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Введение

Выпарные * установки широко применяются для концент
рирования растворов в различных отраслях промышленности 
(химической, пищевой, металлургической идр.) и для термиче
ского опреснения соленых вод и получения высококачествен
ного дистиллята. Большое значение выпарные установки при
обретают в связи с проблемой защиты окружающей среды от 
загрязнения промышленными сточными водами. Они являются 
важными звеньями технологических комплексов, определяющи
ми качество и стоимость выпускаемой продукции.

Развитие научных основ и техники выпаривания связано с 
именами многих отечественных и зарубежных ученых и инже
неров.

Современное состояние теории и практики химической тех
нологии и промышленной теплотехники характеризуется, с од
ной стороны, совершенствованием техники и технологии (ин
тенсификация процессов, разработка оригинальных конструк
тивных и схемных решений, рост единичных мощностей обору
дования), а с другой стороны — все более широким использо
ванием новой методологии решения научных и практических 
задач. Эти тенденции характерны и для современного состоя
ния техники выпаривания. Однако книга, в которой эти тен
денции были бы отражены, отсутствует. Цель настоящей кни
ги— частично восполнить этот пробел. Автор ставил перед со
бой следующие задачи:

1. Изложить теплофизические основы выпаривания и совре
менную методологию анализа и синтеза выпарных установок 
при их проектировании и эксплуатации.

2. Описать современную методологию математического мо
делирования выпарных установок.

3. Кратко описать основные типы выпарных аппаратов 
(включая пленочные, с вращающейся поверхностью и др.) и 
многоступенчатые установки, в том числе адиабатные и контакт
ного типа.

4. Рассмотреть пути повышения эффективности техники вы
паривания, а также проблемы использования выпарных уста
новок не только для традиционных задач концентрирования и 
кристаллизации технологических растворов, но и для опресне
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ния соленых вод и концентрирования сточных промышленных 
вод.

В книгу включены материалы выполненных автором иссле
дований, которые дали следующие результаты:

разработана методология построения математических моде
лей выпарных установок, отражающих общие закономерности 
для установок различного типа и учитывающих их специфику;

получена новая информация о переходных и установившихся 
процессах в выпарных установках;

усовершенствованы на основе полученных математических 
моделей инженерные методики расчета выпарных установок;

разработаны схемы эффективных многоступенчатых выпар
ных установок с пленочными испарителями и утилизационных 
выпарных установок; схемы установок мгновенного испарения с 
повышенной степенью концентрирования растворов; установки 
нового типа с промежуточным газовым теплоносителем; прин
ципы и схемы комбинирования выпаривания с другими метода
ми концентрирования растворов и с различными технологически
ми процессами.

Методы расчета многоступенчатых выпарных установок, раз
работанные на основе предложенных моделей, позволяют ре
шать задачи, возникающие при проектировании и эксплуата
ции выпарных установок.

В книге рассматриваются методы выпаривания и задачи вы
парной техники; кратко описываются современные методы ана
лиза и синтеза выпарных установок (гл. 1); рассматриваются 
элементы термодинамики (гл. 2), тепло- и массопереноса в про
цессах выпаривания (гл. 3), а также методы построения мате
матических моделей элементов выпарных установок (гл. 4) и 
установок в целом (гл. 5). Приводятся математические модели 
выпарных установок, наиболее полно и точно описывающие 
установившиеся и переходные процессы в выпарных установках 
различных типов. Такие модели, разработанные в результате 
последовательного анализа выпарных установок -как сложных 
систем многих взаимосвязанных элементов, учитывают сущест
венные линейные и нелинейные связи между переменными, ха
рактеризующими процессы выпаривания. Известные математи
ческие модели выпарных аппаратов и установок могут быть по
лучены как частные случаи обобщенной системы уравнений.

Описываются основные конструкции и схемы выпарных уста
новок поверхностного типа (гл. 6), мгновенного испарения 
(гл. 7) и контактного типа (гл. 8). Излагаются методы расчета 
этих установок. Уделяется внимание современным задачам тех
ники выпаривания — созданию установок предельного концент
рирования, выпарных установок для систем, предназначенных 
Для защиты окружающей среды от загрязнений сточными во- 
Дамщ извлечения ценных минеральных веществ из соленых вод 
морей и других источников, а также выпарных установок для 
опреснения соленых вод.



