным слоем для осуш

ки газа силикагелем: 
/ — а д с о р б е р ; / / — д е с о р б е р ; 

/ — колпачковые т а р е л к и ; 2— переток ; 
3 — ситчатые т а р е л к и ; 4 — т р у б а д л я по
д а ч и силикагеля ; 5 — с е п а р а т о р ; 6 — рас
пределительные тарелки ; 7 — т е п л о о б -
менные т а р е л к и ; 5 — адсорбционные т а 
релки; 9 — регенерационные т а р е л к и ; 

10 — сборник. 
О. Г. — о с у ш е н н ы й г а з ; В. Г — в л а ж н ы й 
г а з ; Т . Г. — т р а н с п о р т и р у ю щ и й г а з ; 

Г .— регенерирующий г а з . 

вторую распределительную тарелку. Непоглощенная легкая фрак
ция выводится из-под первой тарелки, а отработанный адсорбент 
направляется в зону ректификации //, куда снизу поступают про
дукты, десорбированные в зоне ///, и вытесняют более летучие 
компоненты из адсорбента. Десорбция осуществляется водяным 
паром, подаваемым в межтрубное пространство десорбера 3. Из-
под четвертой тарелки выводится тяжелая фракция, а из-под 
третьей — промежуточная. После десорбера адсорбент через пи
тающую тарелку 4 и регулятор расхода 5 поступает в сборник 7 и 
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по линии пневмотранспорта 8 подается в верхнюю часть аппарата. 
Во избежание накопления труднодесорбируемых веществ в адсор
бенте и снижения его активности из-за неполной регенерации 
адсорбента в десорбере некоторую часть адсорбента направляют 
в реактиватор 9, в котором регенерация адсорбента производится 
при более высокой температуре. 

Адсорбционные установки с движущимся плотным слоем при
меняют, например, при извлечении этилена из смеси его с водоро
дом и метаном, для разделения попутного нефтяного газа с целью 
извлечения пропана, бутана и бензинов. 

Следует отметить, что устойчивая работа адсорберов с движу
щимся слоем адсорбента возможна лишь при условии строгого 
контроля гидравлического режима, так как даже небольшие откло
нения от заданного режима, например нарушения в распределении 
потоков, приводят к изменению качества отводимых фракций. 
Кроме того, при использовании недостаточно прочных адсорбен
тов происходит их истирание при пневмотранспорте и возникает 
необходимость в тщательном улавливании пыли. 

Адсорберы, в которых используется принцип псевдоожиженного 
слоя, обычно являются многоступенчатыми противоточными аппа
ратами. Перемещение адсорбента с тарелки на тарелку дости
гается либо с помощью переточных устройств, либо применением 
тарелок провального типа. На рис. 4.33 приведена схема аппарата, 
предназначенного для осушки газа силикагелем. Аппарат состоит 
из тарелки колпачкового типа / на входе исходного влажного газа 
и семи ситчатых тарелок 3, из которых пять адсорбционных 8, 
а две (верхних) теплообменных 7, предназначенных для охлажде
ния силикагеля. Каждая тарелка имеет по четыре перетока 2 для 
перемещения силикагеля на нижележащую тарелку. Высота аппа
рата ~ 2 0 м, диаметр 3 м, масса силикагеля на тарелке ~ 2 0 0 кг, 
скорость газа в свободном сечении колонны ~ 1,5 м/с. 

Регенерирующий горячий газ при температуре 250 °С вводится 
в низ десорбционной части, а отработанный газ выводится через 
штуцер, расположенный над тарелками 9. Выходящий из аппа
рата силикагель поступает в сборник 10, подхватывается потоком 
транспортирующего воздуха и подается в сепаратор 5, откуда по 
трубе 4 направляется в адсорбционную часть аппарата. 

Надо отметить, что аппараты с псевдоожиженными слоями ад
сорбента рекомендуется применять в тех случаях, когда адсор
бенты имеют достаточную механическую прочность (во избежание 
больших потерь при истирании). Кроме того, эти аппараты могут 
работать лишь с адсорбентами достаточно крупного зернения, так 
как только тогда процесс может быть достаточно устойчив в гид
родинамическом отношении. 

В последнее время все большее применение получают микропо
ристые адсорбенты, например цеолиты, обладающие достаточно 
большой активностью при малых концентрациях поглощаемого 
компонента в смесях. Из изложенного ранее следует, что процесс 
адсорбции, особенно при использовании микропористых адсорбен-
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тов, определяется внутридиффузионным сопротивлением. Умень
шение этого сопротивления достигается ведением процесса на ад
сорбентах мелкой грануляции (микросферических адсорбентах), 

причем возрастание поверхности контакта 
фаз также приводит к значительному со
кращению времени отработки зерна. Ис
пользование микросферических адсорбентов 
с размерами зерен (0,2 40,5) • Ю  3 м вме
сто применяемых обычно (2 f 4) • 10~3 м 
требует соответствующего аппаратурного 
оформления процесса, так как аппараты 

I, I, u ц_ с псевдоожнженными и тем более с дви
ттТГ ТП ПТ Т! F жущимися слоями адсорбента нецелесооб

разны, поскольку с уменьшением диаметра 
зерна значительно снижаются допустимые 
скорости газового потока. Такие адсорбен
ты используются в недавно предложенном 
аппарате с центробежным разделением фаз 

jjlj II II f— ц, [41, 42], схематично изображенном на 
*~ТП МП ИТ ГТГГ рис. 4.34. 

Исходная паровоздушная смесь посту
пает в нижнюю часть противоточного мно
гоступенчатого адсорбера, который состоит 
из нескольких ступеней, включающих две 
тарелки (барботажную колпачкового ти

£ 1 U L J L 3 па. 6 и сепарационную 5) и переточные 
тГТП ГТП ПГП Г п ^ устройства 3 и 4 для твердой фазы. Сепа

рационная тарелка имеет специальные 
устройства 1, расположенные в верхней ча
сти контактных патрубков 2 (рис. 4.35) и 
предназначенных для разделения фаз под 
действием центробежной силы. Контактные 
патрубки жестко закреплены на сепара
ционной тарелке, нижние их концы нахо
дятся вблизи барботажной тарелки, что 

1тф |г.Ф обеспечивает работу этой тарелки в ре
* ' жиме стесненного барботажа, а в контакт

ных патрубках имеет место режим пневмо
транспорта. Переточные трубы 3 равномер
но распределены по сечению аппарата и 
служат для транспортирования адсорбен
та на нижележащую ступень. Патрубки 3 
предназначены для циркуляции адсорбента 
внутри ступени с целью увеличения его 
времени пребывания, а также для равно
мерного распределения адсорбента по 

поперечному сечению аппарата. Нижние концы рециркуляцион
ных трубок расположены над колпачками в зоне наименьшей 
скорости газового потока. Пройдя все ступени, поток газа 

Рис. 4.34. Адсорбер с цен
тробежным разделением 

фаз: 
1 — устройство д л я центро
бежного р а з д е л е н и я ф а з ; 
2 — контактный п а т р у б о к ; 
3, 4— перетоки; 5 — с е п а р а 
ционная т а р е л к а ; б — колпач

к о в а я т а р е л к а ; 
Т. Ф . — т в е р д а я ф а з а ; Г. Ф — 

г а з о в а я ф а з а . 
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выводится сверху аппарата, адсорбент — из нижней его 
части. 

Исследования показали, что аппарат может работать устой
чиво при скоростях от 0,3 до 2 м/с без уноса. Ступень аппарата 
обладает небольшим гидравлическим сопротивлением, а исполь
зуемые микросферические адсорбенты  (например, цеолит без свя
зующего) устойчивы к истиранию. 

Испытания опытнопромышленного аппарата (диаметр 0,5 м, 
число ступеней 5, число контактносепарирующих устройств на ка
ждой тарелке 7) показали его работоспособность и высокую эф
фективность. Например, при адсорбции С 0 2 на цеолите СаА (без 
связующего) d = (0,14 f 0,25) • 10"3 м 
оказалось, что каждая контактная 
ступень приближается к теоретиче
ской тарелке. Успешная работа такого 
адсорбера зависит от механической 
прочности микросферических адсор
бентов. 

Представляет интерес проведение 
процесса адсорбции в суспензии сор
бента [43], что позволяет легко обес
печить непрерывный процесс. В каче
стве жидкости, используемой как но
ситель, могут быть выбраны толуол, 
декалин, ацетон и другие жидкие ве
щества, молекулы которых по разме
рам превышают размеры входных 
окон кристаллов цеолита. Таким об

•разом осуществляется избирательная 
адсорбция, например С 0 2 , CS2. 

Исследования кинетики этого про
цесса показали, что при переходе от 
сухих адсорбентов к суспензиям наблюдается уменьшение скоро
сти процесса адсорбции, хотя в целом процесс протекает доста
точно быстро (приближение к равновесию достигается примерно 
за 10 мин). Уменьшение скорости процесса связано с наличием 
диффузионного сопротивления жидкостиносителя. 

К достоинствам такого метода следует отнести приближение 
процесса адсорбции к изотермическим условиям, отсутствие исти
рания и потерь адсорбента. При использовании суспензий регене
рацию цеолита можно проводить при более низких температурах, 
чем при обычной десорбции, что делает процесс более эконо
мичным. 

Следует также отметить тенденцию к применению «холодной» 
вытеснительной десорбции [44], особенно при рекуперации серо
углерода из вентиляционных выбросов на заводах искусственного 
волокна. Исследования в этом направлении продолжаются. 

Дальнейшее развитие теории адсорбционных процессов должно 
идти по пути детального изучения физической модели процесса, 

Рис. 4.35. Контактная ступень 
аппарата. 
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его кинетических закономерностей, разработки общих методов ин
женерного расчета адсорберов и десорберов. 

Развитие аппаратурных конструкций диктуется необходи
мостью создания агрегатов большой единичной мощности с авто
матическим управлением. 

Усилия исследователей должны быть направлены на разра
ботку методов повышения интенсивности и экономичности процес
сов адсорбции и десорбции. 
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Г Л А В А 5 

СУШКА 

5.1. РАВНОВЕСИЕ КАПИЛЛЯРНО-ПОРИСТОГО МАТЕРИАЛА 
С ВЛАЖНЫМ ВОЗДУХОМ 

В промышленности, в том числе и в химической,, процессу 
сушки подвергаются разнообразные по свойствам материалы. В су
шильной технике влажные материалы принято разделять на три 
группы': капиллярно-пористые, коллоидные и коллоидные капил
лярно-пористые тела. 

Капиллярно-пористые материалы при удалении из них влаги 
практически не деформируются (кристаллические соли, древесные 
и искусственные угли и др.). Коллоидные вещества при сушке зна
чительно уменьшают свои размеры, оставаясь эластичными (боль
шинство продуктов пищевой промышленности). Капиллярно-по
ристые коллоидные вещества обладают промежуточными свой
ствами. 

Четкое разграничение между этими группами провести трудно, 
поскольку не существует абсолютно жестких и идеально эластич
ных материалов, и в этом смысле все реальные вещества по су
ществу относятся к третьей группе. Однако приведенное относи
тельное разграничение оказывается удобным, так как в химиче-
окой технологии многие материалы, подлежащие сушке, можно 
отнести к первой группе. При анализе процесса сушки таких ве
ществ можно пренебречь Изменением размеров тела. 

Процесс удаления влаги из влажного материала сопрово
ждается нарушением связи ее со скелетом вещества, на что затра
чивается некоторая энергия. Построена классификация различных 
форм связи влаги с твердым веществом по величине энергии та
ких связей, согласно которой существуют связи трех видов [1]: хи
мическая, физико-химическая и физико-механическая. Химически 
связанная влага удерживается веществом посредством ионных или 
молекулярных связей наиболее прочно и не удаляется из влажных 
тел при нагревании до 100—120 °С. Количество химически связан
ной влаги определяется стехиометрическим соотношением, а ее 
удаление в большинстве случаев обусловливает изменение хими
ческого состава вещества, что выходит за рамки обычного про
цесса промышленной сушки влажных материалов. В дальнейшем 
процесс удаления химически связанной влаги здесь не рассматри
вается. 
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Физико-химически связанная влага для капиллярно-пористых 
материалов — это влага, удерживаемая на внутренней поверхно
сти пор адсорбционными силами. В отличие от химически связан
ной, количество адсорбционной влаги для одного и того же мате
риала может быть существенно различным в зависимости от внеш
них условий — температуры и влажности окружающей среды. 

Наибольшую энергию связи имеет первый мономолекулярный 
слой адсорбированной влаги (см. гл. 4) , а последний слой обла
дает наименьшим значением этой энергии связи. 

При радиусах капилляров г < 10~7 м процесс полимолекуляр
ной адсорбции может приводить к смыканию адсорбционных слоев, 
образующихся на противоположных стенках капилляра, и запол
нению сплошной жидкой фазой всего 
объема капилляра. , 

Под физико-химически связанной 
влагой понимают жидкость, которая 
находится в крупных капиллярах, а 
также влагу смачивания, которую при
нимает тело при непосредственном 
контакте со свободной жидкостью. Фи
зико-механическая влага удерживает
ся в капиллярах избыточным капил
лярным давлением, вызываемым си
лами поверхностного натяжения. 

Основная масса капиллярной вла
ги не связана с телом физико-химиче
скими силами, поэтому удаление ее в 
процессе термической сушки требует 
затрат энергии, равных теплоте паро
образования жидкости. 

Макрокапилляры заполняются 
жидкой фазой только при непосред
ственном контакте с жидкостью. При этом происходит также сма
чивание наружной поверхности материала жидкой пленкой. На. 
способность пленки. удерживаться на материале поверхностными 
силами гидрофильного вещества в значительной степени влияет 
сила тяжести. Обычно количество влаги, удерживаемое телом в 
виде наружной пленки, мало по сравнению с количеством влаги, 
находящейся внутри капиллярно-пористой структуры материала. 

Характер и энергия связи вещества с, молекулами влаги опре
деляет общее количество влаги, которое способно удерживать то 
или иное вещество при равновесии его с окружающей средой. Ве
личина равновесного влагосодержания тем выше, чем больше вла
ги содержится в окружающем воздухе и чем ниже температура си
стемы. Обычно данные по равновесному содержанию влаги в воз
духе и влажном теле принято изображать графически в виде 
зависимости равновесного влагосодержания и* от температуры и 
относительной влажности воздуха ср. Пример типичной равновес
ной кривой представлен на рис. 5 .1 . Влагосодержание, которое 

Рис. 5.1. Зависимость равно
весного влагосодержания ка
пиллярно-пористого материала 
от относительной влажности 

воздуха (изотерма сорбции) 
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вещество имеет при равновесии с полностью насыщенным возду
хом (ф = 1), называют гигроскопическим (ы г). Сверх этого влаго
содержания тело может присоединить влагу только при непосред
ственном контакте с жидкой фазой. 

Конкретный характер равновесной зависимости (изотермы сорб
ции) и величина гигроскопического влагосодержания в значи
тельной степени зависят от вида распределения пор тела по раз
мерам. Чем мельче поры, тем больше их суммарная внутренняя 
поверхность и тем большее количество молекулярной влаги может 
быть адсорбировано телом. Большое количество микропор (г < 
< 10~7 м) приводит к удержанию значительного количества ка
пиллярноконденсированной влаги. 

В настоящее время теоретически получить уравнение изотермы 
сорбции для большинства реальных материалов, подвергающихся 
промышленной сушке, не удается. Исключение составляют лишь 
некоторые адсорбенты (см. гл. 4) . Наиболее надежным способом 
получения зависимости равновесного влагосодержания материала 
от температуры и относительной влажности окружающей среды яв
ляются экспериментальные измерения. Изотермы сорбции служат 
для определения минимального влагосодержания, которое может 
быть достигнуто асимптотически в процессе сушки того или иного 
материала воздухом определенных параметров. 

Практически при любом способе сушки влажный материал 
находится в контакте с окружающей средой, которая выполняет 
роль субстанции, эвакуирующей пары влаги, выделяемые сохну
щим материалом. При конвективной сушке внешняя среда яв
ляется также теплоносителем, от которого влажный материал по
лучает тепло. Наиболее распространенными сушильными агентами 
являются воздух, продукты сгорания того или иного топлива. 

В процессе взаимодействия с влажным материалом сушильный 
агент принимает в себя удаляющуюся из материала влагу и за 
счет этого увеличивает свое влагосодержание. Значения парамет
ров паровоздушной смеси и взаимосвязь этих параметров могут 
быть определены с помощью известной диаграммы Рамзина. 

5.2. ВНЕШНИЙ ТЕПЛО И МАССООБМЕН 

В процессе термической сушки существенным является измене
ние концентрации паров влаги в пограничном слое и изменение 
температуры сушильного агента около поверхности материала. 
Разность концентраций создает поток пара от поверхности, а раз
ность температур между основной массой потока сушильного 
агента и материалом обеспечивает подвод тепла к влажному телу. 

Анализ взаимосвязанных процессов переноса в наиболее об
щем виде осуществляется методами термодинамики необратимых 
процессов, в основе которой лежат следующие постулаты [2, 3]. 

1. Система находится в состоянии, отличном от равновесного, 
но это отклонение не слишком значительное. 
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2. Скорость возрастания энтропии системы dS/dx, умноженная 
на абсолютную температуру, определяется как сумма произведе
ний потока ji на движущую силу Xit вызывающую этот поток: 

Г  £  2 > , (5.1, 

I 
Соотношение (5.1) является основой для определения движу

щих сил процессов переноса. 
3. Система уравнений взаимосвязанного переноса линейна. Ка

ждый из потоков количества движения / ь вещества /г и энергии /3 

зависит от трех движущих сил и матрицы коэффициентов пере
носа L I H : 

ii = LnX{ + Ll2X2 + Ll3X3 I 
/ 2 = L2iXi -f- L22X2 + 1*23X3 } (5.2) 
/ 3 = L3[Xi + L32X2 -Ь Z, 3 3X 3 J 

Согласно системе (5.2), перенос, например, массы целевого 
компонента происходит под действием не только основной причи
ны— градиента концентрации этого компонента, но и за счет иных 
независимых причин — градиентов температуры и давления. Об
щий поток массы складывается, таким образом, из трех слагаемых, 
каждое из которых обусловлено наличием градиента соответ
ствующего потенциала переноса. Аналогично, общий поток тепла 
вызывается не только градиентом температуры, но также гра
диентами концентрации целевого компонента и общего давления. 

4. Выполняется соотношение взаимности кинетических коэффи
циентов переноса, которое для наиболее простых молекулярных 
процессов переноса является следствием их микроскопической об
ратимости. Для системы линейных уравнений (5.2) соотношение 
взаимности означает равенство кинетических коэффициентов, 
имеющих одинаковые индексы, независимо от их порядка: L I K = 
= L f t i . Это соответствует симметрии между влиянием, например, 
силы, вызывающей диффузионный перенос, на величину теплового 
потока и влиянием силы, вызывающей перенос тепла, на вели
чину диффузионного потока. 

Анализ системы уравнений переноса на основе общих поло
жений термодинамики необратимых процессов в самой общей 
форме показывает, что молекулярный перенос вещества (целевого 
компонента), т. е. диффузия массы (массопроводность), и тепла 
(теплопроводность) вызывает движение среды. Следовательно, на
личие градиентов концентрации и температуры оказывает влияние 
не только на процессы тепло и массообмена, но влияет также и на 
гидродинамическую обстановку в системе, в частности на струк
туру пограничного слоя вблизи поверхности влажного тела. 

Аналитическое рассмотрение задачи тепло и массообмена 
в процессах сушки на основе соотношений термодинамики 
необратимых процессов с учетом взаимного влияния много
численных определяющих факторов в настоящее время затруд

237 



нительно ввиду сложности определения кинетических коэффициен
тов связного переноса и движущих сил реального процесса [4]. 

В теории сушки при анализе внешнего тепло- и массообмена 
рассматривается система дифференциальных уравнений движе
ния вязкой жидкости (1.1), (1.3), конвективной диффузии (1.22) 
и уравнения, описывающего поле температуры в движущейся 
среде (1.27). В этой системе взаимное влияние процессов пере
носа импульса, массы и тепла учитывается не отдельными сим
метричными слагаемыми, как в уравнениях (5.2), а лишь зависи
мостью кинетических коэффициентов от потенциалов переноса, на

пример коэффициентов вязкого 
трения и диффузии — от тем
пературы и концентрации. 

Современные методы реше
ния систем уравнений в част
ных производных второго по
рядка не позволяют проанали
зировать систему (1.1), (1.3), 
(1.22) и (1.27) в общем виде 
даже в рамках упрощений, 
принятых для пограничного 
слоя. 

Непосредственные преци
зионные измерения [5] показа
ли, что около влажной поверх
ности материала формируются 
три пограничных слоя различ
ной толщины: гидродинамиче

ский, тепловой и концентрационный. В общем случае подобие полей 
скорости, температуры теплоносителя и его влагосодержания вблизи 
влажной поверхности сохнущего материала отсутствует (рис. 5.2). 
Оказалось, что условная толщина концентрационного пограничного 
слоя меньше, чем толщина теплового слоя примерно на 20—25% 
при средней относительной влажности сушильного агента ср = 40 
-f-60%. По мере увеличения влажности газа толщина диффузион
ного пограничного слоя приближается к толщине теплового слоя. 
При анализе внешнего тепло- и массообмена используются при
ближенные методы, основанные на экспериментальных данных. 

Из системы дифференциальных уравнений (1.1), (1.3), (1.22) 
и (1.27) и граничных условий выводятся критерии подобия, связь 
между которыми определяется из опытов. 

Так, путем обобщения опытных данных по теплообмену при 
вынужденном движении влажного воздуха относительно свободной 
поверхности жидкой капли получено следующее критериальное 
уравнение: 

Nu, = 2 + ;4Pr? , 3 3 Re"Gu'* (5.3) 

77777777777777777777777777777777777777, 
Рис. 5.2. Распределение скорости (1), 
температуры (2) и парциального давле
ния паров (3) в пограничном слое около 

влажной поверхности. 

где Nu* = ad/Xt — тепловой критерий Нуссельта; Prt = v/at теп
ловой критерий Прандтля; Gu = (Т — Тм/) Тш — параметрический 
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критерий Гухмана; Т — температура воздуха; Гм — температура 
мокрого термометра. 

При Re > 200 постоянным слагаемым в соотношении (5.3) воз
можно пренебречь. Аналогично получены критериальные соотно
шения для массообменного критерия Нуссельта: 

Nu = 2 + A'Pr°>3iRen'Gum' (5.4) 

Значения параметров уравнений (5.3) и (5.4) в зависимости от 
диапазона изменения критерия Re представлены в табл. 5.1. 

Т а б л и ц а 5.1 

Re А п m А' п' т' 

1 - 2 - 102 

3,15- 103—2,2- W 
2,2- 1 0 4 - 3 , 1 5 - 105 

1,07 
0,51 
0,027 

0,48 
- 0,61 

0,90 

0,175 
0,175 
0,175 

0,83 
0,49 
0,025 

0,53 
0,61 
0,90 

0,135 
0,135 
0,135 

Опыты показали, что обычно коэффициент теплоотдачи от по
тока теплоносителя к поверхности, с которой происходит испаре
ние, приблизительно на 20—40% превышает значение коэффициен
та теплоотдачи к сухой поверхности при одинаковых условиях 
обтекания. 

Максимальное различие а в л и а 0 У х наблюдается при теплооб
мене с сухим воздухом, а практическое совпадение значений коэф
фициентов теплоотдачи имеет место для насыщенного воздуха. 
Увеличение коэффициента теплоотдачи при наличии испарения 
с тепловоспринимающей поверхности обычно объясняется возму
щающим воздействием парового потока на пограничный слой. 

Формулы (5.4) и (5.5), полученные для -испарения жидкости 
с ее свободной поверхности, можно использовать для определения 
интенсивности тепло- и массообмена между сушильным агентом 
и твердым влажным материалом, наружная поверхность которого 
в процессе сушки находится во влажном состоянии. Испарение 
влаги происходит с наружной поверхности капиллярно-пористого 
материала с постоянной скоростью. Это наблюдается при больших 
величинах влагосодержания материала, когда количество влаги, 
непрерывно удаляемое с наружной поверхности, полностью ком
пенсируется жидкостью, подходящей к наружной поверхности из
нутри материала. Затем в процессе обезвоживания наступает та
кое состояние, при котором подвод жидкости из внутренних зон 
к наружной поверхности не успевает полностью компенсировать 
убыль влаги с внешней поверхности. Влага начинает превращаться 
в пар во внутренних зонах капиллярно-пористой структуры тела, 
а температура наружной поверхности повышается. 

Коэффициенты тепло- и массоотдачи от поверхности изменяют 
свои значения, поскольку количество водяных паров, проходящих 
через наружную поверхность тела, уменьшается. По опытным 
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данным [6], изменение коэффициента теплоотдачи в зависимости 
от уменьшающегося влагосодержания тела можно учесть симплек
сом ы/Ыцр. где ы к р — критическое влагосодержание материала, при 
котором заканчивается период постоянной скорости сушки и по
верхность материала перестает быть полностью смоченной. 

Степень влияния отношения и/икр на величину Nu зависит от 
форм связи влаги с твердым скелетом материала и от внешней 
конфигурации тела. Количественные исследования зависимости ко
эффициентов теплоотдачи а и массоотдачи В от влагосодержания 
материала осложнены тем, что реальные тела могут иметь неодно
родную структуру и, следовательно, неравномерное влагосодер
жание отдельных участков наружной поверхности. Это приводит 
к неодинаковым значениям коэффициентов тепло- и массообмена 
по поверхности влажного тела. 

5.3. ВНУТРЕННИЙ ТЕПЛО- И МАССОПЕРЕНОС 

Закономерности процессов переноса 

Современная теория внутреннего тепло- и массопереноса раз
вивается на основе понятия единого потенциала переноса влаги 
внутри влажного капиллярно-пористого тела. Смысл его такой же, 
как и у температуры в теории переноса тепла. Действительно, при 
изучении процессов поглощения и переноса тепла используются 
понятия энтальпии, температуры и теплоемкости тел. Между 
этими основными величинами существует простая зависимость, 
которая в интегральной форме имеет вид: 

/ = ctt (5.5) 

Потенциалом переноса тепла является температура. Величина 
теплового потока зависит от градиента температуры в соответствии 
с законом теплопроводности Фурье: 

- it = — h g r a d t 

Аналогично вводится понятие потенциала переноса влаги 0. 
Закон переноса влаги в капиллярно-пористых телах записывается 
аналогично закону теплопроводности Фурье: 

/m = - * O T g r a d 9 = - A m - ^ = = - X m V e (5.6) 

где Хт— коэффициент влагопроводности. 
Физический смысл коэффициента Хт состоит в том, что он чис

ленно равен количеству влаги, переносимому через 1 м 2 в единицу 
йремени при разности значений потенциала переноса в одну еди
ницу потенциала на 1 м в направлении потока влаги. 

Коэффициент влагопроводности характеризует способность ка
пиллярно-пористого тела проводить влагу. Знак минус в уравне
нии влагопроводности (5.6) означает, как и во всех градиентных 
законах переноса, что поток влаги перемещается от точки с боль
шим значением потенциала к точке, где его величина меньше. 
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Согласно уравнению (5.6), поток влаги имеет место лишь при 
наличии градиента потенциала. Когда два влажных тела приво
дятся в состояние контакта, поток влаги будет направлен от тела, 
имеющего больший потенциал, независимо от того, какое из тел 
обладает большим влагосодержанием. Следовательно, понятие по
тенциала переноса влаги нельзя отождествлять с влагосодержа
нием тела. Аналогичная связь существует между энтальпией и тем
пературой. Так, г и б являются потенциалами переноса тепла и 
влаги, а понятия энтальпии и влагосодержания соответственно 
отражают количество переносимой субстанции, содержащейся 
в материале. 

Энтальпия и температура тела связаны через коэффициент 
пропорциональности — теплоемкость тела (5.5). Аналогично вво
дится понятие удельной массоемкости (ст) влажного тела: 

и = стВ (5.7) 

Физический смысл ст определяется как количество влаги, ко
торое необходимо сообщить единице массы тела, чтобы увеличить 
его потенциал переноса влаги на единицу: ст — du/dQ. Удельная 
массоемкость существенно положительная величина, т. е. при уве
личении влагосодержания тела возрастает и его потенциал пере
носа. Из соотношения (5.7) следует, что потенциал переноса 0 
абсолютно сухого тела равен нулю. На этом основании может 
быть построена шкала потенциала переноса влаги, если принять 
некоторое тело за эталонное [1]. 