Рассматриваются методика и результаты анализа режимов 
работы действующих установок (гл. 9), приводятся результаты 
экспериментального и теоретического изучения статических и 
динамических характеристик выпарных установок, вопросы их 
автоматизации (гл. 10) и пути совершенствования выпарной 
техники (гл. И ).

Проблема выпаривания растворов связана с термодинами
кой, теплофизикой, тепло- и массопереносом, гидродинамикой 
одно- и многофазных систем, конструированием, технологией и 
экономикой. Отражение в одной монографии всех аспектов 
проблемы, всех результатов, достигнутых усилиями ряда поко
лений отечественных и зарубежных ученых и инженеров, — за
дача невыполнимая. Поэтому в книге рассматривается сово
купность наиболее существенных, по мнению автора, резуль
татов исследований и разработок, необходимых для решения 
прикладных задач. Во многих случаях приводятся только ссыл
ки на соответствующие литературные источники.

Книга предназначена для инженерно-технических и науч
ных работников, занимающихся исследованием, проектирова
нием, эксплуатацией и автоматизацией выпарных установок в 
химической и других отраслях промышленности, а также мо
жет быть использована студентами вузов.

Автор благодарит товарищей по совместной работе, оказав
ших ему помощь в написании рукописи книги. Особо признате
лен автор канд. техн. наук доц. Ю. М. Тананайко и инж. 
В. И. Савинкину за большой труд по ознакомлению с рукописью 
и ценные замечания.



Основные условные обозначения

а  — температуропроводность;
&о, Ь — концентрация раствора на входе в первый аппа

рат и в аппарате;
с', с", с"', см, Си, Со — теплоемкость конденсата, пара, раствора, металла, 

изоляции и раствора на входе в первый аппарат; 
d s, dUt d — внутренний, наружный и средний диаметры труб;

D, Дс, D' — расходы греющего пара, конденсата и пара на 
оттяжку неконденсирующихся газов;

Е  — расход отбираемого пара;
F, F', F" — площадь поверхности нагрева аппарата общая, со 

стороны конденсирующегося пара, и со стороны 
кипящей жидкости;

Г] — площадь поперечного сечения жидкости в аппа
рате;

<j m, Д ь Сз, 2  G, Сж# — масса металла корпуса греющей камеры, изоля
ции греющей камеры, металла поверхности нагре
ва, металла, охватывающего парожидкостное про
странство, жидкости в объеме, ограниченном плос
костью, от которой отсчитывается уровень; 

h — уровень жидкости в аппарате;
Н — длина (высота) поверхности нагрева; 

io, in, i\ i" — энтальпия греющего пара на входе в первый ап
парат, в греющей камере, конденсата и вторич
ного пара;

К  — коэффициент теплопередачи; 
п — число аппаратов;

Риу р — давление в греющей камере и вторичного пара; 
q — плотность теплового потока;

Qa, Q', Q "— суммарные потери тепла в окружающую среду, 
через корпус греющей камеры и через корпус па
ро-жидкостного пространства; 

г — теплота парообразования;
R — термическое сопротивление;

So, S  — расход жидкости на входе в первый аппарат и на 
выходе из аппарата;

t, tn, ici tK, t" к — температура вторичного пара, пара в греющей ка
мере, поверхности нагрева, конденсата и пара в 
конденсаторе;

to, tr — температура охлаждающей жидкости, газа;
At — температурный напор;

V, Vit V2, Vo, t'o, Уж — объем рабочей зоны контактного аппарата, пара 
в греющей камере, пленки конденсата, греющей 
камеры, парожидкостного пространства, жидко
сти в парожидкостном пространстве;
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п

w, и?= 2  г , — расход вторичного пара и производительность

установки по испаренной жидкости; 
и , ип — внутренняя энергия вторичного пара и пара в 

греющей камере;
cti, аг — коэффициент теплоотдачи при конденсации и ки

пении;
Р — коэффициент массоотдачи;

б, бс, бн, би — толщина пленки конденсата, стенки поверхности 
нагрева, слоя накипи, изоляции;

А, 2 Л — частная и суммарная температурные депрессии;
'в1 — температура раствора в конденсаторе-регенерато

ре УМИ;
0о, 0м — температура жидкости на входе в первый выпар

ной аппарат и металла;
Яс, Ян, Я', Яи — теплопроводность стенки поверхности нагрева, на

кипи, конденсата и изоляции; 
v — вязкость;

р', р", р " ' — плотность конденсата, пара и раствора; 
су — поверхностное натяжение; 
т — текущее время; 
оэ — степень концентрирования.