Итак, два основных параметра и и 0, характеризующие состоя
ние влажного тела аналогичны понятиям энтальпии и температуры 
с той разницей, что если температура тела может быть непосред
ственно измерена, а энтальпия должна рассчитываться по формуле 

"(5.5), то для влажного тела ситуация обратная: измерено может 
быть влагосодержание тела и, а потенциал переноса влаги 0 дол
жен определяться по формуле (5.7). 

Понятие потенциала 0 суммарно учитывает все потенциалы 
элементарных переносов массы, которые зависят в основном от 
температуры и влагосодержания (см. гл. 1). Так, например, ка
пиллярный потенциал переноса включает в себя поверхностное 
натяжение жидкости, которое зависит от температуры, и среднюю 
кривизну капилляров, еще не освободившихся от жидкой фазы. 
В процессе сушки первыми освобождаются от влаги наиболее 
крупные поры, следовательно, среднее значение радиусов пор, еще 
заполненных жидкостью, уменьшается по мере снижения влаго
содержания влажного материала. Таким образом, потенциал пере
носа влаги является функцией локальных значений температуры 
и влагосодержания капиллярно-пористого тела: 8(/, и). 

При определении градиента потенциала дд/дп используется 
правило дифференцирования сложной функции: 

дп ди 
ди t дп + dt ц &П (5.8) 
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дВ 1 
Производная есть величина, обратная удельной массо

емкости материала I3— = — . 
V ди t ст ) 

Подставив развернутое выражение (5.8) для градиента потен
циала дд/дп в основной закон влагопроводности (5.6), получим 
следующее уравнение для потока влаги: 

, , / 1 ди , <36 dt\ 

Умножив и разделив правую часть уравнения ( 5 . 9 ) на плот
ность сухого материала р т , имеем: 

j m = -ampT{Vu + bVt) (5.Ю) 

где о = ст-^- — термоградиентныи коэффициент переноса вла

ги; ат — km] (piCm) — коэффициент потенциалопроводности. 
Уравнение (5.10) показывает, что поток влаги внутри капил

лярнопористого материала возникает не только изза наличия 
градиента влагосодержания, но и независимо от него вызывается 
градиентом температуры, что и подтверждается опытными дан
ными. 

В зависимости от знаков Уы и Vt отдельные составляющие по
тока влаги могут иметь одинаковые или различные знаки. Процесс 
парообразования в некоторой точке влажного материала рассмат
ривается в качестве источника паровой фазы. Знак источника за
висит от направления фазового перехода. При испарении источник 
будет иметь отрицательный знак (сток жидкости), а при локаль
ной конденсации пара — положительный. 

Локальное изменение влагосодержания тела du складывается 
из двух эффектов: изменения за счет переноса жидкой фазы и 
вследствие фазового превращения: 

du = dux + й«ф 

В теории внутреннего массопереноса вводится критерий фазо
вого превращения Е = du^jdu, который представляет собой отно
шение количества жидкости, участвующей в фазовом превращении 
(мощность источника) к общему изменению массы влаги. Обычно 
масса пара внутри влажного капиллярнопористого тела прене
брежимо мала по сравнению с массой жидкости. Теперь локальное 
изменение влагосодержания бесконечно малого элемента влажного 
тела можно записать в виде: 

du = dux + Edu (5П) 

Здесь Е изменяется от 0 до 1. При Е = 0 фазовые превращения 
внутри влажного тела отсутствуют и влага перемещается только 
за счет движения жидкой фазы. В противоположном случае Е = 1 
изменение влагосодержания в теле происходит только за счет ис
парения и конденсации, а перемещение жидкой влаги отсутствует. 
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Дифференциальные уравнения переноса 
Вывод дифференциального уравнения, описывающего неста

ционарные поля влагосодержания (или потенциала переноса) в 
капиллярнопористом теле, заключается в применении закона со
хранения массы влаги к некоторому объему V внутри влажного 
тела, ограниченному замкнутой поверхностью F, и в принципе ни
чем не отличается от вывода аналогичного уравнения в гл. 1. 
В результате получим: 

Р т ==  div/ж + Р т £ ( 5 Л 2 ) 

Подставив в закон сохранения массы влаги (5.12) выражение 
для потока вещества применительно к жидкой фазе (5.10), имеем: 

| £ = div (axVu + ax6Vt) + Е ~ (5.13) 

В общем случае кинетические коэффициенты переноса влаги ат 

и б не остаются постоянными, а являются функциями искомой ве
личины влагосодержания. Поскольку влагосодержание изменяется 
в зависимости от значения внутренних координат тела, то при 
дифференцировании в соотношении (5.13) коэффициенты переноса 
также нужно считать функциями координат. 

В тех случаях, когда коэффициенты аж и б изменяются незна
чительно или анализ проводится для сравнительно небольших зон, 
в пределах которых изменением ат и 6 можно пренебречь, уравне
ние (5.13) запишется следующим образом: 

 | £ = * » V » « + a«eV4 + £  § £ (5.14) 

При Е = 1 движение жидкости отсутствует, перенос влаги про
исходит за счет движения пара и вместо уравнения (5.14) следует 
записать аналогичное уравнение для пара: 

 | i = а„? 2 н + a,AF 2t (5.15) 

где коэффициенты переноса ап и б п относятся к процессу переме
щения влаги в виде пара. 

В общем случае Е < 1 вместо уравнений (5.14) и (5.15) запи
сывают итоговое соотношение [1]: 

4^-=amV2u +an6VH (5.16) 
от 

г д е  а т = 1
а^Е ; 6 = . 6 Ж = 6П. 

Уравнение (5.16) не является замкнутым, так как содержит 
две неизвестные функции координат и времени — влагосодержание 
и температуру материала. 

Второе дифференциальное уравнение выводится на основе 
предположения о том, что расход тепла на нагревание пара внутри 
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пор тела пренебрежимо мал по сравнению с теплотой нагрева 
жидкой фазы и что температура жидкости и пара в каждой точке 
тела равна температуре скелета материала. 

Изменение энтальпии некоторого конечного объема равно сум
ме дивергенции вектора потока тепла и мощности внутреннего 
теплового источника. Вывод дифференциального уравнения для 
поля температуры ничем не отличается от вывода уравнения для 
распределения влагосодержания: 

d(c.oj) ди 
-^Lj_l = V { x m + q E p ^ (Б.17) 

В уравнении (5.17) первое слагаемое правой части выражает 
поток тепла внутри влажного материала за счет теплопроводно
сти. Последнее слагаемое соответствует внутреннему источнику 
(стоку) тепла за.счет выделения тепла при конденсации пара или 
расходования тепла при локальном испарении жидкости. Конвек
тивный перенос тепла жидкой и паровой фазами внутри капилляр
но-пористых тел при сушке оказывается пренебрежимо малым. Та
ким образом, для определения нестационарных полей влагосодер
жания и температуры внутри капиллярно-пористого влажного 
тела необходимо анализировать систему дифференциальных урав
нений (5.16) и (5.17), которые при постоянных значениях коэффи
циентов переноса будут иметь вид: 

дх 

дх t ct дх 
(5.18) 

Система (5.18) может быть представлена в виде уравнений, со
держащих в качестве искомых функций только потенциалы Q и t 
или только влагосодержание и и энтальпию /. Наличие уравнений, 
описывающих процесс на основе анализа физики процесса, вне 
зависимости от возможности их строгого аналитического решения 
позволяет получить критерии подобия данного процесса, имеющие 
точный физический смысл. 

Почленным делением отдельных слагаемых уравнений системы 
(5.18) могут быть получены безразмерные группы Fo ( = atx/R2 и 
F o m = amx/R2— критерии гомохронности полей температуры и по
тенциала переноса влаги (критерии Фурье). Отношение их дает 
новый критерий Lu = am/at, представляющий меру относительной 
инерционности полей потенциала переноса влаги и температуры 
в нестационарном процессе сушки и обычно называемый крите
рием Лыкова. Критерий Коссовича Ко = qhul(ctL\t) определяет 
меру отношения количеств тепла, расходуемых на испарение вла
ги и на нагрев влажного материала. Специфическим критерием 
внутреннего тепло- и массопереноса является критерий Поснова 
Рп = бАг/Аы, который представляет собой меру отношения интен
сивности термоградиентного переноса влаги к переносу за счет 
градиента влагосодержания. 
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Независимым параметром процесса является критерий фазо
вого превращения Е. 

Для того чтобы практически можно было пользоваться систе
мой уравнений (5.18) при анализе реальных процессов сушки, не
обходимо иметь информацию о величинах всех коэффициентов пе
реноса, вычисление которых на основе теоретических представле
ний о структуре капиллярно-пористых тел и о характере связи 
влаги со скелетом материала в настоящее время не представляется 
возможным. Поэтому все имеющиеся в литературе сведения о ко
эффициентах тепло- и массопереноса влажных тел основаны на 
экспериментальных данных. 

и, кг/кг 
0,6 

0,4 0,6 
и, кг/кг 

Рис. 5.3. Зависимость коэффи
циента потенциалопроводности от 

влагосодержания материала: 
/ — к в а р ц е в ы й песок; 2 — д и а т о м о в ы е 

о б о ж ж е н н ы е плиты. 

Рис. 5.4. Зависимость термоградиентного 
коэффициента глины (/), торфа (2) и као

лина (3) от влагосодержания при 35 °С. 

Эксперименты с различными телами, подвергающимися про
мышленной сушке, показали, что практически все кинетические 
коэффициенты в достаточно широком диапазоне изменения влаго
содержания и температуры изменяются, причем часто — весьма 
существенно [1, 7]. Так, коэффициент потенциалопроводности ат, 
как правило, значительно уменьшается при уменьшении и 
(рис. 5.3). Термоградиентный коэффициент для капиллярно-пори
стых тел по мере уменьшения и вначале увеличивается, а затем 
уменьшается (рис. 5.4). Аналогичные результаты получены [8] при 
исследовании массопроводных свойств некоторых адсорбентов 
(рис. 5.5). 

При интенсивном нагреве влажного тела внутри его пористой 
структуры происходит превращение конденсированной жидкой 
фазы в паровую, что сопровождается значительным увеличением 
удельного объема влаги. Возникающее при этом избыточное давле
ние не успевает мгновенно релаксироваться через пористую струк
туру материала, так как часть пор тела заполнена жидкостью, 
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а свободные от конденсированной фазы капилляры создают не
которое гидравлическое сопротивление. Поскольку процесс паро
образования происходит наиболее интенсивно при температуре 
превосходящей 100 °С, то существенное избыточное давление 
внутри влажного тела образуется при интенсивных, высокотемпе
ратурных режимах сушки. 

Наличие градиента давления внутри капиллярнопористого 
тела вызывает перемещение влаги, причем общее направление 
этого потока может быть как внутрь тела, так и наружу в зави

симости от направления гра
диента избыточного давле
ния. Этот конвективный пе
ренос не учитывается урав
нением массопереноса (5.7)'. 
Поэтому в основу более об
щего уравнения для потока 
влаги во влажном материа
ле вводится слагаемое, от
ражающее фильтрационный 
поток влаги под действием 
возникающего в теле избы
точного давления: 

/Ф = - KVP 
где к — коэффициент филь
трационной проницаемости 
пористого материала, учи
тывающий фильтрование 
жидкой и паровой фаз. 

Общий поток влаги, вы
зываемый внутри влажного 
тела наличием всех трех 
причин: 
I'm = -Хт (Ve + — W + 6 ф у р ) 

(5.19) 

Здесь для единообразия записи принято к-= Хт8ф. 
Дифференциальное уравнение, описывающее нестационарное 

поле потенциала 6 с учетом фильтрационного переноса будет 
иметь следующий вид: 

N a X 

12 16 
С а А 

_1 
2 4 6 8 10 12 14 

и-102, кг/кг 

Рис. 5.5. Зависимость термоградиентного 
коэффициента и коэффициента потенциало
проводности цеолитов NaX и СаА от влаго

содержания: 
1, 3  N a X  H 2 0 ; 2, 4  С а А — Н 2 0 . 

Рт 1 7 =   D I V [  хт ( V E + - ~ W + Оф7/>)] (5.20) 

При постоянных значениях кинетических коэффициентов пе
реноса их можно вынести за знак дифференциального оператора 
дивергенции: 

(5.21) 
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Для того чтобы получить принципиально замкнутую систему 
уравнений, необходимо иметь соотношение, отражающее измене
ние фильтрационного потенциала Р. Такое уравнение может быть 
получено из баланса неконденсированной фазы (воздух и пары 
влаги), вызывающей избыточное давление внутри пористого 
тела [4]: 

4 ^ = а 0 у Л Р  £ i ™ ° £ (5.22) 

где аР — коэффициент фильтрационного переноса избыточного 
давления в капиллярнопористом материале. 

Таким образом, окончательная система уравнений, описываю
щих нестационарные поля 8, t и Р в процессе сушки влажного 
тела, определяется уравнениями (5.21), (5.22) и вторым уравне
нием системы (5.18). 

Возможность решения дифференциальных уравнений в значи
тельной степени зависит от граничных условий, которые форму 
лируются из независимых физических соображений относительно 
условий взаимодействия влажного тела с окружающей средой. 

При конвективной сушке, когда перенос влаги внутрл тела 
происходит под действием градиентов трех потенциалов (9, t и Р), 
граничные условия тепло и массообмена на границе влажное 
тело •— сушильный агент имеют вид: 

h (г) |п - M W ) n - Я1т (т) | п  0 

Ьт Ы + — W + ЬФУР) = / „ (т) | (5.23) 

Первое уравнение системы (5.23) представляет собой баланс 
тепла на поверхности тела, где происходит испарение влаги. Пер
вое его слагаемое соответствует количеству тепла, подводимому 
конвекцией' от сушильного агента, второе — теплу, отводимому 
теплопроводностью от наружной поверхности в глубь материала. 
Последнее слагаемое определяет количество тепла, расходуемое 
при испарении жидкости на наружной поверхности влажного тела. 

Второе уравнение системы (5.23) представляет собой баланс 
влаги на границе. Количество влаги, подводимое изнутри влаж
ного материала суммарно за счет всех трех градиентов, и коли
чество влаги, уходящее от поверхности тела в поток сушильного 
агента за счет конвективной массоотдачи, должны быть равны. 
Наконец, последнее уравнение системы (5.23) отражает постоян
ство общего давления влажного воздуха на внешней границе 
влажного тела и в сушильном агенте. 

Аналитические результаты 

Аналитическое рассмотрение полной системы взаимосвязанных 
процессов тепло и массопереноса внутри влажного тела оказы
вается сложным и в общем виде по существу невозможным. 
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Наиболее полно решения таких задач для различных частных 
случаев представлены в монографии [4]. Приведем в качестве 
примера окончательный результат решения задачи о нестационар
ных полях температуры и потенциала переноса влаги в капилляр
нопористом сферическом теле при граничных условиях третьего 
рода по тепло и массообмену, причем будем считать, что перенос 
влаги за счет градиента избыточного давления пренебрежимо мал. 

Система соответствующих дифференциальных уравнений и 
условий однозначности в безразмерных переменных имеет вид; 

dFo дХ2 + X дХ  b^°1W^ 
д ® _ . / д 2 в 2 дв \ / д*Т , 2 дТ \ 

<3Fo ~ L u {Ш 2-  + Тж)- 1 и Р п[-Ш + 1ГЖ) 
(5.24) 

дТ (1, Fo) „ 1 ^^—L-BitV-TV, Fo)] + (l  £ ) K o L u B i m [ l  6 ( 1 , Fo)] = 0 | 

0 0 ( 1 , Fo) дТ (1 Fo} 
3 J ^ + P n ^ ^ + B i m [ l  e ( l , F o ) ] = 0 j 

[ (5.25) 

T(X, 0) = Э(Х, 0) = 0 

дТ (0, Fo) дв (0, Fo) 
dX dX 

(5.26) 

(5.27) 

Здесь F o = atx/R2; X = r/R — относительный радиус внутри тела; 
Т(Х, Fo) = (t-t0)/(tc-t0); в(Х, Fo) = ( 9 0  9 ) / ( 9 0  9 * ) ; Bit = aR/Xt; 
Bim = $R/Xm) 9* —значение потенциала переноса, равновесное с па
раметрами сушильного агента. 

Уравнения (5.25) представляют собой граничные условия (5.23) 
в безразмерных величинах при VP = 0 и записи поверхностных 
потоков тепла и влаги в виде уравнений конвективного тепло и 
массообмена: j t (т) |п = a (tc — t | п); } m (т) |п = р (9 |п — 8С), где tc и 
8С — температура и потенциал переноса влаги сушильного агента. 

Равномерность начальных полей потенциалов дается условием 
(5.26), а симметричность нестационарных искомых полей — соот
ношением (5.27). Решение системы (5.24) — (5.27) методом инте
грального преобразования приводит к следующему результату: 

Т (X, Fo) = 1 + £ £ Cnt ^lipL е х р ( _ p 2 F o ) ( 5 . 2 8 ) 

Q {X, Fo) = 1 — -щ- ^ 2 ^ ( l  v 2 ) i i ^ e x p (  ^ F o ) (5.29) 
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Здесь 

r „ (\~EKoKi)Pn2 + EKoQni . r _ „0 -EKoK1)Plli + EKoQrt2 
О И ] — ^ —' j П 2 — L — 

•фп = vlAnlPn2 + v 2 B/ ! 2 Q«i — VsAwPm — ^\Bn\Qn2 

Am =[! + (! VD * l] C O S  BT7 s i n 

/ 24 ( l  v 2 ) + £ K o P n 

Qm = [ ] - iii" + 0 ~ v?) * i ] s i n + W c o s v ^ 
, 2 4 ( l  v 2 ) + £ K o P n 

p m = 0  V J sin v, | i f t + g r  ( V j |x„ cos v,|i„ - sin v i t i n ) 

2v 2 = ( l + £ K o P n +  j i . ) + (  ! ) • I + £ K o P n +  r ^ ) 2   j i 

a |xn — корней характеристического уравнения 
Pn\Qni — PmQni = 0 

Для усредненных значений потенциалов после интегрирования 
решений (5.28) и (5.29) можно получить: 

оо 2 

r(Fo) = l + £ 5 > п , е х р (  | # о ) (5.30) 
я = 1 < = 1 
оо 2 

в (Fo) = j _ _ | _ £ £ д п / (! _ VJ) е х р ( _ ^ р о ) (5.31) 

где 
sin v ; u — v.p, cos v.u 

Таким образом, решение даже упрощенной задачи о нестацио
нарных полях температуры и потенциала переноса влаги для оди
ночной сферической частицы оказывается довольно громоздким. 
Это существенно усложняет анализ реальных процессов сушки при 
переменных внешних параметрах сушильного агента, зависящих 
от интенсивности процессов внутреннего тепло и массопереноса. 

При современных интенсивных режимах сушки предположение 
о том, что молярный перенос влаги за счет градиента общего дав
ления, возникающего внутри влажного тела, пренебрежимо мал 
по сравнению с переносом массы за счет градиентов потенциала 9 
и температуры t, не всегда соответствует действительности. Од
нако решение системы трех дифференциальных уравнений в част
ных производных второго порядка в общем случае представляет 
существенные трудности. Полученное из аналитических решений 
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0,4 
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f /o,e\ \ 
// O.TS\ 

t -T-V 1 

Рис. 5.6. Зависимость усредненных по сферической частице потенциалов пе
реноса от критериев Рп (а) и Ко (б). 

Ц и ф р ы о к о л о кривых — значения критерия F o . 

Анализ имеющихся решений некоторых частных задач внутрен
него переноса с учетом фильтрационного движения влаги показы
вает, что возникающее при сушке капиллярно-пористых тел ло
кальное внутреннее давление имеет максимальное значение. По
ложение максимума в процессе сушки обычно перемещается от 
наружных участков тела во внутренние. 

В некоторых случаях избыточное давление внутри сушимого 
тела может стать основным видом переноса влаги. Так происходит 
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при специальном методе сушки со сбросом давления, который со
стоит в том, что вначале материал прогревается при повышенном 
общем давлении, а затем давление в сушильной камере резко по
нижается. За счет аккумулированного в процессе нагревания 
тепла по всей толще влажного материала происходит интенсивное 
парообразование, что приводит к появлению мощного фильтра
ционного переноса влаги из внутренних зон тела к его наружной . 
поверхности. Скорость удаления влаги в таких случаях иногда 
в десятки и сотни раз превосходит скорость обычной конвективной 
сушки. 

Градиент давления, возникающий в процессе сушки, играет су
щественную роль и в некоторых других методах. Например, при 
контактной сушке в зоне непосредственного соприкосновения влаж
ного материала с горячей ( > 1 0 0 ° С ) поверхностью происходит 
интенсивное парообразование. Релаксация возникающего избыточ
ного давления возможна лишь через всю толщу влажного мате
риала, значительная часть капилляров которого в начале про
цесса сушки еще заполнена жидкостью. Это приводит к возник
новению значительного избыточного давления, которое не только 
способствует отводу влаги из материала в виде пара, но и обус
ловливает также проталкивание жидкой фазы по направлению 
к открытой поверхности. 

При контактной сушке внутренние поля температуры, влаго
содержания и избыточного давления имеют специфический вид, 
отличный от вида полей при конвективной сушке. Распределение 
температуры характеризуется монотонным убыванием от значения 
температуры греющей поверхности до температуры наружного 
слоя материала (рис. 5 . 7 ) . Аналогичный вид имеет эпюра избы
точного давления. Распределение влагосодержания имеет экстре
мальный характер. У горячей поверхности вследствие интенсив
ного парообразования влагосодержание материала весьма незна
чительно и за исключением начального момента времени практи
чески близко к нулю. Интенсивность процесса парообразования, 
•зависящая от локальной температуры, падает по мере удаления 
от греющей поверхности, поэтому влагосодержание на некотором 
расстоянии от поверхности имеет максимальное значение. 

При контактной сушке'тонких материалов перенос влаги в виде 
жидкой фазы менее существенен, чем перенос паровой фазы. Ско
рость внешнего массообмена при контактной сушке играет незна
чительную роль по сравнению с влиянием температуры греющей 
поверхности и интенсивностью процесса внутреннего парообразо
вания. 

Особенности контактной сушки приводят к тому, что средняя 
скорость удаления влаги оказывается значительно выше, чем при 
конвективной сушке, так как градиенты всех трех потенциалов 
переноса влаги оказываются направленными в основном в одну 
сторону. То обстоятельство, что в непосредственной близости от 
греющей поверхности градиент влагосодержания имеет противопо
ложный знак (рис. 5 , 7 ) , сказывается скорее положительно, чем 
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отрицательно на значении общей скорости массопереноса, по
скольку подвод влаги из области максимального влагосодержания 
к горячей поверхности поддерживает избыточное внутоеннее дав
ление. 

Градиент избыточного давления внутри влажного материала 
возникает еще при одном способе сушки — подводе тепла с по
мощью токов высокой частоты. Данный способ основан на том, что 
все влажные материалы являются ..в некоторой степени диэлектри
ками (для воды диэлектрическая постоянная равна 80) и при по-

L 

п1- 3 
- - - - ч / " 2 " Ч j Ы 

1 

Рис. 5.7. Распределение ло
кальных значений влагосо
держания и (I), темпера
туры t (II) и избыточного 
давления Р — Ра (III) по 
толщине капиллярно-пори
стого тела при контактной 

сушке. 

Влажный материал 
Рис. 5.8. Распределение 
локальных значений тем
пературы (/), давле
ния (//) и влагосодер
жания (III) при сушке 
токами высокой частоты: i—3— р а с п р е д е л е н и е влаго
с о д е р ж а н и я по м е р е увели
чения тепловыделения внутри-

м а т е р и а л а . 
мещении их в поле токов высокой частоты нагреваются. Это един
ственный способ сушки, при котором источник тепла распределен 
по всей толще влажного материала. 

Генерирование тепла внутри влажного тела при локальном 
значении температуры > 6 0 ° С приводит, как показывают опыты, 
к внутреннему парообразованию и появлению избыточного давле
ния. Максимальное давление развивается в центре влажного тела 
(рис. 5.8). Поле температуры также имеет максимум в центре 
образца. Следовательно, градиенты избыточного давления и тем
пературы действуют в одном направлении, что приводит к весьма 
значительной интенсивности удаления влаги. 

Экспериментальное определение 
кинетических коэффициентов 

Экспериментальное определение кинетических характеристик 
капиллярно-пористых материалов проводится двумя основными 
методами: стационарным и нестационарным. В первом случае ис-

пользуется основное уравнение переноса влаги в форме (5.10) при 
изотермических условиях: 

\т = — A r n p T ^ U (5.32) 
Отсюда можно вычислить коэффициент потенциалопроводно

сти ат, если все остальные величины j m , р т и Уи известны из опы
та. Для этого к плоскому образцу исследуемого материала с од
ной стороны при помощи фитиля непрерывно подводится жид
кость, а с противоположной стороны происходит ее испарение. 
Сосуд с жидкостью и образец непрерывно взвешиваются. Термо
пары, расположенные в толще влажного материала, позволяют 
регистрировать степень изотермичности процесса в ходе опыта. 

После достижения стационарного распределения влагосодер
жания (что фиксируется по постоянству скорости убыли влаги) 
образец быстро разделяется на отдельные части с целью определе
ния поля влагосодержания. Значение градиента Vu находят после 
определения влагосодержания каждого участка образца: |V« | = 
= (м2 — Ui)/l, где I — расстояние между центрами соседних долей, 
влагосодержание которых н2 и щ. Зная плотность сухого мате
риала и определив поток влаги ] т по показаниям весов при ста
ционарном режиме, из формулы (5.32) находят величину ат. 

В тех случаях, когда градиент влагосодержания оказывается 
незначительным, можно считать, что величина коэффициента по
тенциалопроводности ат практически постоянна по толщиге об
разца. Проводя опыты при различных значениях среднего влаго
содержания и температуры образца, получают зависимость ат 

от и и t. 
Значение термоградиентного коэффициента б определяется на 

основе общего уравнения для потока влаги (5.10) при условии, 
что известны все остальные величины, входящие в это соотноше
ние. При проведении опытов стремятся обеспечить постоянное зна
чение градиента температуры в направлении потока влаги. Это 
может быть достигнуто путем подогрева нижнего торца исследуе
мого материала. После достижения стационарного распределения 
полей и и t образец быстро разделяется для анализа отдельных 
частей на влагосодержание. Величина термоградиентного коэф
фициента подсчитывается по соотношению: 

5 _^ Чт — Д т Р т ( « 2 — » | ) 
Я/лРт (h — ti) 

Стационарные методы могут быть применимы к любым мате
риалам (твердым, волокнистым, пастообразным, сыпучим). Недо
статок этих методов состоит в значительной продолжительности 
выхода образца на стационарный режим. В некоторых .случаях 
время достижения стационарного состояния достигает многих ча
сов. 

Нестационарные методы определения коэффициента потенциа
лопроводности влажных материалов в принципе не отличаются от 
аналогичных методов, рассмотренных в гл. 1, 2 и 4. При сушке, 
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однако, экспериментальная техника усложняется ввиду необходи
мости поддерживать изотермический режим внутри исследуемых 
материалов [1]. Определение коэффициентов тепло- и температу
ропроводности влажных капиллярно-пористых тел осложняется 
термоградиентным переносом влаги и возможными фазовыми 
превращениями. Поэтому эти коэффициенты представляют собой 
некоторые эффективные значения, суммарно учитывающие все 
процессы переноса, происходящие во влажном материале. Спра
вочные данные по значениям кинетических коэффициентов для 
капиллярно-пористых материалов представлены в специальной ли
тературе [7]. 

5.4. УПРОЩЕННЫЕ МОДЕЛИ КИНЕТИКИ СУШКИ 

Оценивая результаты современной теории внутреннего тепло- и 
массопереноса, следует отметить, что развиваемый ею подход в 
известной мере является формальным, поскольку все многообразие 
элементарных актов переноса массы внутри капиллярно-пористой 
структуры влажного материала заменяется здесь неким эффектив
ным градиентным переносом влаги. Система дифференциальных 
уравнений (5.17), (5.21) и (5.22) не учитывает всех перекрестных 
влияний отдельных видов тепло- и массопереноса, как это следует 
из представлений термодинамики необратимых процессов. Анализ 
процессов тепло- и массообмена на строгой термодинамической 
основе в настоящее время затруднителен, поскольку соотношение 
взаимности кинетических коэффициентов для капиллярно-пористых 
влажных тел не выполняется. 