Глава 1

Общие вопросы

1.1. МЕТОДЫ ВЫПАРИВАНИЯ

Выпаривание — процесс испарения растворителя из раство
ра, процесс этот может сопровождаться кристаллизацией.

Выпаривание используется для разделения раствора на ча
сти с большей и меньшей концентрацией. В идеальном случае 
при выпаривании раствор разделяется на чистый растворитель 
и раствор повышенной концентрации.

При выпаривании достигаются следующие основные цели: 
концентрирование растворов; выделение из раствора раствори
теля (дистилляция); кристаллизация растворенных веществ. Вы
паривание осуществляется также для совместного достижения 
нескольких целей. В ряде случаев вспомогательной функцией 
выпарных установок является теплоснабжение промышленных 
потребителей паром. При этом повышается экономичность ис
пользования энергии.

Можно выделить три метода выпаривания растворов: паро
образование на поверхности теплообмена; адиабатное испаре
ние; испарение при контакте с теплоносителем. В соответствии 
с этими методами на рис. 1.1 приведены принципиальные схе
мы выпарных аппаратов.

Выпарные установки можно разделить на установки, в ко
торых раствор контактирует с поверхностью нагрева, и установ
ки, в которых раствор не контактирует с ней. Первые подразде
ляются на установки с кипением на поверхности нагрева и на 
установки адиабатного испарения в камерах при пониженном 
давлении. Широкое распространение получили выпарные аппа
раты с вынесенной зоной испарения [1], в которых сочетаются 
принципы действия выпарных аппаратов поверхностного типа и 
аппаратов адиабатного испарения.

Установки адиабатного испарения часто называют установ
ками мгновенного испарения (УМИ), а многоступенчатые уста
новки с испарением вблизи поверхности нагрева — многосту
пенчатыми выпарными установками (МВУ). В последних на по
верхностях теплообмена могут выделяться твердые или рыхт 
лые отложения растворенных веществ, снижающие плотность 
теплового потока и производительность установок. При этом

13



неизбежны периодические остановки на очистку поверхностей 
нагрева, что ухудшает технико-экономические показатели и 
усложняет эксплуатацию установок. Степень концентрирования 
раствора в них существенно ограничена из-за резкого увеличе
ния отложений с ростом концентрации раствора. Для борьбы с 
отложениями принимают специальные меры (с. 302—304).

w $о>Ьо Охлажден -

Рис. 1.1. Принципиальные схемы одноступенчатых выпарных аппаратов: 
а — поверхностного; б — адиабатного испарения; в — контактного.

В установках, где раствор не контактирует с поверхностью 
нагрева [2], тепло передается промежуточному гидрофобному 
теплоносителю (жидкому, твердому либо газообразному), ко
торый при непосредственном контакте испаряет или нагревает 
раствор. Затем нагретый раствор подают в камеры адиабат
ного испарения. В выпарном аппарате контактного типа обра
зующиеся пары отделяются от твердого или жидкого теплоно
сителя. При использовании газового теплоносителя пары обра
зуют с ним парогазовую смесь. Степень концентрирования рас
твора в установках контактного типа существенно повышается, 
так как отложения на поверхностях нагрева практически от
сутствуют.

В промышленности используют одно- и многоступенчатые 
установки. Последние отличаются высокой экономичностью ис
пользования энергии, а удельный расход тепла в них существен
но уменьшается с ростом числа ступеней испарения.