Технические трудности использования системы . уравнений 
(5.17), (5.21) и (5.22) для расчета промышленных установок со
стоят в том, что аналитические решения,, сами по себе достаточно 
громоздкие, возможны лишь при допущении постоянства коэффи
циентов переноса. Это справедливо либо при медленной сушке 
с малыми значениями градиентов влагосодержания и температу
ры, либо при анализе поведения потенциалов в пределах доста
точно малых зон, на которые разбивается объем влажного мате
риала. Первое условие не выполняется при интенсивных процессах 
сушки, а второе требует решения системы уравнений (5.17), (5.21) 
и (5.22) для каждой из малых зон со сложными начальными усло
виями, представляющими собой решение задачи тепло- и массо
обмена для предыдущего момента времени (см. гл. 2) . 

Дополнительная трудность при использовании аналитических 
результатов теории состоит в том, что отсутствуют достаточно 
полные справочные данные по величинам коэффициентов переноса 
для большого числа материалов, подлежащих промышленной суш
ке. Несмотря на это, теория внутреннего переноса в настоящее 
время является по существу единственной стройной системой 
взглядов на физику процесса сушки, применимой к всевозможным 
влажным капиллярно-пористым материалам. 

Если учесть, что в промышленных условиях параметры сушиль
ного агента обычно не остаются постоянными, а изменяются вслед-
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етвие взаимодействия с влажным материалом, то практическое 
использование теории внутреннего тепло- и массообмена часто 
оказывается весьма сложным. Все эти обстоятельства приводят 
к тому, что параллельно с развитием теории градиентного пере
носа предпринимаются попытки построения более простых моде
лей процесса сушки влажных материалов. 

Наиболее простое предположение о поведении высоковлажного 
материала в процессе его конвективной сушки заключается в том, 
что жидкость может относительно свободно перемещаться внутри 
пористой структуры тела, которое практически не создает сопро
тивления процессу массопереноса. При этом испарение жидкости 
происходит только на наружной поверхности материала, а уда
ляемая в процессе сушки влага без затруднений подводится к по
верхности испарения из внутренних зон материала при исчезающе 
малом градиенте влагосодержания. Считается, что скорость про
цесса испарения влаги с наружной поверхности полностью опре
деляется количеством тепла, подводимого к наружной границе 
материала. Температура влажного материала полагается постоян
ной по его толщине и равной температуре мокрого термометра, со
ответствующей параметрам окружающей среды. Таким образом, 
скорость удаления влаги из материала (скорость сушки) может 
быть определена путем деления количества подводимого тепла 
на величину теплоты парообразования: 

VPl ^=-aF - Ц ^ - (5.33) 

где V, F и р т — объем, поверхность и плотность материала; t и 
tk(t,x)—температуры сушильного агента и мокрого термометра; 
<цОш)—теплота испарения; х— влагосодержание сушильного 
агента. 

Обычно предполагается, что время прогрева влажного мате
риала пренебрежимо мало по сравнению со временем сушки, 
поэтому количеством влаги, удаляющейся за время прогрева, 
можно пренебречь. Тогда начальное условие для уравнения (5.33) 
будет иметь вид: 

где «о — начальная влажность материала. 
В общем случае, когда температура и влагосодержание су

шильного агента изменяются во времени, .это следует учитывать 
при интегрировании соотношения (5.33): 

т 

„ = Ио _ - t^L-dx (5.34) 
9JV J q 

О 

Если изменением параметров t, tM и q можно пренебречь, то 
зависимость влагосодержания от времени сушки становится пре
дельно простой: 

и ^ и . - ^ ' — ^ - х (5.35) 
PxV q 
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Уравнения (5.34), (5.35) рассматриваются в диапазоне от иа 

до равновесного влагосодержания и*, которое является минималь
но достижимым для данного материала и зависит от параметров 
сушильного агента и* = и* (/, х). 

График изменения влагосодержания материала в соответствии 
с уравнением (5.35) представлен на рис. 5.9. 

Скорость сушки при неизменных во времени параметрах окру
жающей среды не зависит, согласно соотношению (5.35), от вла
госодержания материала во всем диапазоне процесса сушки. Ки

нетика сушки с постоянной скоростью 
может наблюдаться при обработке мел
кодисперсных материалов с крупнопори
стой структурой, не создающей заметно
го сопротивления внутреннему переме
щению влаги. 

Соотношение (5.35) можно записать 
в безразмерной форме через полное вре-

Рис. 5.9. Кривая сушки ма- М Я С У Ш К И т - : 

териала в периоде постоян- и — и* . х .,„.. 
ной скорости. UQ-U' ~ т̂ Г ( ' 

где значение хт определяется из уравнения (5.35), если в нем при-

(5.37) 

Р т 7 
Величина а в свою очередь зависит от условии взаимодействия 

потока сушильного агента с твердой поверхностью тела. Для рас
чета коэффициента теплоотдачи применяются либо критериальные 
формулы чистого теплообмена, либо соотношения, учитывающие 
влияние процесса испарения на интенсивность теплового взаимо
действия поверхности и потока теплоносителя (сушильного 
агента). 

Рассмотрим другую модель сушки влажного пористого мате
риала. В некотором смысле этот случай аналогичен предельной 
кинетике послойной отработки в процессах экстрагирования и ад
сорбции. Предполагается [9], что капиллярно-пористая структура 
влажного материала и начальное распределение влаги в нем изо
тропны. Скорость удаления влаги считается зависящей от двух 
факторов: теплопереноса и фильтрования паров влаги. По мере 
сушки происходит углубление локализованного фронта испарения. 
К фронту испарения тепло поступает за счет теплопроводности су
хой части материала (рис. 5.10), где оно расходуется на превра
щение жидкости в пар. В результате испарения внутри пористой 
структуры создается некоторое избыточное давление, под дей
ствием которого пары фильтруются от фронта испарения к наруж
ной поверхности. 

Скорость удаления влаги из материала оказывается зависящей 
от двух последовательных сопротивлений — термического и филь-
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трационного. Стыковка потенциалов переноса.Тепла и парообраз
ной влаги производится на основании предположения о том, что 
давление паров в месте их генерации (фронт испарения) является 
насыщенным и зависит от температуры, которая устанавливается 
в данном месте в процессе сушки. 

Рассмотрим сушку сферической частицы (рис. 5.10). Поля тем
пературы и избыточного давления в сухом слое материала счи
таются квазистационарными. Следовательно, для сферического 
тела поля потенциалов переноса в сухой части материала описы
ваются следующими уравнениями: 

d4 ,2_dt__(]. 
dr dr 

d2P 2 dP 
, 2 + -dr2 dr 

= 0 (5.38) 

При граничном условии первого рода на внешней поверхности 
частицы будем иметь r | r = = H = f 0 . Давление на внешней границе 
тела равно общему давлению окружающей 
среды: P\r=:R — P0. На самом фронте ис
парения вследствие сделанных выше пред
положений должны соблюдаться соотноше
ния: t\i = t* и Р\% = Р*, в которых функ
циональная связь давления паров Р* с 
температурой t* определяется известными 
соотношениями для насыщенного пара 
P * ( f ) . 

Решение системы уравнений (5.38) 
имеет следующую очевидную для стацио
нарной сферической задачи форму: 

I R-r 

t = t0-(ta-n 
Р = Ро- Р') 

г R - 1 

I R-r 
г R-1 

(5.39) 

(5.40) 

Рис. 5.10. Схема послой
ного продвижения фронта 

испарения: 
/ — с у х а я з о н а ; / / — в л а ж н а я 

Условие того, что все тепло, подводимое к фронту испарения 
теплопроводностью, полностью расходуется на испарение влаги, 
имеет вид: 

(5.41) dl 
' рт"°9 ~dx 4 л ^ 

Все количество пара, генерируемое на линии испарения, уда
ляется из материала за счет процесса фильтрования через слой 
высушенного материала: 

4 п 1 2
Р п 

k dP 
ц п dr dx 

(5.42) 

В уравнениях (5.41), (5.42) р т и р п — плотности сухого мате
риала и пара; и0 — начальное влагосодержание материала; k — 
паропроницаемость сухого материала, ц ц — динамический коэффи
циент вязкости пара. 
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Из уравнений (5.39) —(5.42) получается связь между темпера
турой и избыточным давлением на фронте испарения: 

*о-Г—£т-Рп{Рщ-Ро) (5.43) 

Использовав решение (5.39) для подстановки в уравнение 
(5.41), получим дифференциальное уравнение, определяющее ско
рость продвижения фронта в глубь частицы: 

dl XtR (L — t*) 

tow*-o7= j j  s (544) 
При равномерном начальном распределении влаги исходное 

положение фронта испарения совпадает с наружной поверхностью 
частицы, что определяет начальное условие для уравнения (5.44): 
l\x=o = R- Интегрирование соотношения (5.44) приводит к сле
дующему результату: 

2 3 6 ' <7рт«о 

Введя в уравнение (5.45) относительную степень отработки сфе
рической частицы Y = ( i / ^ ) 3 , получим: 

Х ^ _ | * M ^ J L T (5.46) 

2 3 6 p^qR2 v ' 
Время полной отработки частицы определяется из условия 

7 = 0: 
= PiU0qR2 

Т т bkt (t0 - П 

Скорость относительной отработки вычисляется дифференциро
ванием уравнения (5.46): 

•iiv  « M * ,  * V ' ' ( 5 . 4 7 ) 

dx Р т и 0 ^ 2 ( у / 5  1 ) 

Следует полагать, что выполнение сформулированных выше 
условий данной модели наиболее вероятно для крупнопористых 
высоковлажных материалов при жестких режимах сушки (высокие 
температуры сушильного агента), когда количества тепла, расхо
дуемые на нагревание как сухой, так и влажной зон материала, 
пренебрежимо малы по сравнению с теплотой испарения. 

S.5. МЕТОДЫ ОБОБЩЕНИЯ ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНЫХ ДАННЫХ 
ПО КИНЕТИКЕ СУШКИ 

В общем случае наиболее надежными кинетическими резуль
татами относительно процесса сушки и нагрева влажных мате
риалов следует считать непосредственные экспериментальные дан
ные, которые получаются при сушке конкретных материалов. Ре
зультаты опыта обычно представляют в виде графических зависи
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мостей средних по толщине значений влагосодержания (и) и тем
пературы материала (г т) от времени сушки (рис. 5.11). Внешними 
параметрами процесса сушки и нагрева данного материала яв
ляются значения температуры, скорости и влагосодержания су
шильного агента. 

Характерным для кинетических кривых является сравнительно 
короткий период нагрева материала до температуры, близкой 
к температуре мокрого термометра. В течение этого периода вла
госодержание изменяется, как правило, незначительно. Далее 
следует период сушки, при котором температура влажного мате
риала остается примерно постоянной и равной температуре мок
рого термометра. При этом скорость удаления влаги из мате
риала также остается приблизительно постоянной. Интервал вре
мени, в течение которого скорость суш
ки не изменяется, принято называть 
первым периодом сушки. 

Вслед за первым периодом сле
дует период, в течение которого ско
рость сушки непрерывно уменьшается, 
а среднее значение температуры мате
риала увеличивается. По мере увели
чения продолжительности сушки кри
вая влагосодержания асимптотически 
стремится к значению равновесной 
влажности, а температура материа
ла также асимптотически приближа
ется к температуре сушильного 
агента. 

В периоде постоянной скорости интенсивность сушки опреде
ляется внешними условиями. В периоде убывающей скорости ин
тенсивность удаления влаги становится существенно зависящей 
от сопротивления влагопереносу внутри материала, а температура 
наружной поверхности возрастает. 

Экспериментальные кинетические результаты удобнее всего ис
пользовать в виде аппроксимационных зависимостей. Условие по
стоянства скорости сушки в первом периоде записывается сле
дующим очевидным способом: 

Рис. 5.11. Типичная кривая 
сушки (1) и нагрева (2) капил

лярнопористого материала. 

du 
dx ••N (5.48) 

что после интегрирования при начальном условии и\х^о = "о Дает 
линейную зависимость текущих значений влагосодержания от вре
мени сушки 

и = и 0 — ЛГт (5.49) 

аналогичную зависимости (5.35). 
Наиболее простой вид кривой скорости сушки во втором 

периоде — линейная зависимость скорости сушки я текущего 
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влагосодержания: 
(5.50) 

где К— коэффициент скорости сушки во втором периоде. 
Интегрирование уравнения (5.50) при начальном условии 

и | т = о = « к р дает экспоненциальную связь влагосодержания мате
риала и времени в пределах периода падающей скорости сушки: 

и = и* + ( ц к р - и*) е'^ (5.51) 

Здесь и к р — значение влагосодержания, при котором для дан
ного материала при конкретных внешних условиях заканчивается 
период постоянной скорости сушки. 

Величина коэффициента скорости сушки К легко определяется 
графическим методом после того, как из тех же опытных кривых 
устанавливается значение критического влагосодержания « к р и 
величина и*. 

Численное значение коэффициента К определяется в основном 
внутренними переносными свойствами капиллярно-пористого влаж
ного материала. Действительно, при изменении внешних условий 
меняется величина наружного сопротивления переносу влаги от 
поверхности влажного материала к сушильному агенту, а следо
вательно, и значение интенсивности сушки в первом периоде N. 
При этом величина критического влагосодержания, зависящая от 
соотношения внешнего и внутреннего сопротивлений, также из
меняется. 

Анализ экспериментальных данных по скорости сушки некото
рых материалов дает основание полагать, что коэффициент К для 
периода падающей скорости может быть связан с величиной N 
простым линейным соотношением: 

K = %N (5.52) 

Величина % называется относительным коэффициентом сушки 
и определяется свойствами данного материала. 

Соотношение (5.52) означает^ что влияние - внешних условий 
сушки и внутренних тепло- и массопереносных свойств материалов 
в пределах второго периода можно представить отдельными со
множителями. Таким образом, относительное влияние темпера
туры, скорости и влагосодержания сушильного агента во втором 
периоде сушки оказывается тем же, что и при постоянной скоро
сти. Линейная аппроксимация кинетики сушки во втором периоде 
(5.50) дает возможность формально связать величины К. и N из 
условия равенства скоростей сушки в первом и втором периодах 
при и = н к р : N = K{uKV — u*)y откуда К — N7(и1ф — и*) и % — 
= 1 / ( « к р — и*); следовательно, все влияние внутренних свойств 
конкретного материала оказывается содержащимся в величинах 
критического и равновесного влагосодержания. 

В некоторых случаях экспериментальные точки в координатах 
скорость сушки — влагосодержание не дают основания аппрокси-
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мировать полученные кривые отрезками прямых линии, но допу
скают описание опытных данных единой, более сложной зависи
мостью. Так, например, используется следующая форма уравнения 
кривой сушки в периоде падающей скорости: 

1 du (и-и')т 

N dx - А + В(и-и*)т 

где Л, В и т — постоянные, определяемые из опыта. 

(5.53) 

1000 
Т,мин 

600 
Т.МИН 

Рис. 5.12. Кривые сушки прес
сованной бумаги при различных 
значениях температуры и отно
сительной влажности возду
ха (а) и обобщенная кривая (б): 
1— < = 90,9 ° С , ф = 3 , 8 % ; 2 — * = 7 8 , 5 ° С , 
< Р = 6 , 1 % ; 3 — i = 6 9 , 9 ° C , < р = П , 2 % ; 
4 - * = 5 9 , 5 ° С , ф = 1 2 , 9 %; 5 - T = 6 0 , 8 ° С , 

ф = 20,6%. 

NX, кг/кг 
Полагают [10, 11], что показатель степени т зависит от формы 

связи влаги с материалом и его влагопереносных свойств, а коэф
фициенты А и В — от формы и размеров образца. Несмотря на 
возможность повышения точности аппроксимации опытных дан
ных, описание процесса соотношением (5.53) имеет недостаток по 
сравнению с методом относительного коэффициента сушки — не
обходимость определения трех коэффициентов вместо одного. 

Зависимость между влагосодержанием и и временем сушки т 
находится интегрированием уравнения (5.53). 

Еще один метод обобщения опытных данных [12] основан на 
том, что. экспериментальные кривые сушки данного материала, 
полученные при различных режимах процесса, но при одном и том 
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же начальном влагосодержании и0, практически совмещаются в 
одну кривую, построенную в координатах u — Nx (рис. 5.12). Это 
соответствует равенству 

J V 1 T 1 = i V 2 T 2 = . . . = N пхп — (Л'т) = const , (5.54) 

Здесь ть %2, т п —отрезки времени сушки, в течение кото
рых влагосодержание материала изменяется от uQ до некоторого 
одинакового для всех режимов значения и. Каждому режиму со
ответствует определенное численное значение константы N в со
отношении (5.54). Таким образом, если известна зависимость ско
рости сушки в первом периоде N от основных режимных пара
метров, то с помощью обобщенной кривой можно воссоздать все 
семейство кривых сушки от одинаковых начальных влагосодер

жании. Каждая из кривых такого се
мейства будет соответствовать кине
тике сушки данного материала при 
определенных внешних параметрах. 

На основе соотношения (5.54) мож
но получить несколько иной метод 
обобщения кривых сушки, практиче
ски более удобный в тех случаях, ко
гда начальное влагосодержание мате
риала меньше критического (и0 ^ и к р ) 

Рис. 5.13. Обобщенная кривая " И п е Р И 0 Д постоянной скорости сушки 
сушки в зависимости от вре- отсутствует: 
меня, отнесенного к длитель- ч / х = х ^ % т г = . . . = т / т = , 
ности сушки данного материала. _ ( т / Т т ) = c o n s t { g 5 5 ) 

где Т т ь Хт2, T M N — длительность процесса сушки в некотором 
диапазоне фиксированных значений и0 и ы„ при различных ре
жимах (рис. 5.13). 

Значение константы в соотношении (5.55), полученное из опы
тов, в зависимости от режимных параметров дает возможность 
по обобщенной кривой сушки (построенной по единственной опыт
ной кривой) получить кинетические кривые сушки при любых тем
пературах, скоростях и влажностях сушильного агента. 

Как и любой другой метод обобщения экспериментальных дан
ных, соотношения (5.54) и (5.55) требуют экспериментального под
тверждения для каждого материала и конкретных условий его 
обработки в сушильном аппарате. 

Рассмотренные здесь формы аппроксимации и обобщения 
опытных кривых сушки дают возможность определить продолжи
тельность процесса сушки до любого требуемого конечного влаго
содержания. Для этого достаточно суммировать длительность 
сушки в каждом из последовательных периодов: X I + х1 Г, где Х Г = 
= - ^ - ( « 0 — w K p ) — время, в течение которого материал высуши
вается от начального влагосодержания до критического, и 
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1 « к р — « . -

х и = — -̂ In _ и , продолжительность сушки во втором пе
риоде от ыКр до нужного конечного влагосодержания ик. 

Процесс нагрева влажного материала в значительной степени 
зависит от кинетики процесса сушки. Тепло jt(x), подводимое 
к высушиваемому материалу в общем случае конвекцией, тепло
проводностью и излучением, затрачивается на испарение влаги 
и на нагрев материала. Количество тепла, пошедшее на нагрев 
единицы массы абсолютно сухой основы влажного тела и содер
жащейся в нем влаги, равно (с т + с в и)-^- , а тепло, расходуемое на 

du 
испарение влаги, q-j^-

Тепловая мощность, обеспечивающая скорость нагрева 
(dtj/dx) и сушки (du/dx) единицы объема влажного материала, 
равна: 

0/ = ( с т + с в « ) Р т - 5 ? - + Р т ? - ё - (5-55) 

Вводя отношение объема тела к его поверхности V/F = RV) 

можно записать поток тепла, получаемый единицей поверхности 
материала: 

где с = с т + сви — теплоемкость влажного материала. 
Таким образом, скорость сушки и количество тепла, подводи

мое к телу, пропорциональны коэффициентам, зависящим от из
менения температуры материала, приходящегося на единицу из
менения влагосодержания (dtr/du). Эта величина, называемая 
температурным коэффициентом процесса сушки, оказывается 
функцией среднего влагосодержания материала и характера связи 

с dt 
влаги с материалом. Безразмерная группа "^"~^7" = = Rb (критерий 
Ребиндера) определяет отношение количеств тепла, затрачивае
мых на нагрев влажного материала и на испарение влаги. В пе
риоде постоянной скорости сушки влажный материал имеет неиз
менную температуру, и значение критерия Rb равно нулю. Зависи
мость температурного коэффициента сушки и критерия Rb от 
влагосодержания материала в периоде падающей скорости сушки 
должна определяться опытным путем для каждого материала. По
скольку по мере удаления влаги количество тепла, расходуемое 
на испарение влаги, уменьшается, а теплота нагревания увеличи
вается, то значение Rb по мере понижения влагосодержания воз
растает. Опытные данные показали [1] незначительное влияние 
скорости и влажности сушильного агента на величину Rb. Зависи
мость Rb от текущего влагосодержания материала и температуры 
сушильного агента может быть представлена в виде следующих 
аппроксимационных выражений: 

Rb = Ае'п{и-иг) или Rb = Al(u-u')n 
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где пит зависят от вида и формы высушиваемого материала, 
а А и А\ — от температуры теплоносителя. 

Зависимость Rb от влагосодержания и температуры сушильного 
агента дает возможность определить температуру влажного мате
риала в любой момент сушки. 

Знание кинетики нагрева материала в процессе его обезвожи
вания необходимо для расчета изменения параметров (в частности 
температуры) сушильного агента в процессе его взаимодействия 
с влажным материалом при расчете сушильных аппаратов. 

5 .6. ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНЫЕ МЕТОДЫ ПОЛУЧЕНИЯ 
КИНЕТИЧЕСКИХ ДАННЫХ 

Получение информации о кинетике сушки и нагреве влажных 
материалов обычно не представляет экспериментальных трудно
стей, если при контакте с образцом сушимого материала пара
метры среды (температура и влагосодержание) практически не 
изменяются в процессе опыта. Это не сложно организовать при 
конвективной сушке материалов, наружная поверхность которых 
Не на столько велика, чтобы представлять собой существенный 
сток тепла для сушильного агента. При этом параметры сушиль
ного агента можно считать практически неизменными. 

Иначе обстоит дело при изучении кинетики сушки и нагрева 
дисперсных материалов с развитой наружной поверхностью, по
глощающих значительную долю тепла сушильного агента, что при
водит к уменьшению его температуры по мере контакта со слоем 
влажного материала. В таких случаях исследуемый образец кон
тактирует с сушильным агентом переменной температуры. Харак
тер изменения температуры определяется совокупностью всех па
раметров процесса теплообмена (величина поверхности сушки, ко
эффициент теплоотдачи, массовый расход теплоносителя, его теп
лоемкость и т. д.). Кроме того, значение температуры сушильного 
агента зависит от характера его движения в зоне контакта с ма
териалом. Если обратное перемешивание в потоке теплоносителя 
отсутствует (режим полного вытеснения), а температура мате
риала не зависит от продольной координаты по ходу теплоноси
теля, то падение температуры сушильного агента имеет экспонен
циальный характер. 

Дополнительная трудность заключается в том, что по мере па
дения скорости сушки параметры окружающей среды (сушильного 
агента) изменяются во времени (рис. 5.14,а), причем характер 
изменения зависит от особенностей кинетики процесса тепло- и 
массообмена. 

При работе с тонким слоем дисперсного материала толщиной 
в одно зерно сушильный агент не изменяет существенно свои па
раметры. Тогда можно говорить о постоянстве внешних условий 
при сушке и в этом случае относить полученные кинетические ре
зультаты к средним арифметическим значениям параметров среды' 
(рис. 5.14,6). Недостаток работы с тонким слоем состоит в том, 

264 

что общее количество влажного материала при этом часто оказы
вается слишком малым, что не дает возможности отбирать доста
точные для анализа пробы. Кроме того, при изучении кинетики 
сушки материала в псевдоожиженном слое характер поведения 
обеих фаз слоя зависит от его высоты, поэтому не всегда можно 
уменьшить высоту слоя до размера одного зерна. 

В настоящее время предложено несколько методов изучения 
кинетики сушки дисперсных материалов в псевдоожиженном слое. 
Так, кинетические данные можно получить, используя метод ме
ченых частиц. Для этого в непрерывнодействующий аппарат с 
псевдоожиженным слоем единовременно вводится небольшая пор
ция подкрашенных частиц, начальная влажность которых одина
кова с основной массой поступающего в аппарат материала. Они 

Рис. 5.14. Профили температуры сушильного агента по высоте 
псевдоожиженного слоя: 

а—периодическая с у ш к а ; б, а — н е п р е р ы в н а я с у ш к а в слоях малой и боль
шой высоты соответственно . 

распространяются по всему объему слоя и покидают его вместе 
с основной массой продукта. После выгрузки из аппарата меченые 
частицы отделяют и анализируют на влагосодержание. Время 
отбора каждой пробы фиксируется от момента вбрасывания ис
следуемых частиц. Таким образом, получают зависимость влаго
содержания исследуемого материала от времени его сушки. 

Параметры сушильного агента в данном случае изменяются 
по высоте псевдоожиженного слоя, но остаются постоянными во 
времени (рис. 5.14, е ) , поскольку профили температуры и влаго
содержания сушильного агента в стационарном процессе не из
меняются. Температурный уровень процесса, т. е. среднюю темпе
ратуру воздуха, можно изменять величиной расхода основной 
массы материала и температурой сушильного агента на входе 
в аппарат. 

В процессе сушки меченые частицы находятся в «натуральных» 
условиях, т. е. контактируют с материалом таких же параметров, 
что и в действительном процессе непрерывной сушки. Условия экс
перимента отличаются от обычной непрерывной сушки лишь нали
чием метки на одной из порций введенного влажного продукта. 
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Отметим, что именно этим методом непосредственно показано, 
что кривая сушки при постоянном значении температуры сушиль
ного агента в непрерывном режиме резко отличается от кривой 
сушки того же материала в периодическом процессе (рис. 5.15) 
при одинаковых значениях температуры сушильного агента на 
входе в псевдоожиженный слой [13]. Однако наряду с несомнен
ным достоинством метод меченых частиц обладает и существен
ными недостатками. Во-первых, исследуемая проба материала не 
может быть большой, так как вводить ее нужно быстро, не изме
нив заметно количества материала в слое. Из этого следует, что 
число меченых частиц в каждой из проб на линии выхода мате
риала оказывается малым, а точность анализа на влагосодержание 
малой массы материала незначительна. Во-вторых, меченые ча
стицы после выхода их из аппарата должны быть отделены от 
остального материала и изолированы достаточно быстро, чтобы их 
влагосодержание не успело измениться. Контрольные опыты с не
которыми материалами показали [14], что за несколько секунд, не
обходимых для выборки меченых частиц из пробы, их влагосодер
жание успевает изменяться ^ 6 0 % , причем эта погрешность может 
иметь разные знаки в зависимости от гигроскопичности материала, 
его температуры и влагосодержания после сушки. Кроме того, ки
нетика сушки материала не должна изменяться вследствие нане
сения метки. 

В литературе [15] описан метод изучения кинетики сушки, в 
котором измерение текущего влагосодержания материала осу
ществляется по величине влажности уходящего сушильного агента. 
Порция исследуемого влажного материала вбрасывается в пред
варительно прогретый псевдоожиженный слой такого же, но су
хого продукта. Сушильный агент, проходящий через слой частиц, 
увеличивает свою влажность только за счет влагоотдачи влажной 
порции материала. Динамику изменения влажности сушильного 
агента на выходе из слоя определяют психрометрическим спосо
бом, а текущее значение влагосодержания материала рассчиты
вают по соотношениям материального баланса. Здесь не нужно 
производить отбор проб материала и его длительный анализ. Од
нако чувствительность психрометрического способа измерения 
влажности воздуха требует применения значительных по массе 
порций вбрасываемого материала, что может заметно изменить 
температуру сушильного агента в пределах псевдоожиженного 
слоя. Кроме того, частицы исследуемой навески материала в про
цессе сушки контактируют в слое с предварительно высушенными 
прогретыми частицами, что не соответствует условиям непрерыв
ной сушки, когда каждая частичка в псевдоожиженном слое кон
тактирует с частицами, имеющими различные значения темпера
туры и влагосодержания. 

Один из упрощенных методов получения информации о кине
тике сушки отдельной частицы влажного материала в псевдоожи
женном слое основывается на допущении о квазистационарном 
характере процесса относительно изменения температуры сушиль-
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ного агента при осуществлении периодической сушки некоторой 
порции влажного материала [16]. Иными словами, предполагается, 
что скорость сушки частицы в каждый момент времени соответ
ствует- мгновенному значению средней по высоте псевдоожижен
ного слоя температуре теплоносителя, которая в свою очередь 
принимается равной температуре частиц. Следует полагать, что 
такого рода допущение тем более справедливо, чем мельче ча
стицы сушимого материала. 

Влажный материал единовременно загружается в псевдоожи
женный слой, и через определенные промежутки времени осу
ществляется отбор проб для анализа их на влажность продукта. 

0,6 г 

0i 1 j 1 20 4 0 60 
т,мин 

Рис 5.15. Кривые сушки мате
риала СГ-1: 

/ — периодический процесс ; 2 — н е п р е 
рывный процесс . 

Т , М И Н 

Рис. 5.16. Кривая сушки и нагрева 
перхлорвш-шловой смолы. 

Температура псевдоожиженного слоя непрерывно измеряется. По
лучаемая в процессе эксперимента кривая сушки материала в ка
ждой своей точке соответствует различным температурам, зафик
сированным на температурной кривой псевдоожиженного слоя. 

Обработка кривых может проводиться различными способами. 
Производная du/dx в каждой точке кривой сушки относится к 
мгновенному значению температуры псевдоожиженного слоя. Та
ким образом получают зависимости типа du/dx — \ {х, t). 

Наиболее простой обработка опытных результатов оказы
вается в том случае, когда опытные данные по скорости сушки 
можно представить в виде двух участков: периода постоянной ско
рости сушки и периода падающей скорости, описываемых уравне
ниями (5.48) и (5.50). Константы N и К зависят от условий про
ведения процесса и главным образом от температуры в слое ма
териала. Для первого периода постоянной скорости обработка 
опытных данных заключается в определении зависимости коэф
фициента N от температуры: 
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Если для исследуемого материала пренебречь равновесным ЁЛа-
госодержанием, то выражение для коэффициента скорости сушки 
во втором периоде будет иметь вид: 

т — (5.58) 

Получив значение производной du/dx при различных темпе
ратурах из опытных кривых, находят графические зависимости 
N(t) и K(t). 

Процедура определения коэффициентов сушки изложенным 
способом достаточно проста, но графическое или численное диф
ференцирование экспериментальных данных может приводить к 
значительным ошибкам. Особенно это относится к начальным и 
конечным участкам кривых, так как в начальной- стадии сушки 
при высокой интенсивности процесса трудно получить достаточное 
количество экспериментальных точек за малый промежуток вре
мени, а асимптотическая часть кривой не обладает достаточной 
точностью вследствие погрешностей измерения малых влагосодер-
жаний материала. 

Этих недостатков лишен интегральный метод обработки ре
зультатов периодического эксперимента. Для периода постоянной 
скорости сушки температура псевдоожиженного слоя остается 
практически постоянной, и для определения N достаточно выде
лить на экспериментальной кривой сушки линейный участок и 
отнести полученное значение коэффициента к соответствующей 
площадке на температурной кривой (см. рис. 5.16). Для второго 
периода интегрирование соотношения (5.58) дает выражение: 

X 

Икр Г 

l n - ^ - = \ K.[t(x)]dx (5.59) 
Ткр 

Искомую зависимость K(t) представляют [16] в виде аппрокси
мирующего полинома, например, второго порядка: K(t) = 
= a -\-bt -f- ct2, подстановка которого в уравнение (5.59) дает: 

Т Т 

1 п - ^ р = > а ( " Г - т К р ) + 6 ^ t(x)dx + c jj t2(x)dx (5.60) 
ткр ткр 

Значения интегралов в соотношении (5.60) вычисляются по из
вестным из эксперимента температурным кривым любым прибли
женным методом. Выбирая на опытных кривых сушки и на тем
пературных кривых по нескольку точек при одинаковом времени 

т 

и вычисляя для каждой из точек величины т — т к р , ^ t (т) dx, 
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т и 

^ f{x)dx и In - ~ , получают систему линейных уравнений, из ко-
торой находят коэффициенты аппроксимации а, о и с. Для опре
деления трех коэффициентов достаточно обработать данные трех 
точек при трех различных временах сушки. Однако для повыше
ния точности искомых результатов число точек, включаемых в об
работку, может быть увеличено. Это приводит к системе с боль
шим числом уравнений, из которых искомые константы могут 
определяться, например, методом наименьших квадратов. Порядок 
аппроксимационных полиномов для K(t) может быть увеличен 
с соответствующим усложнением вычислений. 

Данные опытов (рис. 5.16) были обработаны как дифферен
циальным, так и интегральным методами, что дало удовлетвори

сь 
0,3 

я 

о 20 АО 

t;c 
60 

0,8 

т 0 , 6 

'я 
s 04 

0,2 

20 40 80 
t,°C 

Рис. 5.17. Зависимость констант скорости сушки пер-
хлорвиниловой смолы от температуры процесса. 

тельное согласие. Влияние температуры на константы N и К ил
люстрируется рис. 5.17. 

В качестве еще одного метода изучения кинетики сушки и на
грева дисперсных материалов в псевдоожиженном слое предла
гается периодическая сушка навески исследуемого продукта с при
нудительным поддержанием средней температуры сушильного 
агента в пределах слоя на постоянном уровне [17]. При этом пред
полагается, что для кинетики сушки и нагрева псевдоожиженного 
материала при его быстром перемещении по объему слоя суще
ственны лишь средние по высоте слоя значения параметров су
шильного агента независимо от того, каковы конкретные распре
деления этих величин. 

Поддерживать постоянство средней температуры теплоноси
теля во времени проще в случае работы со слоем малой высоты, 
при прохождении через который сушильный агент меняет свои 
параметры незначительно. Это позволяет считать среднее значение 
каждого параметра, как среднее арифметическое между их вход
ными и выходными величинами, но незначительное количество ма
териала в тонком слое вызывает необходимость проводить опыт 
два-три раза для построения одной кинетической кривой. 
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При работе с высоким слоем средние значения параметров су
шильного агента должны определяться как среднеинтегральные 
величины. Кинетические данные, полученные в высоком псевдо
ожиженном слое, интегрально учтут влияние на кинетику эффек
тов неравномерности перемешивания фаз, образования застойных 
зон, проскока сушильного агента, характерных для слоя реальной 
высоты. 

Измерение и регулирование средней температуры теплоноси
теля проводилось равномерно расположенными по высоте слоя 
термопарами, суммарный сигнал которых подавался на регулятор 
температуры. При равномерном по высоте слоя расположении 

Рис. 5.18. Схема регу
лирования среднего по 
высоте псевдоожижен
ного слоя значения тем
пературы сушильного 

агента (t): 
1 — р а с п р е д е л и т е л ь н а я ре
ш е т к а а п п а р а т а ; 2—псевдо
о ж и ж е н н ы й слой; 3 — термо
пары; 4 — р е г у л я т о р темпера
т у р ы ; 5 — реле ; 6—электро
п о д о г р е в а т е л ь сушильного 

агента . 

£ = const t0=var о

5 

6 4 S 

термопар, показанном на рис. 5.18, средняя интегральная темпе
ратура сушильного агента равна среднему арифметическому зна
чению температур: 

о 

Возможно неравномерное расположение термопар. Тогда при 
усреднении их показаний должны вводиться соответствующие ве
совые коэффициенты. 

Непрерывно измеряемые в ходе опыта средние значения тем
пературы подаются на регулятор, который соответствующим авто
матическим изменением температуры сушильного агента на входе 
в зону сушки поддерживает постоянство средней температуры. 

С целью уменьшения тепловых потерь от зоны псевдоожижен
ного материала в окружающую среду газораспределительная ре
шетка аппарата была изготовлена из теплоизоляционного мате
риала и устанавливалась несколько выше металлических фланцев. 

Кинетика нагрева материала в процессе сушки изучалась сле
дующим образом. Пробы материала периодически отбирались в 
бюксы с двойными стенками, пространство между которыми было 
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вакуумировано для уменьшения тепловых потерь. Температура 
проб измерялась термопарой, проходящей через пробковую крыш
ку. Бюксы предварительно тарировались по каждому материалу. 

Для изучения зависимости кинетики сушки от влагосодержания 
сушильного агента влажность последнего изменялась регулирова
нием подачи воды в специальную испарительную камеру, распо
ложенную между калорифером и сушильным аппаратом. 

Для сокращения времени переходного режима перед загруз
кой влажного материала устанавливалось значение температуры 
сушильного агента несколько превышающее то, при котором дол
жен проводиться опыт по сушке. Величина предварительного 
перегрева определялась предшествующими опытами из условия ра
венства площадей АВО и ОМС (рис. 5.19). После загрузки мате
риала датчик регулятора температуры устанавливался в положе
ние, при котором во время опыта автоматически поддерживается 
средняя по высоте псевдоожиженного слоя 
температура сушильного агента. 

Форма обобщения экспериментальных ре
зультатов, вообще говоря, не зависит от при
нятого метода получения кинетических дан
ных. Оказывается, однако, что далеко не все
гда опытные кривые сушки и нагрева дисперс
ных материалов можно аппроксимировать 
простыми соотношениями типа (5.49) или 
(5.50). Не удается иногда обобщить экспери
ментальные данные и на базе предположения 
о раздельном влиянии на кинетику сушки 
внешних условий и характера связи влаги с 
материалом в виде соотношения (5.52) или 
в форме (5.54). Часто приходится искать иные 
формы компактного представления кривых 
сушки и нагрева дисперсных материалов. 

Опытные данные по кинетике сушки, полученные тем или иным 
методом, в общем случае могут быть представлены в виде сте
пенной зависимости скорости сушки от влагосодержания мате
риала. 

Одним из часто используемых видов представления опытных 
кривых сушки является степенная зависимость скорости сушки от 
текущего значения среднего по толщине материала влагосодер
жания: , 

- ° ± ^ К ( и - и ' ) п (5.61) 

Рис. 5.19. Изменение 
средней температуры 
сушильного агента 

во времени. 

от 

Такой вид функциональной зависимости не может быть получен 
из физического анализа процесса сушки и должен рассматри
ваться лишь как одна из форм аппроксимации опытных кривых. 
Коэффициенты К и п оказываются, как правило, функциями внеш
них условий процесса сушки и зависят от вида материала. Анало
гичной формой можно аппроксимировать кривую нагрева мате
риала, 
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Основное преимущество использования экспериментальной ки
нетики сушки по сравнению с теми или иными модельными пред
ставлениями состоит в том, что кривые сушки и нагрева могут 
быть получены с одинаковой степенью легкости как для частиц 
правильной геометрической формы, так и для полидисперсной 
смеси частиц неправильной формы. Опытные кривые сушки и на
грева суммарно учтут влияние полидисперсности и формы отдель
ных фракций материала. 

Кинетические данные того или иного материала, полученные 
экспериментально в зависимости от значений внешних параметров, 
используются для анализа процесса при различных условиях взаи
модействия массы дисперсного материала и сушильного агента. 

5.7. РАСЧЕТ АППАРАТОВ 
ДЛЯ СУШКИ ДИСПЕРСНЫХ МАТЕРИАЛОВ 

Простые модели сушки отдельных частиц материала дают воз
можность получить сравнительно несложные формулы для опре
деления основных параметров процесса сушки при той или иной 
схеме относительного движения фаз в аппарате. 

Противоточный аппарат полного вытеснения 
Примем, что кинетика сушки сферической частицы соответ

ствует уравнению (5.48), а температура материала на входе в ап
парат и в процессе сушки равна температуре мокрого термометра. 
Баланс тепла для бесконечно малого элемента высоты слоя dh без 
учета тепловых потерь в окружающую среду: 

— Grcrdt = VpTq da (5.62) 

где G r — массовый расход сушильного агента; с г — теплоемкость 
сушильного агента; V—объемный расход материала. 

Полагая, что кинетика процесса сушки лимитируется скоростью 
теплообмена сушильного агента с поверхностью влажных частиц, 
для количества тепла, получаемого суммарной поверхностью ча
стиц в объеме 5 dh будем иметь: 6 а ^~ е ) (t — tu)Sdh. Последнее 
выражение приравнивается левой части баланса (5.62), откуда 
после интегрирования при условии ^|л=о = о̂ получится экспонен
циальное падение температуры сушильного агента: 

- 6 а_"- е )-^ 
t = tu + (f0-tM)e / г (5.63) 

Количество тепла, воспринятого поверхностью влажного мате
риала, расходуется на испарение влаги, что приводит к уменьше
нию влагосодержания: 

6 c t ( 1
d ~ е ) (t - tM) Sdh = VpTq du 

Интегрирование этого уравнения с использованием зависимо
сти (5.63) и при условии и | л = = н = «о приводит к следующему со-
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отношению между влагосодержанием материала и координатой 
вдоль сушильного аппарата: 

V рт</ 

где В = 6 а ( 1 — e)S/(GTcvd). 
При значении h — О из формулы (5.64) получается значение 

влагосодержания материала на выходе из аппарата: 

»к = « о - Iм (1 -e-BH)GtcT (5.65) 

Односекционный аппарат полного перемешивания 

Рассмотрим непрерывную сушку материала в периоде постоян
ной скорости. Распределение частиц по времени пребывания в зоне 
сушки определяется соотношением ( 1 .98) , а влагосодержание ча
стицы влажного материала в зависимости от времени нахождения 
ее в псевдоожиженном слое соответствует уравнению (5.49), где 

N = 6 < х ^ ~ j t u ) и i — усредненная по высоте слоя температура су,-
шильного агента. 

Совместное рассмотрение соотношений (1.98) и (5.49) дает 
распределение материала по влагосодержанию на выгрузке из ап
парата 

Ир-И 

р(и) = ~ е N i (5.66) 

в пределах и* ̂  и ^ й0. 
Доля материала, которая находится в зоне сушки в течение 

времени большего, чем хт — («о—u*)jN, имеет одинаковое влаго
содержание и*. Величина этой доли определяется интегрирова
нием распределения (1.98) в пределах от т = 0 до т = % т: 

4- (j е~ХГ% d%=\ -е~Хт,Х (5.67) 
о 

Отметим, что такой же результат дает интегрирование распре
деления материала по влагосодержанию (5.66) в пределах и0 — и*. 

Доля сухого материала X, имеющего влагосодержание и*, мо
жет быть найдена интегрированием уравнения (5.66) в пределах 
"Ст — оо; 

и , - и * 

X = e~XmlX = e N t (5.68) 

Коэффициент скорости сушки N зависит от температуры су
шильного агента, усредненной по высоте псевдоожиженного слоя 
(?)• При равномерном распределении материала по высоте слоя 
и полном перемешивании все его параметры — влагосодержание 
и температура — одинаковы в любой точке псевдоожиженного 



слоя. Температура влажной доли материала принимается равной 
температуре мокрого термометра tM, а сухой доли — средней тем
пературе сушильного агента t (последнее предположение подтвер
ждается расчетами времени прогрева сухих частиц диаметром не
сколько миллиметров, которое составляет доли минуты, в то время 
как среднее время пребывания материала в сушильных аппаратах 
псевдоожиженного слоя бывает значительно больше). 

Средняя температура материала в слое определится как сред
нее взвешенное из температур влажной и сухой порций [18]: 

tT = tM(\-X) + i x (5.69), 

Движение сушильного агента в режиме полного вытеснения и 
его контакт с материалом, имеющим постоянную температуру ?т, 
приводит к экспоненциальной зависимости температуры сушиль
ного агента от высоты внутри псевдоожиженного слоя_ (5.63), где 
вместо tM для псевдоожиженного слоя следует принять £ т . 

Температура теплоносителя на выходе из слоя равна 

tK = U + (t0 - U) е~вн (5.70) 

Средняя температура сушильного агента определится интегри
рованием профиля (5.63) в пределах слоя: 

 i f   1 - е ~ в н 

t=wy(h)dh^tT + (t0-tr) ш — (5.71) 
о 

Соотношение теплового баланса без учета тепловых потерь 
в окружающую среду имеет вид: 
О г [(Сг + спх0) t0 — (с г + спхк) tK — qxK] + 

+ PTV [(СТ + с в Ыо) *то (Сг + сай) tM — (ст + сви*) X (t — tM)] = 0 (5.72) 

Здесь й — среднее влагосодержание материала, выгружаемого 
из аппарата, складывается из влаги, содержащейся в его влажной 
доле, и остаточной влаги в материале с влагосодержанием и*: 

« О Ц, —и* 

й = ^ up(u)du+Xu*=-ua-K%(\-e N % ) (5.73) 
и* 

Влагосодержание сушильного агента, покидающего аппарат 
(хк), определится из баланса по влаге: 

Vp?(u0-u) = GT(xK-x0) (5.74) 

Система уравнений (5.68) — (5.74) представляет собой матема
тическую модель процесса сушки в псевдоожиженном слое мате
риала в рамках принятых допущений. 

В общем случае температура мокрого термометра и равновес
ная влажность материала являются функциями температуры и 
влагосодержания воздуха. В модели полного перемешивания твер
дой фазы — функциями средних значений этих параметров: 
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/,(?, х) и и* (.?,*). Зависимость u*(t,x) должна быть известна для 
конкретного материала из специальных экспериментов, а явный 
Бид зависимости 1ы(1,х) может быть получен из диаграммы Рам
зина. 

Для того чтобы получить значение среднего по высоте слоя 
влагосодержания сушильного агента, нужно найти распределение 
величины х по высоте псевдоожиженного слоя. Это можно сделать, 
исходя из следующих соображений. Количество тепла, получаемое 
влажной долей материала (1—X) в пределах элементарной вы
соты слоя dh, идет на испарение влаги, которая переходит в воз
дух и повышает его влагосодержание на величину dx: 

j 6 1 ~ 8 S(\ - X)(t-tu)dh=GTdx (5.75) 

Подставляя в уравнение (5.75) распределение температуры 
t(h) согласно (5.63) и усредняя х по всей высоте слоя, получаем: 

-х = х0+ С г 0
2 ~ Х ) [ ( ? т  tu) В + 2 (t0 - iT) ( l 

 Х~*~Н
В НУ[ (5.76) 

Связь между скоростью сушильного агента, размером частиц 
материала, их плотностью и порозностью псевдоожиженного слоя 
может быть принята в виде соотношения: 

wd-pT(\+u)_ е 4 ' 7 5 А г 

V 1 8 + 0 , 6 У Аг е 4 . ? 5 

Таким образом, постановка задачи расчета сушильного аппа
рата псевдоожиженного слоя по заданным значениям и0, й, V и 
физическим характеристикам веществ приводит к системе взаимо
связанных уравнений (5.68) — (5.77), решение которой должно 
определить размеры слоя и расход сушильного агента с заданной 
по технологическим соображениям начальной температурой. Ана
лиз показывает [18], что сформулированная модель процесса имеет 
две степени свободы. Следовательно, процесс сушки в заданных 
пределах по влагосодержанию материала можно осуществить при 
различных комбинациях параметров. 

Пример 5.1. Рассмотрим процесс непрерывной сушки монодисперсного мате
риала сферической формы при следующих условиях: V = l , 7 9  1 0  4 м 3/с; р т = 
= Ю3 кг/м3; t0 = 200 °С, щ = 0,55 кг/кг, й = 0,05 кг/кг. 

На рис. 5.20 и в табл. 5.2 приводятся результаты расчетов, представленных 
как зависимость высоты псевдоожиженного слоя от диаметра частиц монодис

Т а б л и ц а 5.2 

В л а г о с о д е р ж а н и е 
материала й, 
кг/кг с у х о г о 

Высота слоя И (в м) при различных значениях 
т е м п е р а т у р ы 7, ° С В л а г о с о д е р ж а н и е 

материала й, 
кг/кг с у х о г о 

67,0 74,1 92,1 128,1 

0,05 
0,03 
0,015 

0,42 
1,1 

0,27 
0,60 

0,13 
0,27 
1,0 

0,043 
0,072 
0,16 
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10 

перспого материала при различных значениях порозиости слоя и средней темп 
ратуры сушильного агента. Явный вид зависимости « * ( ? , * ) при этих П Э С Ч Р Т 

был получен в предварительных опытах. р ' а ! [ 

Результаты расчетов показывают, что чем выше t (а следовательно и / \ 
тем ниже может быть принята высота слоя, но при этом возрастают сече.ш 
слоя, расход сушильного агента (при w = const) и затраты на подводим™ 
тепло. Однако низкие значения tK, соответствующие малым величинам Ог, приво 

W m Дят к более высоким слоям, иногда 
0,8 0,6 04 нежелательным по их гидродинами-

/I. ческим свойствам. Значительное влия-
. >° ние равновесной влажности материа

ла и ее зависимости от t и х на вы
соту слоя оказывается существенным 
при близких значениях и и ц « 
(рис. 5.21). Учет зависимости u'(i,x) 
приводит к появлению физически 
нереального условия и'(1,х) > й при 
попытке осуществить процесс с вы
сокими значениями коэффициента 
использования подводимого тепла. 
Такому условию соответствуют про
черки в табл. 5.2, где приводятся рас
четные значения высоты слоя при 

Рис. 5.20. Зависимость необходимой 
высоты псевдоожиженного слоя Н 
от размера частиц материала d при 
различных порозностях е и средних 

температурах воздуха I'. значения I (в ° С ) : / — 4 5 ; 2 — 67; 3 — 7 4 , 1 . 
Цифры около кривых — значения е. 

Рис. 5.21. Зависимость высоты 
псевдоожиженного слоя Н от 
средней температуры воздуха 1 
при V = 1,79 • Ю - 4 м 3/с, г0 = 
= 200°С, « 0 = 0,55, « = 0,05, 

е = 0,4, d = 2 . 1 0 ~ 3 м: 
/ — р а с ч е т при условии ы* ф 0; 

2 — р а с ч е т при «*=0. различных конечных влажностях материала (исходные данные для расчета здесь 
те же, что и на рис. 5.21). 

Обратимся теперь к процессу сушки материала, имеющего ки
нетику, соответствующую только периоду падающей скорости — 
см. (5.50) при и0 ^ ы к р. Интегрирование при начальном условии 
и| т =о — " о приводит к следующей связи времени сушки и теку
щего влагосодержания: 

T = L L N (5.78) 

276 

При полном перемешиваний Твёрдой фазы совместное рассмот
рение уравнений (1.98) и (5.78) дает возможность получить рас
пределение выгружаемого материала по влагосодержанию [19]: 

P ( U ) = J F ^ L ( J I Z L 4 W - 1 (5.79) 

Среднее влагосодержание материала определится интегриро
ванием по всему диапазону изменения влагосодержания: 

«О " » _ ! ] , 

и* и" 
Рассмотрим теперь более общий случай, когда начальное вла

госодержание материала превышает критическое (и0^и1ф), а ки
нетику сушки отдельного зерна можно представить в виде двух 
периодов постоянной и уменьшающейся скорости. Время сушки 
отдельного зерна в таком случае связано с его текущим влагосо-
держанием и параметрами процесса соотношением 

« о - и к р -1 и к р - и * 
^ N R + I 1 " ^ ( 5 - 8 1 ) 

использование которого в уравнении (1.98) приводит к следующей 
плотности распределения материала по влагосодержанию: 

Р > ) = ^ е х Р ( - ^ ^ ) ( 5 , 2 ) 

ПРИ «о ^ И ^ «КР 

р " ( ц ) = е х р _ ^ - ) ( — - ) ( 6 . 8 3 ) 

" К Р — И V Кх и — и*/\и — и J при и* ^ и ^ UKp. 
Среднее влагосодержание материала определится интегрирова

нием по каждому периоду: 
«О " К Р 

й— ^ up'(u)du+ ^ up"(u)du = 

кр 

[ К% ( 1 н 0 — «кр \ " | 

1 - T T T C F е х Р [~Ж икр-и-)\ 
(5.84) 

В полученных соотношениях для среднего влагосодержания 
Дисперсного материала (5.80) и (5.84) величины К, и к р и и* в об
щем случае оказываются зависящими от условий, устанавливаю
щихся в процессе самой сушки (прежде всего — от средних зна
чений температуры и влагосодержания сушильного агента). 
В свою очередь эти средние параметры должны определяться 
совместным анализом кинетического уравнения для й и соотноше
ниями теплового баланса и баланса по влагосодержанию сушиль
ного агента. Для того чтобы математическая модель процесса 
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сушки была замкнутой, необходимо помимо кинетики сушки иметь 
информацию о кинетике нагрева частиц материала. 

Рассмотрим процесс сушки в псевдоожиженном слое в рамках 
прежних предположений относительно поведения фаз, но при ки
нетике более общего вида: и(т, t); tT(x,t). 

Расчет аппарата с псевдоожиженным слоем сводится к ком
бинации внешних параметров, удовлетворяющих уравнению теп
лового баланса, который можно записать в следующей форме: 
С г ( c r + с„х0) (t0 — tK) + p?V (с т + с в«о) т̂о = Рт^ l(cntK + Я) ("о—") + Л (5.85, а) 
где уравнения 

о о 

й= ^ р (т, т) и (х, t) dx (5.85,6) 
о 
о о 

/ = ^ р (т, х) [с т + сви (т, ?)] U (т, 1) dx (5.85, в) 
о 

дают средние значения влагосодержания и энтальпии материала 
на выгрузке из аппарата с псевдоожиженным слоем [17, 20]. 

Температура сушильного агента на выходе из слоя опреде
ляется по уравнению (5.70), в котором вместо величины ? т следует 
принять усредненную по высоте слоя температуру поверхности ча
стиц материала £ т . п , поскольку в отличие от предыдущей более 
простой модели, здесь температура по внутренней координате ча
стицы не является равномерной и поток сушильного агента непо
средственно взаимодействует с поверхностью материала, имеющей 
температуру U, п . Средняя по высоте слоя температура теплоно
сителя определяется уравнением (5.71) с аналогичной заменой. 

Непосредственно температура поверхности частиц высушивае
мого материала не измеряется в опытах по определению кине
тики сушки и нагрева. Измеряется лишь средняя температура 
твердой фазы, что оказывается достаточным, поскольку средняя 
температура поверхности материала ? т. п может быть исключена 
из рассмотрения при помощи уравнений (5.70) и (5.71): 

— (к 1 — ехр(— ВН) _я„. 
Т^Т~~ Г ^ е х р (  Д Я ) ( 5  8 6 ) 

ВН 
Соотношение (5.86) определяет дополнительную связь темпе

ратур tK и I. 
Уравнения (5.85), (5.86) могут решаться относительно искомых 

величин I, tK и й. Расходы воздуха G r и. материала V, начальные 
величины температуры материала tT0 и влагосодержания сушиль
ного агента х0, среднее время пребывания материала в слое т счи
таются известными. Коэффициент теплоотдачи а определяется по 
соотношению Nut = 2 + 0,6 Re05, а порозность слоя — по уравне
нию (5.77). 

При расчете используются опытные данные по кинетике сушки 
и нагрева дисперсных материалов. 

г 

Процедура вычислений включает решение системы уравнений 
(5.85), (5.86) методом последовательных приближений. На рис. 5.22 
приводится блоксхема расчета односекционного аппарата на ЭВМ. 

Расчетные зависимости конечной влажности материала от всех 
исследованных параметров удовлетворительно совпадают с экс

Ввод исходных 
данных 

Задание граничных 
1 tL и tR 

t =tr t = t, 

Нет | \ Да 

и > «т 

Задание t, 

' = ( ' i + ^ ) / 2 

Определение физиче
ских констант 

Расчет и по 
формуле (5.85, б) 

Расчет u-s 
по балансу (5.85, а) 

Н е т 2 (и — а т ) 
< й + йт 

Печать 

Рис. 5.22. Блоксхема расчета процесса непрерывной 
сушки в псевдоожиженном слое. 

периментальными, как это в качестве примера показано на 
рис. 5.23. 