1.2. ОСНОВНЫЕ ЗАДАЧИ ТЕХНИКИ ВЫПАРИВАНИЯ

Для ряда отраслей современной техники важное значение имеет реше
ние следующих взаимосвязанных проблем:

1) разработка новых экономичных установок концентрирования (рабо
тающих без отложений на поверхностях нагрева при высокой степени кон
центрирования растворов) и повышение эффективности действующих уста
новок;

2) создание эффективных систем очистки промышленных сточных мине
рализованных вод;

3) повышение экономичности разрабатываемых и действующих опресни
тельных установок;

4) создание экономичных систем извлечения ценных веществ из морских 
вод и других соленых источников.

П ервая проблема актуальна для многих отраслей промышленности: хими
ческой, пищевой, металлургической, микробиологической и др. Обычно ис
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пользуют многоступенчатые выпарные установки поверхностного типа, у ко
торых степень концентрирования растворов ограничена, на поверхностях 
нагрева образуются отложения, велики капитальные затраты вследствие ис
пользования дорогостоящих антикоррозионных материалов. Поэтому необхо
димо создание более совершенных выпарных установок и повышение эф
фективности действующих.

Вторая проблема важна для многих отраслей промышленности: химиче
ской, угольной, металлургической, микробиологической, энергетической и др. 
В настоящее время зачастую отсутствуют установки для очистки минерали
зованных сточных вод.

Особое значение проблема очистки промышленных сточных вод имеет 
для химической промышленности. Несмотря на широкое внедрение оборот
ного водоснабжения и новой малоотходной технологии, объем загрязненных 
сточных вод химических производств остается значительным.

Распространенными компонентами промышленных стоков являются раз
личные минеральные вещества, например, соли кальция, натрия, магния. Они 
образуются либо в результате наиболее часто применяемых в промышленно
сти реакций нейтрализации, идущих с участием кислот и щелочей, либо при 
очистке различных газов. Кроме того, минеральные загрязнения поступают в 
сточные воды при контакте жидкостей с различными продуктами, содержа
щими соли в твердом состоянии либо в растворе.

Минерализованные растворы образуются также в системах обезврежива
ния промышленных сточных вод, содержащих кислоты, щелочи и органиче
ские соединения. В разработанных в настоящее время установках для очист
ки вод от этих веществ образуются растворы и шламы, которые в ряде слу
чаев нельзя сбрасывать в естественные источники, а необходимо обезвре
живать. Рост объемов производства различных промышленных товаров при
водит к увеличению количества сбрасываемых минерализованных сточных 
вод. При этом повышается концентрация солей в водоемах и в почве, чем 
наносится непоправимый вред природе.

Имеющиеся методы очистки сточных вод — химические, биологические и 
биохимические, физические, физико-химические и другие — во многих случаях 
недостаточно эффективны или вовсе непригодны. Важнейшей задачей явля
ется создание новых экономичных установок концентрирования сточных 
вод без образования отложений на поверхностях нагрева, а также раз
работка мероприятий, существенно снижающих скорость образования этих 
отложений.

Третья проблема имеет важное значение для решения задач водоснаб
жения ряда районов, где ощущается дефицит пресной воды (Северный и 
Западный Казахстан, Туркменская ССР, Донбасс, Крым, побережья Черного 
и Азовского морей и др.). В этих районах практически не ограничены источ
ники соленых вод. По мере развития промышленности и орошаемого земледе
лия нехватка пресной воды будет еще ощутимее.

Во многих районах мира успешно эксплуатируются опреснительные ус
тановки различного типа. Основным методом опреснения является дистил
ляция воды в МВУ и в УМИ. Это наиболее распространенные и наиболее 
мощные установки по сравнению с установками других типов. С их помощью 
производят 97% всей опресняемой в мире воды. Однако стоимость процессов 
опреснения еще очень высока: порядка 0,8 руб. за 1 м3 пресной воды на 
наиболее мощных и экономичных дистилляционных установках. Важнейшей 
задачей является существенное снижение затрат на опреснение воды в дис
тилляционных установках.

Четвертая проблема очень важна для химической промышленности и для 
цветной металлургии. Ряд районов Советского Союза имеет обширные во
доемы, содержащие ценное сырье для этих отраслей промышленности (Си
ваш, лиманы, соленые озера в Средней Азии, воды морей и океанов). Пер
спективно производство на базе переработки этих вод таких ценных веществ, 
как иод, бром, натрий, магний и др.