Модель процесса сушки в псевдоожиженном слое, положенная 
здесь в основу анализа, является весьма упрощенной и не учиты
вает по крайней мере два существенных момента: неравномерность 
распределения псевдоожижающего агента по объему слоя и не
идеальность распределения твердой фазы по времени пребывания. 
Однако оба эти эффекта в значительной мере компенсируют друг 
Друга в смысле их влияния на среднее значение влагосодержания 
выгружаемого материала. Проскок части сушильного агента че
рез слой в виде пузырей уменьшает степень его контакта с высуши
ваемым материалом, что должно вести к уменьшению величины й. 
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ио=0,ЗЗкт/кг 

0,3 

к 

0,05-

С другой стороны, распределение дисперсного материала по 
времени пребывания в зоне сушки в действительности не соответ
ствует распределению, принимаемому для полного перемешива
ния—см. уравнение (1.98), —причем различие состоит в отсут
ствии порций материала, выходящих из слоя после очень малых 
времен сушки. На самом деле всегда имеется некоторое время, 
в течение которого, частицы только что вошедшего в слой мате
риала не могут оказаться в выгружаемом, потоке. Это приводит 
к уменьшению величины среднего влагосодержания высушенного 

продукта. Экспериментальные кинети
ческие данные по сушке и нагреву 
материала, полученные в слое реаль
ной высоты, интегрально учитывают 
влияние неоднородности псевдоожи
жения. 

В общем случае на кинетику суш
ки и нагрева частиц влажного мате
риала влияет не только температура 
окружающей среды и свойства мате
риала. Существенными могут оказать
ся скорость и среднее влагосодержа
ние х сушильного агента, разность ме
жду величинами статических давлений 
АР внутри пористой частицы перед 
сушкой и в псевдоожиженном слое. 
Явный вид кинетических зависимостей 
должен определяться эксперименталь
но. 

Значения этих параметров для не
прерывного процесса сушки, так же 
как и значение t, не могут задавать
ся произвольно, а должны определять
ся в зависимости от установившихся 

условий процесса. Это значит, что дополнительно к уравнениям 
(5.85), (5.86) следует совместно анализировать условия, опреде
ляющие связь искомых величин х, АР и w с остальными парамет
рами процесса. 

Среднее статическое давление сушильного агента внутри псев
доожиженного слоя определяется из предположения о равномер
ном распределении твердой фазы по высоте слоя. Давление по 
ходу газа убывает в этом случае линейно и его среднее значение 
равно: _ 

Р = 0,5 (Р0 + Рк) 

40 60 80 100 120 140 
Н,ыьл 

Рис. 5.23. Зависимость сред
ней влажности й выгружаемого 

продукта от высоты слоя Н: 
1 — экспериментальные данные; 
2 — р а с ч е т по кинетическим данным, 
полученным на дифференциальном 
с л о е при полном перемешивании; 
3— р а с ч е т при реальном р а с п р е д е 
лении по кинетическим данным, по
лученным со слоем реальной высоты. 

Здесь Р 0 и Р к — статические давления в потоке сушильного 
агента перед слоем и после слоя, которые находятся из гидроди
намического расчета газового тракта совместно с уравнением пе
репада давления на псевдоожиженном слое: 

Ра-Рк = Н(\  е ) ( р т + ртй)$ 
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Для определения среднего влагосодержания сушильного агента 
необходимо знать интенсивность испарения влаги по высоте слоя. 
При определяющей роли внутренних, сравнительно инерционных 
процессов переноса тепла и влаги естественно предположить, что 
паровыделение из быстро перемещающихся частиц материала про
исходит равномерно по всей высоте псевдоожиженного слоя неза
висимо .от существующего температурного профиля [17]. Тогда 
среднее значение влагосодержания определится как среднее ариф
метическое 

* = 0,5 (* 0 + * к ) (5.87) 

Многосекционный аппарат 

В некоторых процессах секционирование сушильных аппаратов 
с перемешиваемой твердой фазой имеет целью снизить нежела
тельные последствия эффекта продольного перемешивания и при* 
водит к сокращению объема аппаратуры и более равномерной об
работке дисперсного продукта на выходе из аппарата. 

Наиболее простой оказывается модель сушки материала в 
псевдоожиженных слоях, для которых можно в каждой секции 
принять одинаковые условия, влияющие на кинетику сушки. 

Предположим дополнительно одинаковое среднее время пре
бывания материала в каждом слое, равное т/я, где f — общее 
время пребывания материала в аппарате с п псевдоожиженными 
слоями. 

Чтобы получить распределение материала по влагосодержанию, 
воспользуемся полученным ранее соотношением (1.99) для плот
ности распределения материала по времени пребывания в аппа
рате с одинаковыми псевдоожиженными слоями. Подстановка в 
него кинетического выражения процесса сушки отдельной частицы 
в периоде постоянной скорости (5.48) дает возможность получить 
распределение материала по влагосодержанию на выходе из п-то 
псевдоожиженного слоя [19] 

«о—И 
, \ Я" (И0 — И)П ~П NX /Соо\ 

Р»  1 ) 1 (Nx)n 6 ( 5 ' 8 8 ) 

Если кинетика сушки соответствует уравнению (5.50)', то под
становка его в соотношение (1.98) приводит к следующей фор
муле: 

fin V' _ J L 

, . Я" I V И — И") ( И — И*\КЛ /son, 
Рп ( « ) = гут щ у г ^ г р \,!£=7Г) ( Б " 8 9 ) 

Когда сушка отдельной частицы может быть представлена 
двумя последовательными периодами (5.81), распределение 
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Материала по влагосодержанию состоит из Двух выражений [19]) 

каждое из которых справедливо для своего интервала влагосодер-
жаний 

/ . . _ пп 1__ / и0 — и \ 

Р " W ~ (я - 1)! JkW \ и к р - и* J 
п - 1 — 

при и к р < . и < «о (5.90) 

пп 1 ( и 0 - и к р « к р - и * у 1 

Р» < » > = > - 1 ) 1 ( ^ ) В V - в* + ' " T ^ l ^ J Х 

X 
f и к р — и* \ 

и* \ и — и* ) 

* к р 

кр при и" ^ « ^ и кр (5.91) 

Полученные соотношения (5.88) — (5.91) справедливы в том 
случае, если материал за время перехода из одного слоя в другой 

не изменяет распределения по 
влагосодержанию. Распределе
ния (5.90) и (5.91) иллюстри
руются рис. 5.24. 

Значение среднего влагосо
держания материала на выходе 
из п-слоя определяется интегри
рованием плотностей распределе
ния р„(и) с весом и: 

0,8 и„ 
и, кг/кг 

й = ^ upn(u)du (5.92) 

Рис. 5.24. Распределение дисперсного 
материала по влагосодержанию при 
щ = 1, и к р = 0,55, и* = 0,05, Кт = 1,0. 

Цифры около кривых — значения п. 

Формулы (5.88) — (5.92) об
ладают значительной общностью 
и справедливы, когда кинетика 

процесса практически одинакова во всех секциях аппарата. 
В большинстве реальных процессов, однако, параметры сплош

ной фазы по отдельным секциям массообменного аппарата не мо
гут быть заданы произвольно, вне зависимости от факторов, 
влияющих на интенсивность самого массообменного процесса. 

Рассмотрим вначале процесс сушки монодисперсного материа
ла в многосекционном аппарате псевдоожиженного слоя при ки
нетике сушки в периоде постоянной скорости. 

Пусть pi (и, и0, А\) — ро плотность распределения материала по 
влагосодержанию на выходе из однокамерного аппарата полного 
смешения. Анализ [21], аналогичный изложенному в гл. 1, приво
дит к следующим соотношениям (рис. 5.25); 
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для второго слоя 

«о 
P 2 ( « )=S Pi(6)Po(B- t.A2)dt; 

и 

р" (и) = 5 Pi (И РО & А2) D$> + *lP0 («• 4 Ад' 
* 

"1 
Х2=.\ Pi (6) Ро (4 I- А

2)^ + хiPo (4 4 А)'-

ul ^ и < и 0 

И, И ̂  Ui 

И = И, 

Рис. 5.25. Распределение материала на выходе из первого (а) и 
второго (б) псевдоожиженных слоев при сушке в периоде падающей 

скорости и различной интенсивности обработки в каждом слое. 

для третьего слоя 

"о 
РЗ («) = 5 р2 (&) ро s. л з ) ^1-. и ; < и < и 0 

и 

"о "Т 
Pi' (И) = 5 Р2 (I) РО I- ^З) ^1 + \ ?2 (D Р0 («. I- Л 3 ) « 2 < « < "I 

«* " 

P j " (н) = J р ^ (|) Р о (и, g, Л 3 ) d | + \ р " (1) Ро (и. Ь А3) й\ + * 2 Р о ( « . 4 Л з > 

И, < И < «2 

и 1 

* з = \ Р2 (I) Ро (41- Л з ) « + \ 4 © Ро (4 6. Аъ) d$ + Х2р0 (4 4 А 3 ) ; 

"2 и = н3 
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где Ai — l/(NiXi) — кинетический параметр для соответствующего 
слоя, а и* > и2 > « 3 . 

Аналогичные соотношения для последующих слоев будут со
держать соответственно большее число участков, составляющих 
плотность распределения. Эти соотношения справедливы при лю
бых видах базовой функции распределения р0(и). Использование 
предположения о полном перемешивании твердой фазы в каждом 
из псевдоожиженных слоев и подстановка в полученные соотно
шения вместо ро(и) уравнения (5.66) после выполнения интегри
рования дает: для первого слоя уже известные уравнения (5.66) 
и (5.68); для второго слоя: 

Р2 (") = A * - A T *ехр I - Л2 ("° ~ ")] " 6ХР [~ А1 ("° ~ U^'' < " < "° 
р" (")= A i - A 2 iA l е х р 1~ Л 2 ("о ~~ ")1 ~ А * 6 Х Р 

х2 = А]_ д2 {Ai е х Р С-А2 ("о-"г)] - л2 «Ф [~А ("о 
и = и\ 

и т. д. 
Среднее влагосодержание материала определится следующим об
разом 

«о 
U = ^ «р (и) rf« + -У"* 

«• 

Для первого слоя величина щ вычислена ранее — см. уравне
ние (5.73). Для второго слоя: 

1 ( Г 1 - ехр [ - А2 ( и 0 - u'2)J] 
« * = A ^ A A A I I U O Ai J " 

+ ехр [ - Al («0 — «0] [ 1 - ехр [ - A2 (a] - « 2 ) ] ] } (6.93) 

Значительное упрощение возможно в случае «* = «* = • • • 
... == и* = и*. При этом плотности распределения и средние значе-

-«*) ~ А2 ("1-")]}: 

—«Г) —̂2 (и1—иг)]}". 
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ния влагосодержания для любого числа слоев имеют вид: 

Рл 

Г Ы т й (_!)»-/ ехр [— (и0 — и)] 
< = 1 и* и *С ип 

(«)Н П r - f t - l 1 

<-1 ( - ! ) » - ' ехр [ - (̂ио-и*)] 
| (5-94) 

; « = « 

1 (-о1 

k=i P = / + I 

1 — ехр [— Aj{ua — и*)} п-<[и0-
» = 1 / = 

/ - 1 
(5.95) 

/ = » Л/ПМ*-^/) П (А,-АР) к=1 Р = / + 1 

Структура соотношений (5.94) и (5.95) во многом аналогична 
формулам для расчета многократных аппаратов с псевдоожижен
ными слоями сорбента, поскольку в обоих рассматриваемых слу
чаях анализ проводится на основе функции влияния и гипотезы 
идеального перемешивания материала в каждом слое. 

Численные значения параметра А зависят от температур и вла-
госодержаний сушильного агента в каждом из псевдоожиженных 
слоев. 

Если вновь предположить, что фактором, лимитирующим про
цесс сушки в периоде постоянной скорости, является конвективный 
подвод тепла к поверхности влажных частиц и что температура 
поверхности равна температуре мокрого термометра, то расчет 
первого псевдоожиженного слоя многокамерного аппарата ничем 
не будет отличаться от уже приведенного выше случая постоянной 
скорости сушки. 

Анализ второго и последующих слоев отличается лишь тем, что 
формулы для средних значений влагосодержания и величины доли 
материала с равновесной влажностью (5.94) и (5.95) будут соот
ветственно иными, чем для первого слоя. Объем вычислений для 
второго и последующих слоев не намного превосходит таковой для 
первого слоя, так как параметры первого слоя являются теперь 
известными. 

Существенно, что полученные формулы инвариантны относи
тельно характера перемещения твердого материала и сушильного 
агента (прямоток, противоток, перекрестный ток). 

Пример 5.2. В качестве иллюстрации приведем результат численного расчета 
сушильного аппарата с тремя параллельными (по ходу сушильного агента) 
псевдоожиженными слоями по упрощенным формулам (5.94) и (5.95), в КОТО
РЫХ принято, что начальная температура материала равна температуре мокрого 
термометра. 

Для выявления эффекта секционирования будет рассчитан также аппарат с 
°Дним псевдоожиженным слоем, но утроенной площади. 
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Т а б л и ц а 5.3 

Слой е t, °С й X t °с 

I 0,69 51,0 0,624 0,089 50,0 
П . 0,72 51,9 0,243 0,459 50,8 

Ill 0,81 100,0 0,0046 0,985 99,3 
1X3 0,84 71,5 0,030 0,942 70,3 

В качестве исходных данных использовались: 
Н = 0,3 м; « 0 = 1,0 кг влаги/кг сухого материала 

Рис. 5.26. Плотность распределения материала 
по влагосодержа! ию для первого (/), вто

рого (2) и третьего (3) слоев. 
Ш т р и х о в а я лини i — плотность р а с п р е д е л е н и я д л я одно 
го слоя с утроенной п л о щ а д ь ю поперечного сечения. 

конечных влагосодержаниях не все подводимое к 
влаги (слои III и II). 

р т = 2-10 3 кг/м3; d = 0,5 мм; 
скорость воздуха ш = 2 , 0 м/с-

V' = 2-10-4 м 3 / (м 2 -с) ; / с = 200 °С : 

С т = 1,26-103 Дж/(кг-°С) ; 
N 1 ^ = 2 + 0,35 Re° ' 5 8 + 
+ 0,03 Re 0 - 5 4 . 

Результаты расчетов мето
дом последовательных прибли
жений представлены в табл. 5.3. 

Кривые плотности распре
деления материала по влагосо
держанию для трехкамерного 
аппарата даны на рис. 5.26. 

Например, при изменении 
только расхода материала в два 
раза [X/ = 1 -10"4 м 3/(м 2-с)] мо
жет быть достигнута более 
чем в два раза меньшая влаж
ность уже в двух слоях. Рас
четные параметры процесса 
сушки при изменении расхода 
высушиваемого материала при
ведены в табл. 5.4. 

Расчеты некоторых вариан
тов показали, что не имеется 
однозначной зависимости меж
ду конечной температурой су
шильного агента и средним 
влагосодержанием выгружае
мого материала. Эти кинетиче
ские величины оказываются 
связанными через прочие пара
метры процесса. При низких 
слою тепло идет на испарение 

Т а б л и ц а 5.4 

Слой е й t, "С X 'к- ° С 

I 0,800 0,254 53 0,538 51,6 
II 0,835 0,0020 138 0,994 137,5 

1X2 0,815 0,0089 100 0,982 99,0 

Анализ многосекционного аппарата с полным перемешиванием 
сушимого материала в каждой секции при кинетике сушки и на-
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грева общего вида принципиально не отличается от предыдущего 
[17]. Исходные кинетические данные представляют в виде: 

и (т, t, и0, tT0, х); tT (т, I, «о, / т о , х) (5.96) 

Текущие значения влагосодержания и температуры материала 
зависят не только от средних параметров сушильного агента t 
и it, но и от начальных величин влагосодержания и0 и температуры 
частиц tr0-

Среднее влагосодержание на выходе из первого слоя опреде
лится суммированием всех порций материала, пребывающих в 
первом слое время от нуля до бесконечности: 

о о 

"1 = ^ Ро (X. * 0 " (Х> U, «о. <то. * i ) d% (5.97) 

о 
Аналогично находится средняя величина энтальпии материала: 

о о 

^ l = = \ Р° (X. * i ) [ ст + сви {%, i h н 0, ?то. * i ) ] h {%, t h «о, tT0, xi) d% (5.98) 
о 

Обозначим влажность и температуру доли общей массы мате
риала ро(%) Ti)d%, пробывшей в первом слое время %, через 

и (X. * ! • "о- < t o > * i ) = и  (т (X. h> "о> 'то> * i ) = *1 

Энтальпия этой доли р 0(х, т , ) d x ( с т + си!)t'r. 
Доля ро(х,̂ О Х̂ распределяется во втором слое по времени пре

бывания от нуля до бесконечности, и ее часть, пробывшая во вто
ром слое время к, будет иметь влагосодержание и температуру: 

и ( х , t2, и , t'T, * 2 ) =и" и г т ( х , 12, и', г т , х 2 ) = t" (5.99) 

Энтальпия доли ро(х>̂ 1)<% пробывшей в первом слое время %, 
может быть вычислена суммированием ее частей по времени их 
пребывания во втором слое: 

о о 

Ро (Х- * l ) d% $ Ро (х> Ь) ( с т + с в " " ) * " d * 

о 

а энтальпия всего материала, покидающего второй псевдоожижен-
ный слой, определится как сумма энтальпий всех порций 
Po(x,xi)d% по времени пребывания в первом слое: 

ОО 0 0 

h = jj Ро (Х> т,) ^ р 0 (х, f 2 ) [ с т + c Bu (х , t2, и, t'T, х2)~\ г т ( х , ? 2 и, t'v х2) d% d% 
о о 

(5.100) 
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Среднее значение влагосодержания материала на выходе из 
второго слоя определяется аналогично двойным интегрированием: 

ОО ОО 

«2=5 Ро(ЗС. *\) ^ Р о ( х  т 2)"(
х. h< 4 x2)dxd% (5.101) 

о о 
В выражениях (5.97) —(5.101) величины и' и f являются функ

циями текущей переменной % и параметров сушильного агента 
в первом слое. Конечные значения температуры tK2 и влагосодер
жания хк2 сушильного агента определяются из теплового и мате
риального баланса для второго слоя: 

G r 2 (с г + спх0) (г 0 2  tK2) + prVf= prV [(q + c n f K 2 ) («i  « 2 ) + 7 2] (5.102) 
PtVui + GnxQ2 = p T 7 « 2 + GR2^K2 (5.103) 

где t02, * о г и GR2 — температура, влагосодержание и расход су
шильного агента на входе во второй псевдоожиженный слой (при 
противоточном движении потоков эти параметры равны их значе
ниям на выходе из первого слоя). 

Если вновь предполагать экспоненциальным профиль темпера
туры сушильного агента по высоте псевдоожиженного слоя, то 
взаимосвязь температур на входе и выходе и средней температуры 
внутри слоя определится соотношением (5.86) с соответствующей 
заменой входных и выходных величин: 

'ог — (к2_ 1 — ехр (— В2Н2) 
to2 — U 1 _ 1 — ехр (  В2Н2) 

В2Н2 

Величины х02, Х К 2 И Х2 связаны равенством (5.87): 
х2 = 0,5 (XQ2 f хк2) 

Таким образом, расчет процесса сушки во втором слое в прин
ципе не отличается от расчета односекционного аппарата, но ста
новится более громоздким, поскольку при вычислении й2 и 72 по 
формулам (5.101) и (5.100) кратность интегрирования удваи
вается. 

В качестве примера рассмотрим простой вид кинетики сушки 
и нагрева, когда можно пренебречь влиянием начальной темпера
туры на текущее влагосодержание и начального влагосодержания 
на температуру частиц: 

и (т, t, х) = и + («о  и*) е~Кх (5.104) 

tT(x,t, х) = /—(? — tm)e~KiX (5.105) 

где равновесное влагосодержание и* и коэффициенты К и Kt, опре
деляющие темпы обезвоживания и нагрева материала в псевдо
ожиженном слое, являются функциями средних значений темпе
ратуры и влагосодержания сушильного агента. 

В уравнениях (5.104) и (5.105) влияние на кинетику отработки 
материала начальных значений ы0 и отражено в простой явной 
форме. 
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Подстановка уравнения (5.104) в выражения для средних зна
чений влагосодержания материала (5.97) и (5.101) приводит к 
таким результатам: 

# иа — U\ 
". = " I + ^ T + ! 7 (5Л06) 

"2= ч +i^ i7 о;  «D+(1+^н12+л2) («о - "*) ( 5 Л 0 7 ) 

где Ai= l/(/Cif £). 
Формула (5.106) совпадает с выражением (5.80), что есте

ственно, поскольку кинетика сушки и распределение влажного ма
териала по времени пребывания при получении обоих выражений 
принимались одинаковыми. 

Аналогично может быть получена формула для третьего слоя: 
Л3 , , . Ч , А2А3(и\-и1) , А1А2А3(и0-щ) 

" з  " з + J + Л З ( , " 2  " 3 j + (1 +л2)(1 + Л 3 ) + (1 + Л,)(1. + Л 2 ) ( 1 + Л 3 ) 
(5.108) 

Подстановка уравнений (5.104) и (5.105) в соотношение (5.98) 
и интегрирование дают значение энтальпии материала на выходе 
из первого слоя: 
Т ( I * \ 'тО + ^ l T l ' l I „ ( .*\ ' то + KITI'TO + Kt\X\t\ / K i n o N 

h = От + ' B « i ) 1 + J C < | f | + < в ( " о " "0(1 ^ т О О + * , т , +Я* , * . ) ( 5 Л 0 9 ) 

Соответствующие подстановки и интегрирование приводят к 
уравнению, определяющему величину Т2: х 

ст + сви2 [ ', - ' т 0 ] 

в ( и 1 ~ " г ) Г h + ^ 2 T
2 ' I + ^ Г Г У Г ^ I ~ ' T O ~ ] , 

+ 1 + Kt2x2 + К2х2 L 1 + К2х2 1 + KtiXi J + 

с в ("О  »*) Г h + ^ V I + ^ Г У Г ? i ~ 'ТО 1 , 5 Ш 
+ 1 +К2х2+ Kt2x2 L (1 +Kix{)(\ +К2х2) 1 + KtiXi + tfiti J 

В уравнениях (5.104) —(5.110) величины и], Кх и /С п зависят 
от параметров первого слоя i{ и х р а и|, К2 и /Си — от парамет
ров второго слоя ?2 и JC2 Соответствующие выражения для й3 и 73 

могут быть получены аналогичным способом. 
Формулы для определения средних значений влагосодержания 

и энтальпии дисперсного материала справедливы для любого спо
соба соединения слоев по материалу и по сушильному агенту. Наи
более простая процедура определения промежуточных параметров 
между отдельными слоями получается при перекрестном движе
нии материала и сушильного агента, поскольку параметры псев
доожижающего агента, поступающего в каждый слой, являются 
независимыми и не связаны с работой установки. Различие в ме
тоде анализа каждого последующего слоя будет состоять лишь 
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Начало 

I 
Ввод данных 

Очередное 

Очередное 

п Д а 

Задание 
' з = р; h = Q\U 

•IT 
Решение для 1 слоя 

Решение для 2 слоя 

I 
Очередное 

и 
^ Да « 2 — Нт2 Очередное 

и « 0 
> Ю " 

Р. <2 (Р. Ч) X ' 1 (Р. ?) 

К - М Р , ? ) | > О , 1 

Р. <2 (р) < 1 (Р) 

Решение для 3 слоя 

«з — й т з 

« 0 
> LO

t s (Р) . <2 (Р) X <1<Р> 

| р - ' з ( р ) | > 0 , 1 

? 1 . ' 2 

Г Да " 1 — « Т 1 > 1 0 ~ 4 > 1 0 ~ 4 

I р; <7 

Очередное 
9 = h 

Да 

Очередное 
P = U 

Печать результатов 

Конец 

Рис. 5.27. Блок-схема расчета трехсекционного аппарата. 
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в том, что для каждого слоя используются соответствующие фор
мулы для определения величин й и 7. 

Блок-схема расчета трехсекционного аппарата на ЭВМ при
водится на рис. 5.27. Сравнение расчетных данных и эксперимен-

а а 
и, кг/кг и, кг/кг 

о\ 1 1 01 : I 
30 50 70 150 200 250 

Н,МН t0,°C 

6 
и, кг/кг 

J I I I 1 1 
1 2 3 4 5 6 

V-!0 6,M3/C 

Рис. 5.28. Зависимость Среднего влаго
содержания материала от высоты 
псевдоожиженных слоев (а), темпера
туры газа на входе в аппарат (б) и 

расхода материала (в): 
1—3— н о м е р а с л о е в . 

тальных результатов, полученных при работе на трехсекционном 
противоточном аппарате, приведено на рис. 5.28. 

5.8. ОБЕЗВОЖИВАНИЕ РАСТВОРОВ, 
СУСПЕНЗИЙ И ПАСТ В ПСЕВДООЖИЖЕННОМ СЛОЕ 

Перечисленные материалы обезвоживают в псевдоожиженном 
(кипящем) слое или его разновидностях (фонтанирующем, вихре
вом) как с целью получения гранулированного, так и порошко
образного продукта. 

При получении высушенного материала в виде гранул про
цесс обычно осуществляют на слое высушиваемого материала 
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с разгрузкой готового продукта из слоя, а при необходимости по
лучения сравнительно тонкодисперсного материала и в тех слу
чаях, когда высушиваются термочувствительные и вязкие про
дукты (желатина, дубитель, альгинат натрия, красители), реко
мендуется сушка с использованием инертного материала (песок, 
фторопластовая крошка и др.). 

Следует иметь в виду, что в последнем случае процесс более 
устойчив, поскольку масса слоя, состоящего практически только 
из инертных тел, в процессе сушки не изменяется. 

При аппаратурном оформлении процесса должно быть обес
печено интенсивное перемешивание частиц как в зоне орошения, 
так и в прирешеточной зоне. В этом отношении перспективными 
являются легко масштабируемые аппараты вихревого слоя (см. 
стр. 319). 

Обезвоживание с получением гранулированного продукта 

Гранулированный продукт не слеживается при хранении, удо
бен при использовании вследствие малого пыления, а если он 
является полупродуктом и гранулы обладают достаточной проч
ностью, то последующую технологическую операцию (обжиг, плав
ка и др.) можно проводить в псевдоожиженном слое. 

Математическое описание. При математическом описании этого 
процесса следует иметь в виду, что в реальных аппаратах с псев
доожиженным слоем одновременно, находится большое число ча
стиц, непрерывно изменяющих свои размеры, движущихся с раз
личными скоростями в переменном температурном поле. У газо
распределительной решетки они обдуваются струей горячего газа, 
поднимаясь вверх, несколько охлаждаются, а в верху слоя оро
шаются сравнительно холодным раствором. Постепенное наращи
вание сухого материала на поверхности частиц происходит за не
сколько циклов при одновременном интенсивном их перемешива
нии. Таким образом, условия в слое можно считать одинаковыми 
для всех частиц, что позволяет в математическое описание вводить 
усредненные характеристики скорости роста гранул. 

Одновременно с ростом гранул протекают и другие процессы, 
приводящие к изменению числа частиц в слое, — агломерация (при 
их слипании) и дробление. Последнее вызвано тем, что изменение 
температурного режима приводит к возникновению температурных 
напряжений (у непористых частиц) и от гранул откалываются 
осколки. В некоторых случаях дробление носит паровзрывной ха
рактер (у пористых частиц). 

При организации непрерывного процесса часть гранул из слоя 
выводится в качестве готового продукта, и для компенсации этой 
доли необходимо вводить в слой более мелкие частицы в виде 
измельченного материала либо путем «отдувки» и возвращения в 
аппарат мелких частиц из выгружаемого продукта. В некоторых 
случаях мелкие частицы образуются в достаточном количестве не
посредственно в слое, и процесс стабилизируется. Таким образом. 
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N(p(z),Vp 

- T L -

процесс будет устойчивым при постоянстве в слое общего числа 
частиц, гранулометрического состава и массы твердой фазы. Сле
довательно, математическая модель процесса должна включать 
функцию распределения гранул по размерам, а также учитывать 
факторы, определяющие устойчивость процесса, что необходимо 
для определения режима стабильной работы промышленных ап
паратов. Принципиальная схема 
процесса обезвоживания с несе- I vM 

лективной выгрузкой продукта 
представлена на рис. 5.29. Авто
рами работы [22] предложено ис
пользовать уравнение баланса 
числа частиц при расчете кривых 
распределения по размерам с уче
том внешних (рецикл, выгрузка) 
и внутренних (дробление, исти
рание) источников. Уравнение 
имеет вид: --f-y 

ч К/У 

^1 
Рис. 5.29. Схема материальных пото
ков процесса обезвоживания раство

ров в псевдоожиженном слое: 
/ — а п п а р а т с п с е в д о о ж и ж е н н ы м слоем; 

2— д о з а т о р . 

= - Кр (г, т) + Nq, (г) (5.111) 

Первый член левой части 
уравнения (5.111) учитывает из
менение числа частиц во време
ни, второй— вследствие их роста; 
первый член правой части — за счет выгрузки и последний — за 
счет подаваемого рецикла. В этом уравнении р(г, т) — плотность 
распределения частиц по размерам (радиусам); А = дг/дх— ли
нейная скорость роста гранул (часто принимают, что она не зави-

Рис. 5.30. Зависимость сред
него диаметра гранул слоя 

от времени: 
а — с п р е о б л а д а н и е м р о с т а су
щ е с т в у ю щ и х гранул ; б — со ста
билизацией процесса з а р о ж д е 

ния г р а н у л и' их роста ; 
/ — в л а б о р а т о р н о м а п п а р а т е ; 
2 — в промышленном а п п а р а т е . 

сит от г, т. е. кинетика роста — нулевого порядка); K = N/Nca — 
коэффициент, где N — количество выгружаемых гранул в единицу 
времени, а Л^сл — общее число частиц в слое. 

Для стационарного процесса др (г, х)/дх = 0. В этом случае 
при непрерывной выгрузке гранул поддержание постоянства числа 
частиц в слое обеспечивается за счет внешних или внутренних 
источников. 

На_рис. 5.30 приведены кривые роста среднего диаметра гранул 
слоя d от некоторого начального размера dQ во времени: кривая 
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а соответствует непрерывному росту размера частиц при обезво
живании растворов мочевины и нитрофоски, т. е. образования цен
тров гранулообразования не происходит или их недостаточно, д. 
возрастает непрерывно и поэтому для стабилизации процесса не
обходимо подавать рецикл; кривые б (аммиачная селитра, едкий 
натр, хлористый натрий) соответствуют выходу процесса на ста
ционарный режим, когда количество выгружаемых из слоя частиц 
компенсируется их образованием за счет дробления внутри слоя 
[23, 24]. 

Объем Ум твердой фазы, осаждающейся на частицах и пода
ваемой с раствором в единицу времени, равен: 

о о 

7 М = ^ Л (т) • 4лг 2р (г, т) dr (5.112) 
о 

Постоянство объема частиц слоя выражается следующим соот
ношением: 

с о 

7 С Л = jj j яг 3 р (г, х) dr = const (5.113) 
о 

Из уравнений (5.111), (5.112) и (5.113) можно определить не
известные величины р(г, т) , Л(т) и К для стационарного и неста
ционарного процессов при заданном потоке твердой фазы Ум 

с раствором, рецикле Мр(г) и объеме слоя УСл При этом необхо
димо, чтобы количество подводимого в слой тепла было доста
точно для испарения вводимой с раствором влаги. Следует иметь 
в виду, что р(г = 0, т) = 0, а при г-*оо р(г, т) , гр(г, т) , г2р(г, т) 
и г3р(г, т) достаточно быстро стремятся к нулю, поскольку частиц 
нулевого и бесконечно большого размеров нет, несмотря на то, 
что формально интегрирование ведется от 0 до со. Полученная 
система уравнений может быть применена для анализа нестацио
нарного и стационарного рецикловых процессов. 

Н е с т а ц и о н а р н ы й р е ц и к л о в ый п р о ц е с с . Из системы 
уравнений (5.111) — (5.113) могут быть выведены некоторые след
ствия [22]. 

1.Так 
К = У м + V p = const (5.114) 

' сл 

т. е. константа скорости выгрузки К при заданных потоках по
стоянна. При Уел = const 

и тогда величина 

+ Увыгр К 
(5.116) 

представляет собой среднее расходное время пребывания твердой 
фазы в аппарате. 
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2. Изменение общего числа частиц со временем 

4т" =  * ^ с л +  N (5.П7) 

3. Для первого момента функции распределения М\ = 
о о 

= ^ гр (г, т) dr дифференциальное уравнение будет: 
о 

d M l . = - KMi + AN^ + Nfp (5.118) 
dx 

где r p = ^ гф (г) dr = const — средний радиус частиц в подаваемом 
о 

рецикле. 
Средний радиус частиц в псевдоожиженном слое равен: 

о о 

f{x) = ^-^rp{r,x)dr = Ml/N!.Jl (5.119) 
о 

[при нормировке функции распределения р(г, т) на полное число 
частиц]. 

Используя выражения (5.117) и (5.119), равенство (5.118) 
можно преобразовать следующим образом (при К = NjNcn и 
dN/dx = 0) : 

^ = A  l ^  f p ) (5Л20) 

Выражение (5.120) показывает, что скорость изменения сред
него размера гранул dr/dx в общем случае не равна скорости из
менения размера каждой частицы. 

4. Уравнение, характеризующее изменение скорости линейного 
роста гранул со временем: 

dA N -An (гр) 2 8я 
= /СЛ ^ ± - ^ - М с л т А ? (5.121) 

ах Км им 
о о 

где = ^ г \ (r) dr — const — средний квадрат радиуса частиц в по
о 

даваемом рецикле. 
Дифференциальные уравнения (5.117), (5.120) и (5.121) позво

ляют проанализировать изменение во времени общего числа ча
стиц Ncn, их среднего радиуса г и линейной скорости роста Л без 
использования функции распределения р(г, т) . 

С т а ц и о н а р н ы й р е ц и к л о в ый п р о ц е с с . Уравнение 
(5.111) для стационарной функции распределения р*(г) будет 
иметь вид 

Л, *2£L =  * р . (г) + JV<p (г) (5.122) 

295 



Общее число частиц в слое; 
оо 

о 

В этом случае т является средним временем пребывания в ап
парате загружаемых в него частиц рецикла. 

Средний радиус частиц в слое найдем из уравнения (5.120) 
при dr/dx = 0: 

г. + Лр + Л , ^ =гр + А . = г р + Л,т (5.124) 

Из выражения (5.124) следует, что средний радиус частиц на 
выгрузке г» превышает средний радиус частиц рецикла г р на вели
чину, равную произведению скорости линейного роста Л* на сред
нее время пребывания частиц в аппарате т, т. е. на средний их при
рост Л*т. 

Из уравнения (5.122), принимая DA/DX = 0, с учетом выраже
ний (5.123) и (5.124) может быть получено уравнение для опре
деления скорости линейного роста гранул Л* в стационарных усло
виях: 

Г N-Anfl 8nN ( К\ Л 
Л-1/ —vf-  А*-тж Ь+т;<г° (5Л25) 

Плотность численного распределения частиц в слое по разме
рам выражается соотношением 

г 
р- =т;ехр (~ х) S Ф ( ' Р ) Е Х Р ( ~ Г Р ) D R P ( 5 Л 2 6 ) 

* о 
из которого следует, что на гранулометрический состав частиц 
в слое оказывает влияние вид функции распределения частиц в ре
цикле ф(г р) и параметры процесса, от которых зависит экспонент
ный множитель /С/Л,. 

Для получения однородного по составу гранулированного про
дукта при обезвоживании растворов используется сепарирующее 
устройство [23]. Принципиальная схема такого аппарата приведена 
на рис. 5.31. 

В псевдоожиженный слой гранулированного продукта непре
рывно подается обезвоживаемый раствор, содержащий VM твер
дого вещества. Выгрузка осуществляется дозатором, пройдя кото
рый поток частиц попадает в сепарирующее устройство, где выде
ляются крупные гранулы (г > • г г р) и выводятся из системы (N2), 
а мелкие частицы возвращаются в аппарат. 

Для обеспечения устойчивого процесса гранулирования в ап
парат подается определенное количество мелких частиц рецикла N 
состава Ф ( Г р ) . Принимается, что образование новых центров гра-
нулообразования за счет дробления и истирания не происходит 
и отсутствует агломерация частиц в слое. 
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Система уравнений, описывающая поведение функции распре
деления р(г, т) в нестационарном рецикловом процессе с учетом 
роста частиц за счет подаваемого с раствором твердого вещества 
VM, выгрузки частиц и идеальной работы сепаратора, имеет вид: 

где 

4?_ + л ( т ) JP^JL /Св (г — ггр) р (г, х) + (г) 
дх дг 

7 м = 4пЛ(т) ^ г 2р (г, х) dr 
с 

{ 0 при г < г, 
1 при Г > Г ] 

(5.127) 

(5.128) 

(5.129) 

Л(т) — линейная скорость роста гранул в слое (также прини
мается нулевой порядок роста по г, т. е. дА(г, х)/дг = 0) . Пола
гается, что ф(0) = 0 и 
ф(г—• со)—>0. При этом 

оо 
$ Ф ( 0 = 1; 

о 
со 

-| яМ J л 3
Ф (г) dr = Vp< + с о (5.130) 

о 
Производительность дозато

ра, подающего поток частиц в 
сепаратор, принимается про
порциональной объему твер
дой фазы в аппарате 

У Л О З = КУСЛЫ (5.131) 

N<p(r),Vt Ъ*1 

Рис. 5.31. Схема материальных потоков 
процесса обезвоживания растворов 
в псевдоожиженном слое с селективной 

выгрузкой: 
/ — а п п а р а т с п с е в д о о ж и ж е н н ы м слоем; 2 — д о 

з а т о р ; 3 — с е п а р а т о р . 

При заданном К из систе
мы уравнений (5.127) и 
(5.128) можно определить 
р(г, т) и Л(т) в нестационар
ных процессах с селективной 
выгрузкой гранул заданного 
размера при известных величинах VM, N, ф(г), К, г г р и началь
ном условии 

р(г, 0 ) = ро(г) (5Л32) 
Для стационарного режима работы гранулятора с селективной 

выгрузкой продукта уравнение баланса числа частиц имеет вид: 

dp^± =, _ K Q { Г - ггр) р. (г) + /V<p (г) 
* dr 

(5.133) 
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Общее решение уравнения (5.133) при граничном условии Р.(0) = 0: 

Р* ( Г ) =Х \ехр ~ х- S 6 ( Г " ~ Г Г Р ) D R " Ф ( Л ° D R ' ( 5 Л 3 4 ) 

В результате интегрирования функции р*(г) соответственно от 
О до г г р и от г г р до оо можно вычислить число частиц N\, возвра
щаемых в аппарат, средний их размер гх и объем V (для г < г г р ) , 
а также число выводимых из аппарата частиц N 2 , г 2 и V2 (для 
r ^ ггр) и, следовательно, определить общее число частиц в аппа
рате Л с̂л. их средний размер г и объем слоя 1/ с л . Авторами ра
боты [22] показано, что необходимым условием существования 
стационарного процесса является соблюдение следующего нера
венства: 

Vu + ^nNp6>^nNr)^p, (5.135) 
Оно означает, что количество твердого материала, подаваемого 

с раствором и рециклом, должно быть достаточно для обеспече
ния роста всех частиц подаваемого рецикла сверх граничного раз
мера г г р . 

При малых значениях Л* получено приближенное соотношение 
для расчета Л»: 

А. - К\ —гъ- г (5.131) 
В соответствии с принятым режимом работы дозатора [см. вы

ражение (5.131)] число выводимых из системы частиц Л%(т) в об
щем случае равно KN2(T), а их объем — производительности гра-
нулятора УГр(т)= КМ2(т). Для стационарного процесса 

Nvp, = KN2 = N (5.137) 
Vrp, = KV2 = VM + i nN (p3 + <73) = Vu + Vp (5.138) 

Среднее время пребывания подаваемых частиц рецикла в си
стеме с учетом 

'гр оо 
f f N N Ncn = N1 + N2= ^ pt(r)dr+ ^ p,(r) dr =-д-(rrvp0 - pi)+-̂ -
0  rrp 

будет 
N, [Ггр - (p./Po)] po 1 _ _ 

т0=-дг = д r-^ = TiP0+T2 (5.139) 
где fi — среднее время пребывания частиц с размером г < г г р до 
достижения граничного размера г г р ; т 2—среднее время пребыва
ния частиц с размером г ^ г г р . 

В уравнениях (5.135) — (5.139) и qt ( / = О, 1, 2, . . . ) — мо
менты функции распределения частиц в рецикле. 

Рассмотрим условия получения продукта однородного грану
лометрического состава. Примем, что в подаваемом рецикле нет 
частиц, превышающих порог сепарации [ф(г) = 0 для г > г г р]. 
Пронормируем функцию распределения выгружаемых частиц р*(г) 
при г ^ г г р на единицу: 

р Л г ) = ^ - е х р [ - ^ ( г - г г р ) ] (5.140) 
Средний размер выводимых из системы частиц будет 

г 2 = - ^ - + г г р (5.141) 

а дисперсия распределения р* (г) 

° 2 = f2
2-rlp = (KJKf (5.142) 

Из соотношений (5.141) и (5.142) следует, что г 2 > г г р и а 2 - » 0 
при (AJK)-*0. Следовательно, для получения более однородного 
по составу продукта необходимо снижать величину Л*//С, опреде
ляемую из уравнения (5.136) при заданных потоках материала VM, 
рецикла А'ф(г) и г г р . При малых А*/К из уравнения (5.136) при
ближенно получим 

Л ^ м - 4 ^ ( ' г р - ' р ) 

i-r^ (5.143) 
где ( г р ) 3 — средний куб размера частиц .рецикла. 

Таким образом, состав готового продукта, как следует из урав
нения (5.143), будет приближаться к монодисперсному при увеличе
нии количества подаваемых в аппарат частиц рецикла N заданного 
состава Ф ( Г ) . При этом резко возрастает поток частиц, прохо
дящих через дозатор. Следовательно, для поддержания постоян
ного объема слоя в аппарате необходимо увеличивать кратность 
циркуляции материала через сепаратор. Аналогичный вывод был 
сделан и в работах [23, 24], в которых рассматривается гранулятор 
при принятой, в отличие от предыдущего исследования, кинетике 
роста гранул первого порядка (это соответствует предположению, 
что количество материала, осаждающегося на грануле при равно
мерном его распределении по объему слоя, пропорционально объе
му гранулы). С учетом дифференциальной функции распределения 
рецикла по объему гранул Up(vp) получено уравнение, описываю
щее функцию их распределения в потоке на выходе из аппарата 
U(v): 

vp. м а к с 

И М - Ъ S ( 5 Л 4 4 ) 

, " р . мин 

299 
298 



В частном случае, когда подается монодисперсный рецикл с 
объемом частицы v0, уравнение имеет вид: 

U (v)-
ц р и 

° м °р/вм (5.145) 

При наличии сепарированной выгрузки и условии, что сепара
тор возвращает в слой частицы с объемом v < vTV, дробления ма
териала в аппарате и уноса из него мелких частиц не происходит, 

распределение на выгрузке из аппарата будет 
иметь, вид: 

UB(v) = ш • 

Здесь 

(̂ м Л Vpэкв j 
" p . макс 

vp. экв s Up(vp)dvp 

(5.146) 

(5.147) 

(5.148) 

vp. мин 

Рис. 5.32. Расчетные 
зависимости относи
тельного массового 
расхода в транспорт
ной линии внешнего се
паратора ОТ Vrp/Vp. э к в . 
Цифры около кривых — 

значения G , . / G „ Ml р* 

где ир. э к в — эквивалентный объем гранул, по
ступающих в аппарат с рециклом. 

Из уравнения материального баланса по
токов получено следующее выражение: 

G c e n 1 

G M + G p 
(5.149) 

"гр 
Величина / ( с е п = — коэффициент сепарации; GK03, Gc 

GM, G p — производительности дозатора, сепаратора, по исходному 
материалу и по рециклу (внешнему). 

На рис. 5.32 приведена зависимость Q y " G o x vrp/vp.3KB при 

различных GM/GP, построенная по уравнению ( 5 . 1 4 9 ) . Как видно 
из рисунка, по мере приближения vrp к и г р. м а к с (что соответствует 
штриховым линиям), расход в транспортной линии сепаратора 
растет. При сепарированной выгрузке потребность во внешнем ре
туре существенно уменьшается и при определенных условиях про^ 

•цесс стабилизируется при наличии только внутреннего ретура, по
ступающего из сепаратора. 

Экспериментальное исследование. В уравнении, описывающем 
рецикловый стационарный процесс без сепарирующей выгрузки, 
имеются две константы — Л и К, причем /( — обычно задается. 

Задавая рецикл, можно найти зависимость скорости роста гра
нул на основе экспериментально полученных кривых распределе
ния частиц в псевдоожиженном слое по размерам. С этой целью 

необходимо решить уравнение ( 5 . 1 2 2 ) относительно рЛ. В общем 
виде решение будет следующее [22]: 

г г 

Р Л = (рЛ) Г о + ^<b(\)d\-K Jp(£W6 (5.150) 

откуда можно выразить Л в явном виде как функцию г. 
Выражая функцию источников (рецикл) Ф ( г ) через удельную 

подачу частиц N, плотность распределения частиц в рецикле <р(г) 
(D(r) = JV<p(r) (5.151) 

и принимая поток частиц в начале отсчета ( р Л ) г 0 = 0 , значение 
Л (г) определим из выражения: 

т 

Л ( л ) =  ^  J ( i ) — "Др (6)] (5.152) 

где ф(|) и p(g)—численные кривые распределения частиц по раз
мерам. 

Подставляя в уравнение ( 5 . 1 5 2 ) определенные эксперименталь
но р(г)> Ф(0 и N в результате численного решения можно найти 
кинетику роста частиц любого заданного размера. 

Для использования соотношения ( 5 . 1 5 2 ) необходимо выпол
нить ряд условий: поскольку пробы должны быть представитель
ными, процесс необходимо осуществить на большой установке 
(чтобы в результате отбора проб процесс не нарушился); должна 
быть обеспечена стационарность процесса; необходимо знать вид 
функции источников центров гранулообразования. 

С целью выявления механизма образования новых центров в 
безрецикловом процессе был использован статистический метод 
анализа численных кривых распределения гранул по размерам [22] . 

Кривые распределения, полученные на установках различного 
масштаба (в том числе и промышленной), приведены ца рис. 5 .33 , 
из которого видно, что типичной кривой распределения является 
бимодальная ее форма, независимо от способа подачи раствора 
(сверху на слой, сбоку, снизу) и вида используемой форсунки. 

Образование двух пиков характеризует динамическое равнове
сие системы, в которой протекают процессы увеличения размеров 
частиц и их дробления. Образование пика в области мелких фрак
ций свидетельствует о существовании в системе внутреннего ре
цикла источника новых центров гранулообразования, происходя
щего вследствие дробления сравнительно крупных частиц. При не
прерывном процессе в том случае, когда количество образующихся 
мелких частиц недостаточно для компенсации числа выгружаемых 
гранул, динамическое равновесие системы нарушится и для стаби
лизации процесса необходимо будет либо вводить рецикл извне, 
либо, возможно, изменить соответствующим образом параметры 
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процесса с тем, чтобы динамическое равновесие системы восста
новилось. 

Безрецикловые процессы грануляции имеют наибольшее рас
пространение в промышленной практике, но требуют подбора опре
деленного технологического режима для обеспечения стационар
ного режима обезвоживания. Для исследования закономерностей 
образования гранул в безрецикловом процессе можно использо

вать уравнение сплошно
сти с источниками и сто
ками, учитывающими за
кономерности и механизм 
процесса [22]: 

дх 
• А (Др) _ 

г дг 
= 1|> (г, р) - Кр (5.153) 

Здесь в отличие от ис
точника ф ( г ) в рецикло-
вом процессе [уравнение 
(5.П1)] г);(г, р) не может 
быть задана. Она должна 
быть связана с парамет
рами процесса и механиз
мом образования новых 
центров грануляции. Ис
следования показали, что 
источником образования 
новых частиц является 
дробление крупных гра
нул, которое может про
исходить либо вследствие 

возникающих в непористой грануле термических напряжений [22. 
26], либо вследствие избыточного давления, возникающего внутри 
пористых гранул. 

Для получения выражения, характеризующего функцию источ
ников, введем обозначения: (А/К) = г0 и у = (г/г0). Тогда распре
деление по размерам выгружаемого продукта и образующихся ча
стиц можно записать следующим образом: 

4 и а метр 

Рис. 5.33. Типичные кривые распределе
ния (а — з) [22]. 

Ф (У) = г0р (г) 
Q(y) = r0q(r) 

Уравнение (5.153) окончательно будет иметь вид: 

< Э Ы = Ф Ы -
> ( » ) 
dy 

(5.154) 

(5.155) 

(5.156) 

Для получения функции источников Q (у) необходимо исход
ную экспериментально полученную зависимость ф(г/) (кривая 2, 
рис. 5.34) продифференцировать графически (кривая 3), а затем 
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построить суммарную кривую (кривая / ) . Из рис. 5.34 следует, что 
кривая функции источников имеет также бимодальный характер, 
как и ф(г/), и это является подтверждением того, что более круп
ные гранулы дробятся на неравные части. В зависимости от отно
сительного количества дробящихся частиц и поступающих в эту 
фракцию продуктов дробления на суммарной кривой функции 
источников будет появляться одна или несколько областей отри
цательных значений. Исследования [26] показали, что даже незна
чительное изменение температуры слоя приводит к интенсивному 
дроблению частиц, вследствие че
го число крупных частиц в слое 
уменьшается и соответственно 
уменьшается величина отрица
тельного источника в области _ 
крупных частиц. 2 

Ввиду того что при дробле- ^ 8 

нии в общем случае образуется ,§> 
широкий спектр частиц, с целью §_ 4 

упрощения принята модель дроб- ^ 
ления частицы на две неравные 9. 0 

части [22]. 
Исходя из баланса числа ча

стиц в системе, рассмотрим функ
цию источников. В интересую
щий нас интервал частиц объ
емом v за единицу времени посту
пят частицы, образующиеся при 
дроблении всех частиц больших 
размеров и > v, и из этого ин
тервала уйдут частицы, раздро
бившиеся до размера со и v — со. 
Принимая дробление частиц следующим закону первого порядка, 
баланс числа частиц в этом интервале можно записать следующим 
образом: 

- 4 

Рис. 5.34. Вид функции источни
ков (1) при исходном бимодальном 
распределении (2) частиц по разме

рам в слое. 
К р и в а я 3 получена графическим дифферен

цированием кривой 2. 

_df_ 
дх 

+ а ( ^ ) = 2 \ Р (и, v) f (и) du - jj p(v, со) f(a)da-Kf (5.157) 
где р(и, v) = р (и, и—и)—симметричная вероятность дробления 
частиц объема и на две равные части объемом v и и — v (циф
ра «2» в уравнении отражает эту симметричность). 

В результате интегрирования уравнения (5.157) в пределах 
от 0 до со и учитывая, что Л / ( 0 ) = 0 и Л / ( о о ) = 0, можно получить 
следующее соотношение [22]: 

Я (и) / (и) du = KN (5.158) 

где Я (и)—полная вероятность раздробления частиц объема и. 
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Для решения уравнения (5.157) помимо величин К и Л необ
ходимо знать также кинетические константы дробления, которые 
могут быть найдены только экспериментально. 

С целью качественного определения вида функции распределе
ния авторами работы [22] было решено уравнение (5.157) с учетом 
некоторого идеализированного случая дробления: частицы разме
ром и < «о не дробятся, а от частиц размером и > и0 за каждый 
цикл их оборота внутри слоя от горячей прирешеточной зоны до 
холодной орошаемой поверхности (время т) откалывается мелкий 

а б 

Диаметр, мм 

Рис. 5.35. Влияние параметров процесса на гранулометрический состав 
слоя при обезвоживании солевых растворов: 

К р и в а я 
; 2 

а — т е м п е р а т у р а с л о я , ° С 180 220 
б — у д е л ь н о е о р о ш е н и е ( ^ с л —330 ° С ) , 

мЗ/(м2-ч) 1,0 1,7 
в — концентрация р а с т в о р а при постоян

ных т е м п е р а т у р е и в е с е с л о я , % 28 12 
г — г и д р а в л и ч е с к о е сопротивление слоя 

(или в ы с о т а ! . Па 3700 2900 

осколок объемом v0 <С Щ и остается осколок объемом и — v0. По
казано, что кривая распределения имеет бимодальный характер, 
что и подтверждается экспериментально. 

Авторы работы [22] приводят методы экспериментального опре
деления кинетических констант дробления с использованием урав
нений для нестационарного процесса (при подаче в слой воды) и 
оценивают влияние роста частиц (в стационарном процессе при 
подаче раствора) на эти константы. 

Рассмотрим влияние параметров процесса на гранулообразо-
вание для безрецикловых процессов. 

Исследованиями [22] установлено, что увеличение температуры 
при прочих равных условиях в случае обезвоживания растворов 
солевых продуктов приводит к уменьшению среднего диаметра ча
стиц в слое (рис. 5.35,а). Теоретическое рассмотрение процесса 
дробления гранул при неоднократном изменении температуры их 
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поверхности показало, что максимальные температурные напря
жения, вызывающие дробление гранул, зависят от амплитуды тем
пературных колебаний среды на поверхности частиц (t\ —^ 2)/2, 
т. е. на интенсивность теплового дробления влияет перепад темпе
ратур между прирешеточной зоной (зоной перегрева) и зоной дей
ствия форсунки (зоной охлаждения). Поскольку этот перепад тем
ператур определяет температуру слоя, то в реальном процессе 
увеличение температуры слоя приводит к уменьшению размеров 
частиц. 

С увеличением удельного орошения происходит обратное явле
ние— укрупнение гранул (рис. 5.35,6). Такое же влияние оказы
вает и повышение концентрации раствора (рис. 5.35, б), что мож
но объяснить уменьшением среднего времени пребывания мате
риала в слое и, следовательно, числа циклов смены температуры 
на частице. 

С возрастанием высоты слоя увеличивается f и дробление ин
тенсифицируется (рис. 5.35, г). 

Коэффициент скорости выгрузки выражается соотношением: 

Осл SftpCji 

где S — площадь решетки аппарата, определяемая как отношение 
расхода теплоносителя, полученного из материального и теплового 
балансов, к его скорости. 

Следовательно, коэффициент скорости выгрузки К пропорцио
нален скорости теплоносителя и характеризует процесс тепло- и 
массообмена в слое. Таким образом, и гранулометрический состав 
материала в слое, зависящий от К, характеризуется теми же па
раметрами, которые используются при расчете аппаратов с псевдо
ожиженным слоем. При обезвоживании растворов минеральных 
солей с получением гранулированного продукта в безрешеточном 
аппарате фонтанирующего слоя с сепарационной выгрузкой про
дукта [27] было выявлено воздействие параметров процесса на 
кинетику грануляции и получены соотношения для расчета про
цесса с выходом гранулированного продукта заданного размера. 

Для изучения влияния параметров процесса в сравнительно 
широком диапазоне была выбрана термоустойчивая соль — хло
ристый калий. 

Исследования показали, что увеличение скорости газа в аппа
рате (отнесенной к сечению цилиндрической части) сопровождает
ся возрастанием средних диаметров гранул слоя и выгружаемого 
продукта вследствие увеличения минимального размера частиц, 
существующих в слое. Увеличение подачи раствора приводит к 
разукрупнению гранул слоя и выгружаемого продукта, что можно 
объяснить капиллярно-пористой структурой гранул КС1: раствор 
в нижней части ядра фонтана попадает на нагретые гранулы, и, 
если физического тепла частицы недостаточно для испарения всей 
влаги, попавшей на нее, она охлаждается и увлажняется. При 
последующем прогреве частицы в плотной фазе фонтанирующего 
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.слоя она разрушается образующимися внутри нее парами воды. 
Увеличение подачи раствора приводит к возрастанию числа ча
стиц, проходящих цикл полного увлажнения с последующим про
гревом; возрастает и интенсивность дробления частиц, о чем сви
детельствует разукрупнение гранул слоя. 

Влияние расхода раствора на процесс грануляции оценивалось 
величиной нагрузки по испаряемой влаге на единицу массы слоя: 

§вл = С?вл/Ссл 

Следует иметь в виду, что снижение скорости газа в аппарате 
и увеличение подачи раствора (при прочих равных условиях) при
водит к необходимости работы с более высокими температурами 
газов на входе в аппарат: возрастает температурный напор и ско
рость прогрева увлажненных частиц увеличивается, что также 

способствует интенсификации 'процес
сов дробления гранул в слое. 