Развитие производства веществ из соленых вод морей и других источ
ников сдерживается, в частности, отсутствием экономичных методов концент
рирования. Для этих целей необходимы установки, концентрирующие соле

15



ные воды без отложений на поверхностях нагрева при высоких энергетиче
ских показателях.

Указанные четыре проблемы в определенной мере связаны с необходи
мостью создания и эффективной эксплуатации систем, обеспечивающих вы
сокую степень концентрирования растворов без отложений на поверхностях 
теплообмена. Поэтому можно сформулировать следующие важнейшие задачи 
в области совершенствования выпарной техники: 1) снижение энергетических 
затрат на выпаривание; 2) снижение капитальных затрат, в частности умень
шение расходов дорогостоящих антикоррозионных материалов; 3) достиже
ние высоких (предельных) степеней концентрирования растворов при удов
летворительных технико-экономических и эксплуатационных показателях; 
4) улучшение эксплуатационных характеристик выпарных установок и соз
дание эффективных систем управления ими.

Первая задача — снижение расходов энергии — связана с тем, что в за
висимости от конструкций выпарных установок, свойств раствора и других 
факторов расход энергии на выпаривание высок и составляет от 2,8-106 кДж 
на 1 т испаренной воды (одноступенчатый процесс) до 0,85-105 кДж на 1 т 
(многоступенчатый регенеративный процесс). При этом расходы топлива на 
выпаривание очень высоки., Например, при производительности выпарной ус
тановки по испаренной воде 100 т/ч и удельном расходе 8,0-105 кДж/т (пять 
ступеней испарения) расход условного топлива в* год составит приблизи
тельно 22 000 т. Годовой расход топлива на выпаривание в нашей стране 
составляет многие миллионы тонн.

Вторая задача — снижение капитальных затрат на выпаривание — чрез
вычайно актуальна, поскольку современные выпарные установки — это гро
моздкие системы, требующие больших расходов дорогостоящих материалов 
(прежде всего цветных металлов) и больших производственных площадей. 
Капитальные затраты на выпаривание велики в связи с тем, что обычно вы
паривают жидкости, вызывающие коррозию аппаратуры. В большинстве слу
чаев капитальные затраты составляют приблизительно 50% от суммарных 
затрат на выпаривание.

Третья задача — создание выпарных установок предельного концентри
рования, работающих без отложений на поверхностях нагрева — имеет важ
ное значение в связи с проблемой предотвращения загрязнения естественных 
водоемов сточными минерализованными водами, а также ввиду необходи
мости создания систем извлечения ценных минеральных веществ из морских 
вод и вод других соленых источников. Применение выпарных установок по
верхностного типа ограничено малой степенью концентрирования растворов, 
необходимостью применения дорогостоящих материалов и предварительной 
обработки растворов. Электродиализ, гиперфильтрация, ионообмен и другие 
известные методы не обеспечивают достаточных степеней концентрирования 
растворов.

Четвертая задача связана с необходимостью предотвращения отложений, 
снижения расходов энергии и стоимости процесса выпаривания, улучшения 
условий труда, повышения эффективности систем управления и др.

Таким образом, для ряда ведущих отраслей народного хозяйства важ
ное значение имеет создание новых, более совершенных выпарных установок, 
и повышение эффективности действующих.

1.3. МЕТОДЫ АНАЛИЗА И СИНТЕЗА ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

При проектировании и эксплуатации выпарных установок 
возникает необходимость в решении следующих основных групп 
задач.

1. Выбор конструкций аппаратов и схемы установок, опре
деление оптимальных параметров разрабатываемых установок.

2. Определение оптимального режима работы действующих 
установок.
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3. Анализ установившихся и переходных процессов, необхо
дим ы й в связи с автоматизацией установок; оценка влияния пе
реходных процессов на производительность, качество готового 
продукта и другие показатели; выбор конструктивных и ре
жимных параметров, обеспечивающих наилучшую регулируе
мость установок.

При решении этих задач используются методы расчета, ко
торые обычно подразделяются на проектные и эксплуатацион
ные. Самостоятельно можно выделить методы расчета устано
вок как объектов управления. Это выделение условно, так как 
проектирование нового объекта должно выполняться совместно 
с проектированием системы управления им, а совершенствова
ние системы управления действующим объектом выполняется 
обычно совместно с его оптимизацией.