Влияние температуры слоя на про
цесс гранулообразования (при w = 
= const и £ в Л = const) показано на 
рис. 5.36. Кривая имеет вид неравно
бокой параболы с минимумом при 
/Сл ~ 120°С. Вид кривой обусловлен 
изменением вероятности полного 
увлажнения и последующего прогрева 
гранул с изменением рассматриваемо
го параметра: при снижении темпера
туры слоя вероятность увлажнения 
гранул возрастает, вероятность же 

прогрева снижается. При равенстве вероятностей число частиц, про
ходящих цикл полного увлажнения с последующим прогревом всей 
массы частицы, достигает максимального значения, так же как и 
интенсивность процессов дробления гранул в слое, о чем свиде
тельствует минимум на кривой dca = /(/сл)-

Исследование влияния концентрации раствора (от 24 до 8%) на 
Процесс грануляции показало независимость среднего диаметра 
гранул слоя и выгружаемого продукта от указанного параметра 
при снижении концентраций до 16%. Дальнейшее снижение кон
центрации раствора (до 8%) приводит к значительному увеличе
нию времени пребывания материала в аппарате, истиранию и по
явлению плоских частиц, которые при сепарационной выгрузке не 
выводятся из слоя. В результате накопления плоских частиц слой 
перерождается и наступает потеря устойчивости режима процесса, 
После обработки опытных данных получены зависимости: 

Рис. 5.36. Зависимость среднего 
диаметра частиц слоя йсл от 

температуры слоя tCJ1. 

jMieV'Ww(-b^)' 
(5.160, а) 

(5.160, б) 
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где Гол —температура с л о я ; Т ° принято 273 °К; <?ол и й п р даны 
в мм. 

Отклонение опытных данных от рассчитанных по уравнениям 
(5.160,а) и (5.160,6) не превышает ± 5 % . 

Полученные уравнения справедливы для / С Л ^ 1 3 0 ° С , концен
трации раствора 16—24%, кратности сепарации Keen > 20 и Г « 
» 5%. Здесь Keen = Одоз/0Пр; G„ 0 3  производительность дозатора; 
Сдр —производительность по готовому продукту; Г —отношение 
верхнего и нижнего сечений слоя, %. 

Отсутствие прямой пропорциональности между величинами йщ, 
и йсл обусловлено возрастанием асимметрии распределения по 

Рис. 5.37. Схемы аппаратов расширяющегося сечения с сепара
ционной выгрузкой продукта: 

а —аппарат с фонтанирующим слоем; б —аппарат с вихревым слоем; 
/ — сушилка; 2—сепаратор. 

мере разукрупнения гранул слоя. Положение Я п р на кривых рас
пределения при этом практически не меняется (Keen = const). По
ложение же don, следуя за максимумом на кривых распределения, 
сдвигается в область меньших значений. В результате отношение Зпр/йсл возрастает. 

Следует иметь в виду сложность масштабирования аппаратов 
с фонтанирующим слоем круглого сечения, преимущество которых 
перед аппаратами с псевдоожиженным слоем состоит в более 
активном гидродинамическом режиме в нижней части аппарата. 
Рассмотрим процесс обезвоживание растворов с получением гра
нулированного продукта в легко масштабируемых высокоинтенсив
ных щелевых аппаратах с вихревым слоем (рис. 5.37), снабжен
ных воздушным сепаратором [28, 29]. Объектами исследования 
были растворы натриевой соли ждисульфокислоты бензола 
(ДСКБ) концентрацией 50% и хлористого калия концентрацией 
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24%, подаваемые на слой форсунками грубого распыла. По дан
ным гранулометрического анализа проб (определенного ситовым 
анализом), отобранных из слоя, производили расчет следующих 
вероятностных величин: среднего взвешенного (по массе) диамет
ра частиц, частной характеристики крупности и основного откло
нения. Для готового продукта рассчитывался средний диаметр и 
частная характеристика крупности. Кривые плотности распреде
ления построены по массовым выходам фракций. 

Экспериментальное исследование работы сепаратора проводи
лось применительно к аппарату с вихревым слоем. Был выявлен 
характер влияния Keen = GK 0 3/G np на процесс гранулообразования, 
причем обработка опытных данных проводилась с использованием 
уравнения, полученного в результате теоретического анализа [28]: 

In Vdi/drp ( 1 — Л 
КР== \Р1Ш L (5.161) 

1 — ^dildrp 

где pi(di)—вероятность извлечения частиц в продукт; drv— гра
ничный диаметр, мм; di — текущий диаметр. Коэффициент 

wrpl 
Кр = ~2Q- может служить характеристикой четкости разделения 
в сепараторе. Здесь / — длина зоны разделения; D — стохастиче
ский коэффициент, характеризующий степень неупорядоченности 
движения частиц; дагр — скорость воздуха в сепараторе. 

Пр№ обработке кривых разделения по уравнению (5.161) рас
четный диаметр dTp принимался равным опытному, а коэффициент 
разделения Kv вычислялся из экспериментальных кривых. 

Исследования показали, что с уменьшением GR03 при постоян
стве остальных параметров форма кривой разделения изменяется, 
коэффициент разделения уменьшается. Представляет интерес так
же выяснение влияния коэффициента сепарации Keen на грануло
метрический состав слоя и продукта, поскольку эта величина по
лучается непосредственно из опыта. Установлено, что влияние 
этих коэффициентов различно для каждого продукта. Так, напри
мер, уменьшение Keen при обезвоживании натриевой соли ж-ди-
сульфокислоты бензола (ДСКБ) очень мало влияет на грануло
метрический состав слоя и продукта и процесс протекает устой
чиво без сепарации (рис. 5.38), тогда как при обезвоживании рас
твора хлористого калия (рис. 5.39) снижение этого коэффициента 
с 8,9 до 5,9 (Кр с 10,5 до 8,55) тоже незначительно влияет на со
став, но дальнейшее его уменьшение до 2,7 (Кр до 5,1) уже при
водит к существенному изменению гранулометрического состава 
слоя и продукта, происходит уменьшение количества мелких фрак
ций и увеличение крупных. 

Как показали исследования, повышение температуры слоя при
водит к уменьшению среднего диаметра гранул ДСКБ (рис. 5.40) 
и его увеличению для хлористого калия (рис. 5.41). Такие зако
номерности наблюдаются не только при изменении температуры 
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слоя но и некоторых других параметров, что будет показано ниже. 
Это следует объяснить различным механизмом возникновения но-

5,мм 
1,50 

1,00 

0,50 

О 

" Г 

2 

10 
Кг п =йдоз/^пр 

Рис. 5.38. Влияние коэффи
циента сепарации на гра
нулометрический состав при 
обезвоживании раствора 

ДСКБ: 

Рис. 5.39. Влияние коэффи
циента сепарации на грануло
метрический состав при обез- -
воживании раствора хлористого 

калия: 

/ - З Г Л ; 2 - 1-е 2-й 
-пр-

пр-

ВЫХ центров гранулообразования для исследуемых солей, обус-
ловленшГфизРико-химической их природой. Для ДСКБ с ростом 

340 380 420 460 

T,;C 
Рис. 5.40. Зависимости средних диа
метров частиц слоя (dCJ1) и продук
та (<1пр) от температур слоя (/сл) и 

поступающего воздуха (/О при 
обезвоживании раствора ДСКБ 

(G D = 0,025 м3/ч, w = const): 

Рис. 5.41. Зависимость средних диа
метров частиц слоя (dcn) и про
дукта (dnp) от температуры слоя (/ с л ) 
и поступающего теплоносителя (/[) 
при обезвоживании раствора хлори
стого калия (Gp = 0,0l м3/ч, a i=const ) : 

2' — п р о д у к т ; 2 — * С Л ; 
V, 2'-t„ 

1, / ' — слой; 2, 

температуры слоя и, следовательно, температуры поступающего 
т плоносиУтРеля увеличиваются амплитуда температурныес колеба
ний и температурные напряжения в грануле, что повышает 
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вероятность теплового дробления и приводит к увеличению доли 
мелких фракций. 

Укрупнение частиц хлористого калия происходит вследствие 
изменения вероятности полного увлажнения и последующего про
грева гранул с изменением рассматриваемого параметра: при уве
личении температуры слоя вероятность увлажнения гранул сни
жается, вероятность же прогрева воз
растает. При этом число частиц, про
шедших цикл полного увлажнения с 
последующим прогревом всей массы, 
снижается, как и интенсивность про
цессов объемного дробления гранул 
в слое. 

Влияние расхода раствора иссле
довалось путем изменения среднего 
времени пребывания гранул в слое, 

60 г 

0,57 1,0 1,4 1,8 2,4 

Рис. 5.42. Влияние расхода раствора на 
гранулометрический состав при обезвожи

вании ДСКБ (/ с л => 160 °С, w = const). 

- р 
3^„=с 

ар' 

К р и в а я 
; 2 3. 15,5 20,8 25 

2,94 2,73 2,53 

0,2 0,5 1,0 1,4 1,8 2,4 3,4 

Рис. 5.43. Влияние расхода 
раствора (хлористый калий) на 
гранулометрический состав (/ с л = 

= 140°С, а> = const). 

df— д и а м е т р о т в е р с т и я сита , мм. "~ сл 

G p -103 , мз/ч 

4 , . мм . . . 

10 

0,67 

К р и в а я 2 3 

18 22 

0,78 0,83 

— д и а м е т р о т в е р с т и я сита , мм. 

причем при значительном истирании гранул учитывалось количе
ство вынесенного газовым потоком материала. Увеличение подачи 
раствора при обезвоживании раствора ДСКБ приводит к дроб
лению частиц, как и в случае обезвоживания растворов минераль
ных солей в кипящем слое [22], что видно из рис, 5.42. При 
обезвоживании хлористого калия в фонтанирующем слое эффект 
обратный — гранулы в продукте укрупняются (рис. 5.43). Оче
видно, в данном случае воздействие на процесс гранулообразования 
расхода раствора нельзя объяснить только изменением среднего 
времени пребывания. Увеличение подачи раствора при прочих 
равных условиях можно Достичь повышением температуры посту
пающего теплоносителя, но при этом возрастает разность темпера-
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Тур между зоной перегрева (прирешеточный слой) и зоной охлаж
дения (зоной ввода раствора). Возрастает также вероятность 
увлажнения гранул при напылении на них раствора в зоне дей
ствия форсунки и вероятность их агломерации. Различное влияние 
этих факторов объясняется разными механизмами дробления, как 
и при рассмотрении температуры слоя. 

Повышение скорости теплоносителя приводит к уменьшению 
частиц слоя и продукта, видимо, потому, что возрастает интенсив
ность перемешивания и уменьшается агломерация гранул. Одно
временно возрастает механическое дробление и дробление, обу
словленное увеличением частоты циклов нагрев — охлаждение. 

Увеличение высоты слоя при прочих равных условиях приводит 
к увеличению аккумулированного слоем тепла, снижению интен
сивности перемешивания, возрастанию среднего времени пребыва
ния и к увеличению вероятности агломерации частиц. В сумме 
эти эффекты приводят к разукрупнению гранул ДСКБ — соли, ме
ханизм дробления которой обусловлен термическими напряжения
ми, и к укрупнению гранул хлористого калия, пористые гранулы 
которого измельчаются под действием избыточного давления, воз
никающего внутри образующихся мелкопористых частиц. 

В результате обработки экспериментальных данных получено 
уравнение 

F o ^ - ^ J К о ^ е п (5.162) 

позволяющее рассчитывать средний диаметр гранул слоя (йсл) 
и готового продукта (dnp). 

Значения коэффициентов и показателей степени уравнений 
(5.162) и (5.166) для исследованных материалов приведены в 
табл. 5.5. 

Т а б л и ц а 5.5 
М а т е р и а л 
и номер 
формулы 

А т п я Средний д и а м е т р 
гранул 

ДСКБ 15,48 - - 0 , 7 - 2 , 0 0,3 йсл z*= dap 
(5.162) (при й с л = °> 3 м ) 

- 0 , 5 - 0 , 1 ДСКБ 77 - 0 , 8 ' - 0 , 5 - 0 , 1 Зал — dap 
(5.166) 

0,37 КС1 4- 102 - 2 , 0 0 2,26 0,37 Зсл 
(5.162) 

0,85 КС1 2,7 - 1 , 4 0,85 0,6 йсл 
(5.166) 

1,42 0,1 КС1 12-Ю 3 - 2 , 0 1,42 0,1 dap 
(5.162) (при й с л = 0,222 м) 

Уравнение (5.162) применимо при следующих условиях: 
а) ДСКБ: Ко = 28 + 50; -^-=-^ = 2,88 + 4,06 (при tp = 90 °С); 

Гр 

KEEN = 1 + 6 ; 
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б) КС1: Ко = 65 + 104; = 17,75 ч 36,75 (при /р = 20 °С); 
K e e n = 2,7 + 8,9. " 

Для описания гранулометрического состава слоя и продукта 
(при отсутствии классификации) на основе теоретического анализа 
стационарного процесса обезвоживания и грануляции для ДСКБ 
[28, 29] получено уравнение, представляющее собой гаммараспре
деление 

Р * " ( а  1)! № ~ rfw)a_1 ехр [  Ъ (dt  йсд)] (5.163) 

в котором с и Ь — параметры распределения, dcn — сдвиг начала 
координат (определяемый экспериментально), d, —текущий диа
метр. 

Первый начальный момент распределения представляет собой 
средний диаметр слоя йсл и может быть выражен через пара
метры распределения: 

М, = <* с л = а/& (5.164) 

Второй центральный момент распределения определяется сле
дующим соотношением: 

М2 = Уа/Ь = ст (6.165) 

Параметры распределения зависят от условий проведения про
цесса и определяются по следующим уравнениям, полученным в 
результате обработки экспериментальных данных: 

Ь = А \ Г - ^ ) К 0 " ^ е п (Б.166) 

Параметр распределения а определяется из соотношения 
(5.164), в котором расчетное значение dCJI найдено из уравнения 
(5.162). 

Для сравнения с экспериментальными данными используется 
соотношение p(di)— GJ (Al^Gi), где — массовая доля г'й фрак
ции; А1 — единица длины интервала. 

Пример 5.3. Рассчитаем средний диаметр гранул и распределение ожидае
мого гранулометрического состава слоя при обезвоживании натриевой соли 
ждисульфокислоты бензола (ДСКБ) в аппарате с вихревым слоем без сепара
ционной выгрузки продукта при следующих исходных данных: производитель
ность по раствору Gi = 840 кг/ч; концентрация раствора х = 50% (щ = 50%), 
температура 90 °С; температура поступающего теплоносителя = 410 °С; тем
пература в слое / с л = 150 °С; температура уходящего теплоносителя / 2 = 140 °С; 
выход гранулированного продукта 82% (18% мелочи вынесено в пылеулавли
вающую аппаратуру); высота слоя h = 0,3 м; коэффициент температуропровод
ности соли 1,1Ю  7 м2/с; теплоемкость соли с = 997 Дж/(кг °С) ; оптимальная 
нагрузка по влаге (по опытным данным) £ в л = 3,7 кг/(кг слояч). 
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Средний диаметр гранул слоя и продукта Я определяется из Fo, рассчитан
ного по уравнению (5.162) с использованием табл. 5.5: 

0 ,7 
Fo = 15,48 10* ( 4 ' ° ~ 9 0 ) ' 41,6 2 ' ° = 36,81 

где 
г и, 2260 • 103 • 

с ( / с л  / р ) = 9 9 7 ( 1 5 0  9 0 ) = 4 1 ' 6 ; ^ е п = = 1 

Масса слоя: 

Gen = Овл/£вл = 420/3,7 = 113,5 кг 

Среднее время пребывания: 

О с л 113,53600 
0,82G2 0,82 • 420 

^Средний диаметр гранул: 

1190 о 

э л I а^ л / 1 , Ы О  7  1 1 9 0 А П П 1 0 .. . . 
^ = Л / р о  = Л / Ш  0 . 0 0 1 9 м (1,9 мм) 

Для расчета распределения ожидаемого гранулометрического состава слоя 
и, следовательно, продукта пользуемся выражением (5.163), в котором пара
метр Ъ определяется по формуле (5.166) с учетом'табл. 5.5, а параметр а из 
уравнения (5.164): 

6 = 7 7 ( i l 0 _ z 9 i )  ° ' 8
4 1 ) 6  0 , 5 = = 4 > 2 1 

а = Ъd = 4,21 • 1,9 = 7,96; й с д = rf/4,8 = 1,9/4,8 = 0,394 мм 

где 4,8 взято из опытных данных. 
Распределение ожидаемого гранулометрического состава слоя и продукта 

приведено ниже: 

dt 0,72 1,02 1,4 1,8 2,4 3,4 4,5 

M^G{ 

. 2,0 7,0 25 58 54 22 1,0 

Сушка на инертных телах 

При сушке пастообразных материалов, растворов и суспензий 
на псевдоожиженном слое инертных тел процесс грануляции яв
ляется промежуточной стадией. Материал образует на поверхно
сти инертных частиц сухие оболочки, которые раскалываются при 
соударении инертных тел и выносятся отработанным теплоноси
телем в пылеулавливающую аппаратуру. В исследованиях [23, 30] 
отмечается, что при увеличении размеров инертных тел (стеклян
ные или фарфоровые шарики и др.) до 6—12 мм высушенный 
продукт состоит, в основном, из частиц размером ~ 3 0 0 мкм и 
представляет собой чешуйки или крупинки. В этом случае значи
тельно повышается к. п. д. пылеулавливающей аппаратуры, уве
личивается производительность сушилки. 
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При таком способе сушки отсутствует перегрев материала, 
время пребывания исчисляется минутами, поэтому он может быть 
применен и для термочувствительных продуктов — пигментов и 
красителей, продуктов хлорной промышленности и т. д. [23, 30]. 

Поскольку соударения инертных частиц приводят к непрерыв
ному разрушению образовавшейся сухой пленки (обновлению по
верхности), то процесс в основном протекает в периоде постоянной 
скорости сушки и коэффициент теплоотдачи может быть рассчитан 
по уравнению [23, 31]: 

Киг = 5 , 9 7 . 1 0 - 2 А г - 0 ' 4 3 8 Н е 2 ' 0 О и 0 ' 6 1 ( ^ ) - 1 (5.167) 

В этих опытах пределы изменения критериев и симплексов по
добия были следующими: 0,31 • 106 < Ar ^ 5-10 6; 4 0 < - ^ - , < 5 5 ; 

935 < Re < 1700; 0,18 < Gu < 0,292, где Gu = Т с ~ Т и — крите-
с 

рий Гухмана; Т0 и Г м — температуры сухого и мокрого термомет
ров, К. 

Коэффициент а в критерии Nut определялся по количеству 
тепла, необходимого для испарения влаги, считая на поверхность 
стеклянных шариков. Средняя разность температур рассчитыва
лась как среднее логарифмическое разности между температурой 
газа на входе и выходе из сушилки и температурой поверхности 
частиц, равной температуре мокрого термометра. Критерий Рей-
нольдса вычислялся при скорости воздуха на входе в сушилку 
(поскольку скорость обтекания частиц трудно определить). Инте
ресно, что показатель степени при Re равен 2,0. Это свидетель
ствует о том, что в данном случае (при высушивании в фонтани
рующем слое ряда пигментов и красителей) процесс определяла 
кинетика истирания пленки сухого материала с поверхности стек
лянных шариков, поскольку имеет место пропорциональность а 
квадрату скорости газа. 

В некоторых случаях (при сушке вязких паст и растворов) 
влажный материал не покрывает частицы инертного материала 
в виде пленки, а находится между ними (медно-никелевый ката
лизатор, бариевые ферриты), поверхность высушиваемого мате
риала в десятки раз превышает поверхность инертных тел и про
цесс протекает более интенсивно; роль инертных тел заключается 
в «перемалывании» частиц пасты и в предотвращении образования 
комков. Результаты исследований процесса сушки на инертных 
телах приведены в литературе [32, 33]. 

Следует отметить, что интенсивность процесса сушки в псевдо
ожиженном слое инертных тел в десйтки раз выше, чем в распы
лительных сушилках, что существенно сокращает размеры сушиль
ных камер. Некоторые сравнительные данные приведены в 
табл. 5.6 [23]. 

Сравнение данных таблицы показывает, что при сушке суспен
зий красителей на инертных телах объем сушильных камер фон-
8 Н 

Т а б л и ц а 5.6 

К р а с и т е л ь 
Тип 

сушилки 

В л а ж н о с т ь , 
% 

Т е м п е р а т у р а , 
"С 

У д е л ь н а я 
производи
т е л ь н о с т ь , 

кг влаги 
мз с у ш и л к и -ч К р а с и т е л ь 

Тип 
сушилки 

началь
ная 

конеч
ная вход ВЫХОД 

по 
с у х о м у 

по 
в л а г е 

Дисперсный жел
тый 6 «3» 

Распылительная 
Фонтанирующая 

71,6 
81,0 

2,0 
3,2 

190 
220 

100 
85 

0,88 
85 

1,6 
250 

Кубовый ярко-
зеленый 

Распылительная 
Фонтанирующая 

72,6 
75 

2,8 
3,3 

190 
210 

95 
70 

0,51 
82,5 

1,3 
215 

танирующего слоя значительно меньше объемов камер распыли
тельных сушилок. 

Следует подчеркнуть, что поскольку псевдоожиженный слой со
стоит практически из монодисперсных частиц, то для сушки этим 
методом могут использоваться и обычные сушилки кипящего слоя, 
постоянного по высоте сечения [26], но предпочтительнее примене
ние сушилок расширяющегося сечения — фонтанирующих и вих
ревых [23]. 

Весьма важным параметром при автоматизации сушилок яв
ляется температура уходящего теплоносителя, связанная с конеч
ным влагосодержанием материала. В исследовании [34] было вы
явлено влияние ряда параметров процесса на конечную влажность 
некоторых материалов (медно-никелевый катализатор, лак крас
ный прозрачный СКВ, лак красный С и краситель оранжевый 
спирторастворимый), поступающих на сушку в виде паст. Полу
ченное уравнение регрессии имеет вид: 

у = Ь0 + blX1 + Ь2Х2 + Ь3Х3 + b4X< + bi2XiX2 + biiXiXt + b2iX2Xi 

где Xt= 1 Д ; >. '° —параметр.в уравнении регрессии; Х\ — действи
тельный параметр процесса; xi0 — основное действительное значе
ние, данного параметра; ЛГ] )—температура поступающего воз
духа, °С; x2(t2)—температура уходящего воздуха, °С; x3(V) — 
расход воздуха (при 20°С) , м3/ч; х4(GM)— количество инертных 
тел, кг; у(и2)—влажность высушенного материала, % на общую 
массу. 

Значения коэффициентов уравнения (5.168) для исследован
ных материалов приведены в табл. 5.7. Там же даются значения 
ошибки опыта и оценка коэффициентов уравнений регрессии. 

Из полученных уравнений регрессии для четырех исследован
ных материалов можно сделать вывод, что наибольшее влияние 
на влажность оказывает температура воздуха на выходе из аппа
рата x2(t2) (в 3,5—6 раз больше остальных параметров). Влияние 
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Т а б л и ц а 5.7 

Коэффициенты 
Медно-

никелевый 
к а т а л и з а т о р 

Лак красный 
С К В 

Л а к красный 
С 

Лак желтый 
спиртораство-

- римый 

bo 19,38375 14,6 1,6825 2,98 
bi 0,46375 3,0675 —0,1075 0,985 
b2 -5,13375 -8 ,265 - 0 , 4 9 5 - 2 , 5 4 
Ьъ 1,17875 0,17 —0,3675 0,755 
bi -1,08375 -1 ,5075 0,62 - 1 , 1 6 
Ь\2 0,66125 -2 ,3475 0,38 -1 ,055 
b2i -0,29125 0,48 0,3725 1,16 
bu 0,07125 - 1 , 1 4 0,043 —0,785 
Ошибка опыта 0,4755 2,646 0,1681 0,185 
Оценка коэффи 0,244 0,575 0,1455 0,152 

циента 

остальных параметров Xi(ti), xs(V), Xi(Gca) незначительно. Из 
парных комбинаций существенно влияют XiX3, Х2Х4 и Х3Х4. 

В работе [30] предложена математическая модель процесса 
сушки растворов в фонтанирующем слое инертных тел, позволив
шая найти минимальную и максимальную нагрузки на аппарат. 
Анализ этой модели показал, что, меняя размер инертных частиц 
и регулируя таким образом интенсивность дробления, можно зна
чительно изменить производительность аппарата. 

5.9. ОСОБЕННОСТИ КОНСТРУКТИВНОГО ОФОРМЛЕНИЯ ПРОЦЕССА 
КОНВЕКТИВНОЙ СУШКИ 

Конструкции сушильных установок подробно рассмотрены в ли
тературе [23, 35], поэтому здесь ограничимся лишь описанием наи
более перспективных сушилок конвективного типа, поскольку этот 
метод сушки наиболее распространен в промышленной практике, 
и рассмотрим направления в их развитии, связанные главным об
разом с использованием активных гидродинамических режимов. 

Сушилки с псевдоожиженным слоем в течение последнего вре
мени получили большое развитие, особенно для многотоннажных 
производств. Они изготавливаются различных размеров — от лабо
раторных до промышленных (круглого или прямоугольного се
чения) с площадью решетки до 16 м2. В химической промышлен
ности сушка в псевдоожиженном слое (кипящем, фонтанирую
щем, вихревом)—достаточно широко распространена — эксплуа
тируется несколько сот таких сушилок не только для сыпучих 
материалов, но и для паст, растворов и суспензий, причем созданы 
аппараты большой единичной мощности: в СССР работают су
шилки для хлористого калия производительностью более 100 т/ч 
(рис. 5.44) [36], за рубежом (США) имеются сушилки для фос
форной руды производительностью 265 т/ч [23]. Для сушки гидро
окиси алюминия (Италия) установлены сушилки производитель-
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ностью 200 т/сутки (рис. 5.45). Особенностью является двух
лопастная мешалка, имеющая противоположное вращение лопа-

Сырая соло 
на сушку 

Рис. 5.44. Сушильная установка с псевдоожиженным слоем 
для хлористого калия: 

/ — в е н т и л я т о р ы ; 2—-топка; 3—бункер; 4—транспортер; 5 — к а м е р а ; 
в—циклон; 7 — холодильник; 8 — с к р у б б е р . 

стей, служащих для более интенсивного перемешивания и транс
портирования материала [38]. В Канаде, производящей значитель-

Рис. 5.45. Сушилка с псевдоожиженным слоем для 
гидроокиси алюминия, снабженная двухлопастной 

мешалкой. 

ное количество удобрений, в том числе и хлористый калий, на ряде 
предприятий барабанные" сушилки были заменены на аппараты 
кипящего слоя. 

Опыт работы сушилок кипящего слоя в химической и машино
строительной промышленности показал, что длительность работы 
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газораспределительных решеток при температуре > 6 0 0 ° С посту
пающего теплоносителя весьма ограничена, тогда как при более 
низких температурах они работают устойчиво. Это объясняется 
тем, что при резких колебаниях производительности, влажности 
исходного материала и его гранулометрического состава обра
зуются застойные зоны, в них материал решетки разогревается и 
она выходит из строя. Таким образом, процессы псевдоожижения 
весьма чувствительны к изменению параметров, в том числе тем
пературы и расхода теплоносителя, поэтому они должны бытв пол
ностью автоматизированы, тяго-дутьевое оборудование надо выби
рать таким образом, чтобы скорости газа в слое соответствовали 
расчетным. Гидродинамический режим' у решетки должен быть 
достаточно активным, застойные зоны должны отсутствовать. Сле
дует отметить, что такой режим не всегда достигается при ис
пользовании перфорированных решеток. Целесообразно примене
ние решеток щелевого типа, создающих направленное движение 
материала вдоль решетки и позволяющих полностью устранить за
стойные зоны. 

Кроме того, активный гидродинамический режим обеспечи
вается в аппаратах расширяющегося по высоте сечения (фонтани
рующие и вихревые слои), что особенно важно при высушивании 
материалов, когда в аппарате появляются частицы с увлажненной 
поверхностью — при высушивании растворов и суспензий, а также 
высоковлажных зернистых материалов, когда частицы легко сли
паются между собой, прилипают к стенкам аппарата и к решетке. 
Псевдоожижение волокнистых материалов не может быть осу
ществлено в аппаратах кипящего слоя, поэтому необходимо 
использование таких режимов, когда в отдельных зонах слоя 
достигается меньшая концентрация частиц, увеличиваются относи
тельные скорости частиц, ликвидируются застойные зоны в прире
шеточной части аппарата. Аппарат с фонтанирующим слоем по
казан на рис. 5.46, а. Он может быть использован главным обра
зом для сушки растворов и паст. К недостаткам этих конструкций 
относится трудность масштабирования (аппарат, изображенный на 
рис. 5.46, а, может иметь максимальный диаметр 1600 мм). 

Дальнейшим развитием аппаратов с фонтанирующим слоем 
является аппарат с вихревым слоем (рис. 5.46,6) [39]. Подвод 
теплоносителя через боковую перфорированную решетку (беспро
вальную) приводит к организованному движению материала, к 
полному отсутствию застойных зон. Такие аппараты легко мас
штабируются путем параллельного соединения соответствующего 
количества секций. 

Активный гидродинамический режим в слое, позволяющий 
предотвратить слипание гранул при обезвоживании растворов и 
обеспечить масштабирование аппаратов, создается в аппарате ки
пящего слоя с локальными зонами фонтанирования [40]. Такой 
аппарат показан на рис. 5.47. Зоны локального фонтанирования 
создаются введенными через решетку форсунками, через которые 
подается раствор и горячие топочные газы. Теплоноситель с тем-
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пературой, близкой к температуре слоя, подается через газорас
пределительную решетку. 

В последнее время получают распространение комбинирован
ные сушилки для глубокой сушки материалов, содержащих влагу, 
удаляемую с поверхности и внутреннюю влагу. В первой ступени 
(аэрофонтанной, циклонной или пневмосушилке) при высоких ско
ростях и температурах теплоносителя удаляется влага с поверхно
сти частиц (первый период сушки); во второй ступени (сушилке 
кипящего слоя, обеспечивающей заданное время пребывания) ма-

Отрабо-
\танный 

Сухой 
"материал 

Рис. 5.46 Аппараты расширяющегося 
сечения: 

А—с фонтанирующим слоем; б — с ' в и х р е в ы м 
ело ем; 

/ — с у ш и л к а ; 2 — р е ш е т к а ; 3, 5—бункеры; 
4—циклон. 

ПАРОГАЗОВАЯ f 
СМЕСЬ | 

4 
ВЛАЖНЫЙ 

МАТЕРИАЛ I 

2 

Продукт 

териал досушивается до заданной конечной влажности, причем 
при сушке термочувствительных материалов это позволяет снизить 
температуру теплоносителя; число псевдоожижения лежит в пре
делах 2—3. Следует отметить, что в качестве первой ступени могут 
быть использованы сушилки кипящего, фонтанирующего и вихре
вого слоев, работающие при высоких числах псевдоожижения — 
До 10. 

Примером комбинированной сушилки является установка, изо
браженная на рис. 5.48, состоящая из циклонной сушилки и су
шилки кипящего слоя [41]. Для сушки поливинилхлорида в 1967 г. 
(США) были установлены комбинированные сушилки, состоящие 
из пневмосушилки и сушилки кипящего слоя вместо применяв
шейся ранее барабанной сушилки. Каждая сушилка работает не
зависимо. При сравнении расходных коэффициентов очевидны 
преимущества сушилки, схема которой дана на рис. 5.48 (лучше 
используется теплоноситель). 
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Недостатком псевдоожижения, осуществляемого газовым по
током, является интенсивная циркуляция частиц по объему слоя, 
что затрудняет создание перекрестного тока. Этот недостаток в 
значительной степени уменьшается в аппаратах с перегородками, 
а также при тонких слоях в аппаратах с довольно большим отно
шением длины к ширине (5—10). Поэтому представляет интерес 
использование вибраций при создании псевдоожиженного слоя. 

Теплоноситель 

т 
Продукт 

Рис. 5.47. Аппарат для 
обезвоживания рас
творов термолабиль-

•ных веществ: 
1—камера с у ш и л к и ; 
2 — форсунки; 3 — га зо
р а с п р е д е л и т е л ь н а я ре

ш е т к а . 

Высушенный материал 

Рис. 5.48. Комбинированная су-' 
шилка ИХТИ 

/ — с у ш и л к а с п с е в д о о ж и ж е н н ы м слоем: 
2 — р а з г р у з о ч н ы й вентиль ; 3, 4 — о б р а т 
ные к л а п а н ы ; 5 — циклонная с у ш и л к а 
6 — дозировочный вентиль ; 7 — б у н к е р 
8 — циклон; 9—вентиляторы; 10—кало 

риферы, 

При движении частиц в виброкипящем слое преобладает колеба
тельное движение перед поступательным и поэтому частицы интен
сивно движутся друг относительно друга по вертикали. В аппарате 
достигается режим полного вытеснения и, следовательно, равно
мерная обработка материала. Поскольку высота слоя ограничена 
(обычно она не превышает 200 мм), то создание сушилок большой 

производительности довольно сложно. Тем не менее сушилки ви-
брокипящего слоя представляют интерес при необходимости глу
бокой сушки термочувствительных материалов, сушке от органиче
ских растворителей при подводе тепла через греющую поверхность 
в условиях вакуума в тех случаях, когда'недопустимо истирание 
продукта [42]. 
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Пневматические сушилки давно и успешно используются, но 
надежные методы их расчета отсутствуют, по-видимому, из-за того, 
что время пребывания в них материала составляет секунды, а дви
жущая сила процесса вдоль сушилки резко изменяется. Одновре
менно изменяются и физические свойства высушиваемого продукта. 
Из рис. 5.49, а следует, что 55% всей влаги удаляется на началь
ном участке, составляющем 20% от всей высоты трубы,' причем 
в этих аппаратах можно удалить лишь свободную влагу. Из того 
же рисунка видно, что температура теплоносителя быстро падает 
на начальных участках аппарата. Это позволяет при высоких на
чальных температурах высушивать термочувствительные материа
лы. Когда влага с поверхности частиц удалена, процесс опреде
ляется скоростью внутренней диффузии, температура 9 частиц по-

а 6 

0 0,20 0,40 0,60 6,80 1,0 °60 80 100 120 ^3' 
Доля длины сушилки t2, С 

Рис. 5.49. Изменение температуры воздуха и количества 
испаренной влаги (в %) по длине пневматической сушилки (а) 
и связь между влагосодержанием материала и, его темпера

турой 0 и температурой уходящего воздуха t2 (б). 

вышается, но вследствие испарения влаги (при и2 > 0) не дости
гает температуры окружающего теплоносителя (рис. 5.49,6). Та
ким образом, по температуре уходящего теплоносителя можно 
управлять процессом. Использование ретура позволяет применять 
эти сушилки и для высоковлажных материалов, в том числе для 
паст и растворов, вместо дорогостоящих распылительных сушилок. 
С целью увеличения времени пребывания материала при ограни
ченной длине трубы эти аппараты выполняют в виде «трубы в тру
бе» (рис. 5.50, а ) , либо в виде «серпантина» (рис. 5.50,6). Для 
предотвращения резкого падения движущей силы массопередачи 
по высоте аппарата в сушилке, представленной на рис. 5.51, ма
териал, идущий снизу вверх по кольцевому пространству, получает 
некоторое количество тепла от стенки внутренней трубы, по кото
рой проходит теплоноситель с более высокой температурой, чем 
допустимая для материала. Несколько охлажденный теплоноси
тель в низу сушилки смешивается с влажным материалом и при 
необходимости с холодным воздухом. Сушка происходит в коль
цевом пространстве. Повышение температуры на холодном конце 
на 15°С значительно повышает движущую силу процесса 
(рис, 5.52). В некоторых случаях увеличения времени контакта 
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/  т и п а . т р у б а Г т р ^ в  и п а « e S ™ '  ^ ^ Ш е В М О С У Ш И Л К а С внутрен

• , ней греющей трубой: 
'  н а р у ж н а я т р у б а ; 2  в н у т р е н н я я труба
• З  Ц и к л о н ; ^  у с т р о й с т в о д £ я смешения 

холодного и горячего в о з д у х а . 

Рис. 5.52. Движущая сила процесса массопередачи Ар в пневмо

«  о б ы ч н о г о т и п а ; б  с внутренней г р е к ^ " ' 
(см. рис. 5.51). 

, a c nl i r M - M ~ 
прямоточные (рис, 6.53,а), фонтанные (рис, 5.53,6), 
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противоточные (рис. 5,53,в). В последнем случае сушильный агент 
обычно подается в верхнюю часть аппарата, а продукт распы
ляется снизу вверх. Особенностью таких аппаратов является no

il Ц 

Рис. 5.53. Схемы распылительных сушилок: 
форсуночное распыление: а — п р я м о т о к ; б — ф о н т а н н о г о типа (смешанный 

т о к ) ; в — противоток; 
дисковое распыление: г — п о д а ч а в о з д у х а с в е р х у ф а к е л а распыла ; д — по

д а ч а в о з д у х а снизу , в центр ф а к е л а . 

Воздух 

Растбор 

Воздух 

слеДовательное сочетание противоточного и прямоточного движе. 
ния распыляемого раствора, двухкратное использование высоты, 
наличие зон неустановившегося движения ка
пель, а при смене направления их движения — 
зон, в которых скорость движения частиц 
практически нулевая. В зону высоких темпе
ратур и максимальной движущей силы попа
дают сначала крупные капли, и по мере дви
жения сушильного агента вниз он контакти
рует с каплями меньшего размера. Самые 
мелкие капли, обладающие наиболее разви
той поверхностью, поднимаются на небольшую 
высоту и взаимодействуют с теплоносителем 
минимального потенциала. Таким образом, в 
сушилках фонтанного типа наиболее полно 
используется сушильный потенциал, обеспечи
вается сравнительно большое время пребыва
ния и их можно рекомендовать при жестких 
требованиях в отношении равномерности суш
ки. Сушилки с дисковым распылением 
(рис. 5.53, г, д) изза горизонтального факела 
распыла имеют большие по сравнению с фор
суночными размеры камер. На рис. 5.54 при
ведена схема форсуночной распылительной 
сушилки большой производительности с вво, 
дом суспензии на нескольких уровнях. В ниж
нюю часть вводится закрученный поток теп
лоносителя; крупные гранулы высушенного 
продукта, выходящие снизу сушилки, отсеиваются от готового 
материала и возвращаются в бак с исходным раствором. Такие 
аппараты применяются для высушивания больших количеств 

На растворение 

Рис. 5.54: Распыли
тельная сушилка с 
вводом суспензии на 
нескольких уровнях и 
выводе круппых гра

нул на растворение. 
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детергентов с получением готового продукта однородного фрак
ционного состава. 

Капитальные затраты на сушку распылением, по сравнению 
с другими методами, более высокие, но эта разница уменьшается 
с увеличением производительности. 

Теоретический тепловой к. п. д. любой конвективной сушилки 
определяется из соотношения: 

% - ''-'» 
где tx и Г2 — температуры поступающего и уходящего теплоноси
теля; г с р — температура окружающей среды. 

Практический к. п. д. составляет 0,85—95 от теоретического. 

Рис. 5.55. Влияние параметров процесса на % и Vatm: 
а — влияние т е м п е р а т у р п о с т у п а ю щ е г о и у х о д я щ е г о в о з д у х а 

и t3) на ч т ; б —влияние т е м п е р а т у р ы п о с т у п а ю щ е г о в о з д у х а tt 

и п р о и з в о д и т е л ь н о с т и по испаренной в л а г е G на о б ъ е м с у ш и л ь 
ной к а м е р ы Vann (при ( 2 = 1 0 0 ° С ) ; 

значения t, (в ° С ) : / — 8 0 ; 2 — 1 0 0 ; 3—130; значения * , (в ° С ) : 
5 — 200; 7 — 250; S — 300; 9 — 400; /0 — 600. 

На рис. 5.55 показано влияние некоторых параметров процесса 
на к.п.д. (а) и объем сушильной камеры (б). Наибольшее зна
чение к. п. д. и наименьший объем камеры будет при более высо
кой температуре поступающего теплоносителя, низкой темпера
туре на выходе и высокой концентрации поступающего на сушку 
материала. 

Развитие промышленности требует создания распылительных 
сушилок большой единичной мощности, следовательно, размеры 
сушильных камер будут возрастать. Поэтому необходимо продол
жать исследования по интенсификации процессов тепло- и массо-
переноса внутри сушильного аппарата, по усовершенствованию 
техники распыления (тогда размеры сушильных камер не будут 
увеличиваться пропорционально возросшей производительности), 
заменять по возможности распылительную сушку сушкой в псевдо
ожиженном слое с использованием инертных тел. 

Получило распространение совмещение сушки распылением 
с другими процессами, например с обжигом. Предложены комби-
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нированные аппараты, в которых осуществляется несколько тепло
вых процессов: сушка и дегидратация и др. Создание комбиниро
ванных аппаратов представляет значительные преимущества с точ
ки зрения уменьшения промежуточных операций, компактности 
установки, увеличения теплового к. п. д. 

Барабанные сушилки широко применяются для сушки сыпучих 
материалов в химической, пищевой, машиностроительной и дру
гих отраслях промышленности, несмотря на появление более эф
фективных способов — пневмосушки и сушки в псевдоожиженном 
слое. Это объясняется тем, что последние эффективны лишь при 
условии постоянства параметров процесса во время эксплуатации, 
причем эти параметры должны соответствовать проектным. Бара
банные сушилки более устойчивы к изменению параметров. Сле
дует отметить, что эти аппараты могут успешно применяться и для 
сушки мелкозернистых материалов при условии применения ком
бинированных насадок — подъемно-лопастной и секторной. Для 
интенсификации процесса сушки полидисперсных материалов с ма
лой насыпной плотностью (измельченная древесина, торф) с целью 
увеличения заполнения барабана и времени пребывания рекомен
дуется работать с наклоном барабана в сторону загрузки мате
риала [43]. Это позволяет увеличить производительность в 2 — 
3 раза при одновременном повышении теплового к. п. д. 

Дальнейшее развитие высокоинтенсивных сушилок должно 
идти не только в направлении увеличения размеров единичного 
агрегата, но и в направлении интенсификации процесса тепло
массообмена с целью повышения съема влаги с единицы объема 
аппарата. 

Расширяются также области применения сушилок. Например, 
пневмосушилки используют для обезвоживания растворов и паст 
путем применения ретура; некоторые модификации сушилок псев
доожиженного слоя являются практически универсальными (на
пример, с вихревым слоем), так как могут высушивать не только 
сыпучие материалы любой влажности, в том числе и волокнистые, 
но и растворы, пасты, суспензии. 

Следует подчеркнуть необходимость автоматизации промыш
ленных установок и в первую очередь аппаратов с псевдоожижен
ным слоем, наиболее чувствительных к изменению технологиче
ского режима. 
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ПРЕДМЕТНЫЙ УКАЗАТЕЛЬ 

Абсорбция 201 
Адсорбенты 14, 32, 171 сл. 
Адсорбер (ы) 

многосекционный противоточный 
217 сл. 

однокамерный с перекрестным то
ком 225 сл. 

одноступенчатый 213 сл. 
с псевдоожиженным слоем 228, 

229 
с центробежным разделением фаз 

230 
Адсорбтив 14 сл. 
Адсорбция 14, 26, 32, 34, 46, 127, 170 сл. 
Активные угли 171 сл. 
Алюмогели 171 сл. 
Аналогия Рейнольдса 30 
Анизотропные тела 34 
Аппарат(ы) 

выпарной 168 
для обезвоживания термолабиль

ных веществ 320 
каскад 128 
контактная ступень 231 
массообменные 48, 51 сл. 

расчет 52 сл. 
многосекционные 73 сл. 

оптимизация 75, 76 
расчет 28г сл. 

полного вытеснения 272 сл._ 
полного перемешивания 61 сл. 

непрерывнодействующий 68 сл. 
односекционный 273 сл. 
последовательное соединение 

72 сл. 
расчет 97 сл., 273 сл. 

противоточный 272, 273 
проточный 53, 54 
прямоточный 126 
с вихревым слоем 307, 318, 319 
с движущимся слоем адсорбента 

201, 227 
с закрученным двухфазным пото

ком 58 
с мешалками 78 
с неподвижным слоем материала 

64 сл. 

Аппарат(ы) 
с пневматическим перемешиванием 

суспензий 130, 131 
с фонтанирующим слоем 307, 318, 

319 
трехшнековый 132 

Архимедова сила 49, 56 
Аффинные кривые 173, 174 

Барабанная сушилка 319, 325 
Барботажный кристаллизатор 165, 166 
Безразмерное время 95, 96, 98 
Бернулли уравнение 7, 8, 12 
Бесселя функция 42 
Био критерий 41, НО, 122, 178 

Вакуум-кристаллизаторы 166 сл. 
Вакуум-кристаллизационные установки 

167, 168 
Вакуум-кристаллизация 168 
Вальцевый кристаллизатор 166 
Викке соотношение 194, 195 
Вихревой слой 307, 318, 319 
Влагопроводность 240 
Внешний массообмен 5, 14 сл. 
Внутренняя диффузия 184 сл. 
Время 

безразмерное 95, 96, 98 
запаздывания 186 
полного растворения 84, 85, 95 сл. 
пребывания 54 сл. 

Выпарной аппарат 168 
Выходные кривые 190, 191 
Вязкость 

динамическая 109 сл. 
кинематическая 21 сл. 
коэффициенты 8, 11 
молекулярная 11 сл. 

Гаусса — Остроградского формула Ю 
Генри закон 172, 173 
Гигроскопическое влагосодержание 235, 

236 
Гиперсорбция 51 

327 



Глобулы 10, 11, 29 
Граничные условия 8 сл. 
Грина функция 74 
Гухмана критерий 239, 314 

Движущийся слой 201, 227 
Дегидратация 325 
Десорбер 228 
Десорбция 188 сл. 
Дивергенция 16 
Динамическая вязкость 109 сл. 
Диффузионное перемешивание 55, 56, 67 
Диффузионно-конвективный перенос 

15 сл., 113 сл., 176 сл. 
Диффузия 10 сл. 

внешняя 139 сл. 
внутренняя 184 сл. 
кнудсеновская 176 сл. 
конвективная 16 сл. 
коэффициенты 16 сл., 36, 37, 40 сл., 

109, 120 сл., 192 сл. 
молекулярная 10, 16 сл., 25, 29 сл. 
поверхностная 176, 177 
продольная 66 сл. 
турбулентная 29, 55 сл. 

Диффузор 130, 131 
Длина свободного пробега молекул 29, 

34, 35 
Дробление 292, 293, 302 сл. 
Дубинина — Радушкевича уравнение 

174, 179 

Единица переноса 202, 203 

Закон(ы) 
Генри 172, 173 
Мак-Кейба 149 
Ньютона 6, 10, 18, 34, 35 
сохранения 

количества движения 5, 11 
массы 6, 11, 50 

Фика 15, 18, 19, 34, 44, 66, 181 ' 
Фурье 240 

Закрученный двухфазный поток 58 

Идеальные газы 15 
Изотерма (ы) 

Лэнгмюра 173, 207 
уравнения 173 сл. 
Фрейндлиха 173 

Интенсивность массопереноса 14 сл. 
Интервально-итерационный анализ 

128 сл. 
Интервальные методы 128 
Источник целевого компонента, мощ

ность 17, 18 

Капиллярная конденсация 171 сл. 
Капиллярно-пористые тела 32 сл. 
Капиллярные силы 33, 35, 176 
Каскад аппаратов 128 
Квазидиффузия 66 
Кинематическая вязкость 21 сл. 
Кинетическая функция 94 сл. 
Кнудсена формула 37 
Кнудсеновское течение4 35 
Коагуляция 138 
Ковшевые экстракторы 133 
Конвективная диффузия 16 сл. 
Конвекция 21, 35 сл., 65 сл. 

интенсивность 35 
Конденсация 19 сл. 
Константа 

Генри 172 сл. 
скорости реакции 19 

Контактная ступень 231 
Коссовича критерий 244 
Коэффициент (ы) 

аффинности 174, 180 
влагопроводности 240 
вязкости 

кинематической 8 
молекулярной 8, 11 
турбулентной 11 

диффузии 16, 36, 37, 59, 109, 120 сл. 
внутренней 127, 184 сл. 
молекулярной 21, 40, 85 
продольной 192 сл. 
эквивалентной 55, 59 сл. 
экспериментальное определение 

43 сл., 128 сл. 
эффективной 40 сл. 

массоотдачи 23, 24, 26, 41, 62, 82 сл. 
внешней 127 
неравномерность 83 

неупругого столкновения 50 
оптимальности 76 
перемешивания 

диффузионного 55, 56, 67 
продольного турбулентного 78 

переноса влаги, термоградиентный 
242, 245, ,253 

потенциалопроводности 242, 245. 
253 

разделения 308 
сепарации 300, 309 
скорости 

выгрузки 305 
кристаллизации 139 
сушки 260 сл. 

сопротивления 30, 49, 50 
стехиометрический 83 
сушки, относительный 260 
температуропроводности 18, 318 
теплоотдачи 38, 57, 239 сл. 
теплопроводности 38 
термодиффузии 36 
трения 5, 11, 50, 238 
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Коэффициент (ы) 
фильтрационного переноса избы

точного давления 247 
фильтрационной проницаемости 246 
формы кристалла 143, 152 

Кривые 
адсорбции цеолитами 175 
аффинные 173, 174 
вероятности образования зароды

шей кристаллов 137 
выходные 190, 191 
концентрационные 25, 63, 117 сл. 
отклика 55 
плотности распределения 33, 54,71, 

90, 150, 153, 286, 308 
распределения объема пор по ра

диусам 33 
сушки 259, 262 сл. 

Кристаллизатор (ы) 138, 148, 153, 162, 
164 сл. 

барабанный, с водяным охлажде
нием 164, 165 

барботажный 165, 166 
башенный 164, 165 
вальцевый 166 
многосекционный 157 
с естественной циркуляцией 169 
с псевдоожиженным слоем 165 

Кристаллизация 14, 26, 32- 46, 51, 127, 
134 сл. 

Кристаллогидраты 134 
Критерий 

Био 41, ПО, 122, 178 
Гухмана 239, 314 
Коссовича 244 
Лыкова 244 
Нуссельта 20, 24, 25, 83, 109, 112, 

146, 206, 209, 238, 239 
Пекле 20, 21, 27, 29 
Поснова 244 
Прандтля 20, 21, 24, 27, 31, 83, 109, 

122, 206, 238 
Ребиндера 263 
Рейнольдса 9 сл., 21, 109, 122, 146, 

314 
Фурье 20, ПО, 124, 244 
Шервуда 206, 209 
Шмидта 206 

Ламинарный подслой 11, 12 
Лапласа соотношение 137 
Ленточный экстрактор 132 
Лучистый теплообмен 38 
Лыкова критерий 244 
Лэнгмюра изотерма 173, 207 

Мак-Кейба закон 149 
Массообмен 

внешний 5, 14 сл. 

Массообмен 
интенсивность 5, 20, 23 сл. 
твердого тела с капельными жид

костями 26 
Массообменные аппараты 48, 51 сл. 
Массоотдача 15 сл. 

коэффициенты 23, 24, 26, 41, 62, 69, 
82 сл. 

Массопередача 14 сл. 
Массопроводность 237 
Массосодержание 39, 115, 117 сл. 
Масштабирование 76 сл. 
Метод (ы) 

интервально-итерационного анали
за 128 

кинетической функции 116, 127 
метки 55 
преобразование Лапласа 98, 124 
псевдоожиженного слоя 56 сл. 
Рунге — Кутта 198 
стандартной функции 127 
характеристической функции 115, 

119, 127 
численные 127 сл. 
экспериментального определения 

коэффициентов диффузии 128 сл. 
Мешалки 78 
Многосекционные аппараты 73 сл. 
Модель послойной отработки 46 сл. 
Молекулярная диффузия 10, 16 сл., 25, 

29 сл. 
Молекулярное трение 10 сл. 

Навье — Стокса уравнение 5, 7, 8, 11, 
17, 18, 27, 51 

Напряжение вязкого трения 11, 30 
Неподвижный слой 64 сл., 107 
Нуссельта критерий 20, 24, 25, 83, 109, 

112, 146, 206, 209, 238, 239 

Обезвоживание 231 сл. 
Однокасерный адсорбер 225 сл. 
Односекционный аппарат 273 сл. 
Оросительный экстрактор 132 

Пекле критерий 20, 21, 27, 29 
Перемешивание 51, 54 сл. 

коэффициенты 55, 56, 67, 78 
пневматическое 130, 131 

Плотность распределения 33, 54, 71, 90, 
150, 153, 286, 308 

Пневмосушилка 219, 323, 325 
Поверхностная диффузия 176, 177 
Пограничный слой 7, 12, 21 сл. 
Полиморфизм 134 
Полное вытеснение 53 сл. 
Поляки — Лондона уравнение 174 
Пористость 33, 104, 125. . 
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Порозность 58, 107, 109, 116, 125, 187, 
224, 276 

Поснова критерий 244 
Прандтля критерий 20, 21, 24, 27 31, 

83, 109, 122, 206, 238 
Пристенный слой 21 сл. 
Проточный аппарат 126 
Псевдоожижение 57 сл. 
Псевдоожиженный слой 51 сл., 206 сл. 

гидродинамика 56 сл. 
Пульсации 29 сл. 

Радиоактивное излучение 138 
Рамзина диаграмма 236 
Распылительные сушилки 315, 322 сл. 
Растворение 32, 81 сл. 

скорость 82, 91 
Реакция 

порядок 19 сл. 
скорость 82, 95 

Ребиндера критерий 263 
Рейнольдса критерий 9 сл., 21, 109, 122, 

146, 314 
Ректификация 201 
Рунге — Кутта метод 198 

Сепаратор 307, 308 
Сепарация 300, 309 
Сила(ы) 

гидродинамического сопротивления 
49 

капиллярные 33, 35, 176 
подъемная 49, 56 
трения 

вязкого 5, 7 
молекулярного И 

тяжести 5, 49, 52, 53 
Силикагели 171 сл. 
Скорость 

витания 51 
динамическая 11, 30 
обтекания частицы 35 
продвижения фронта взаимодейст

вия 46, 47 
псевдоожижения 202 
пульсационная 10 
реакции 19 
сушки 240 сл. 

Слой 
вихревой 307, 318, 319 
движущийся 201, 227 
неподвижный 64, 107 
пограничный 7, 21 сл. 

развитие 12 
толщина 8, 9, 24 сл. 

пристенный 21 сл. 
псевдоожиженный 51 сл., 206 сл. 
фонтанирующий 307, 318, 319 

Стандартная функция 127 

Степень 
извлечения 116, 119 
отработки дисперсного материала 

68, 75, 130, 220 
перемешивания 164 
пересыщения раствора 139 сл. 
растворения 95 

Стефановский поток 22, 23, 26, 35 
интенсивность 25 

Стокса задача 27 
Сублимация 206 
Суспензии 130 сл. 
Сушилка (и) 

барабанная 319, 325 
комбинированная 319,. 320 
псевдоожиженного слоя 319, 325 
распылительные 315, 322 сл. 
фонтанирующая 315 

Сушка 14, 46, 127, 206, 234 сл. 
коэффициенты 260 сл. 
пневматическая 51 

Тела 
анизотропные 34 
капиллярно-пористые 32 сл. 

Тейлора ряд 60 
Тензор напряжения 50 
Теория 

газов, молекулярно-кинетическая 
10, 36 

массовой кристаллизации 141 
нестационарной теплопроводности 

17 
объемного заполнения 174 
подобия 13 
потенциальная 174 
турбулентных потоков 11 

Тепловое скольжение 37 
Теплообмен 57 сл. 
Теплопроводность 38, 39, 237, 257 
Термодиффузия 36 
Трехшнековый аппарат 132 
Турбулентная диффузия 29, 55 сл. 

Уравнение(я) 
Бернулли 7, 8, 12 
Брунауэра, Эммета и Теллера 

(БЭТ) 173 
газовой динамики 5 
Генри 179 
гидродинамики идеальной жидко

сти 7 
движения 

двухфазных потоков 49 
пограничного слоя 8 
твердой частицы в потоке 48, 

49 
диффузии 

конвективной 15, 17 сл., 238 

330 

Уравнение (я)' 
диффузии 

молекулярной 39 
нестационарной 128, 129,177 сл. 
эффективной 39 

Дубинина — Радушкевича 174, 179 
изотерм адсорбции 173 сл. 
кинетики растворения 98 
массоотдачи 24 

внешней 138 
конвективной 41 

Навье —Стокса 5, 7, 8, 11, 17, 18, 
27, 51 

неразрывности потока 6, И, 50, 51 
Поляни — Лондона 174 
растворения сферической частицы 
• 89 

Фика 39 
Условия 

граничные 8 сл. 
нормировки функции плотности 

распределения 72 
однозначности 18 

Установка (и) 
адсорбционная, с движущимся 

слоем 228 
вакуум-кристаллизационные 167, 

Т68 
для изучения скорости роста кри

сталлов 160 
кристаллизационные 155 сл. 
сушильная с псевдоожиженным 

слоем 317 
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