Основной целью проектных расчетов является определение 
параметров выпарных установок, обеспечивающих решение за
дач первой группы. При выполнении расчетов действующих вы
парных установок основной целью является установление оп
тимального режима работы при заранее известных конструктив
ных параметрах аппаратов.

Анализ установившихся и переходных режимов необходим 
ввиду того, что в условиях промышленной эксплуатации меня
ются параметры пара и раствора, поступающего на выпарива
ние, нагрузки потребителей (для установок с пароотбором) и 
т. п. Вследствие значительной инерционности объекта он не 
успевает войти в установившийся режим до воздействия нового 
возмущения. Поэтому выпарные установки работают практиче
ски в переходном режиме. Большой интерес представляет изу
чение переходного режима с целью оценки влияния его на про
изводительность, экономичность установки и качество готовой 
продукции.

Важной задачей является проектирование объекта с учетом 
его автоматизации. В связи с этим также возникает необходи
мость расчета и исследования переходных процессов. Для про
ектирования систем автоматического управления выпарными 
установками, их наладки и эксплуатации необходимы данные о 
статических и динамических свойствах рассматриваемых объек
тов. Необходимо проектировать объекты так, чтобы они обла
дали свойствами самоуправляемое™, хорошей регулируемостью 
и соответствующими статическими и динамическими характери
стиками, облегчающими осуществление регулирования и созда
ния эффективной системы управления.

Следует отметить, что в настоящее время процессы в выпар
ных аппаратах недостаточно изучены; не разработаны в необ
ходимой мере методики комплексной оптимизации выпарных 
установок при проектировании и эксплуатации с учетом раз
личных технико-экономических критериев оптимальности. Не 
разработаны методики проектных и эксплуатационных расче
тов для случая отсутствия или недостатка исходной информа
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ции, а также для условий совместной работы выпарных и энер
готехнологических агрегатов. Недостаточны сведения о динами
ке выпарных установок. В связи с этим возникают задачи 
дальнейшего изучения процессов в выпарных установках, со
вершенствования методов их анализа и синтеза, необходимых 
при проектировании и эксплуатации этих установок.

При решении этих задач используются два взаимосвязан
ных направления, характерных для исследования сложных си
стем: 1) изучение процессов в элементах установок; 2) изуче
ние установок как систем взаимосвязанных элементов. По пер
вому направлению выполнено множество работ. Эти работы 
посвящены вопросам теплообмена, гидродинамики, накипеобра- 
зования, сепарации паров и др. Во многих случаях получена 
информация об элементах установок, необходимая для выпол
нения соответствующих расчетов. Зачастую имеются данные, 
позволяющие находить лишь сугубо ориентировочные решения, 
однако иногда отсутствуют и такие данные. Поэтому получе
ние надежной информации о процессах в элементах выпарных 
установок и ее обобщение остается важнейшей задачей.

Изучением выпарных установок как систем занимались оте
чественные ученые — И. А. Тищенко, Н. И. Гельперин,М. А. Ки
чигин, Г. Н. Костенко, Т. А. Колач, И. А. Ушатинский, В. Д. По
пов, Н. Ю. Тобилевич, И. М. Федоткин, С. И. Голуб и др. Это 
направление соответствует современным тенденциям развития 
исследований сложных технологических агрегатов [2, 3].

Изучение выпарных установок как сложных систем (с при
менением соответствующих методов) имеет принципиальное 
значение, так как процессы в их элементах взаимосвязаны. Од
нако анализ работ по исследованиям и методам расчета выпар
ных установок указывает на определенный пробел в этом на
правлении. Так, основные разделы современных методов теп
лового расчета выпарных установок недостаточно увязаны меж
ду собой. Как правило, системы уравнений энергетического и 
материального балансов решаются отдельно, а уравнения теп
лопередачи и другие уравнения используются на последующих 
этапах расчета. В то же время условия теплообмена в выпар
ных аппаратах и испарителях существенно влияют на тепловую 
нагрузку (производительность) аппаратов и температурный ре
жим. И наоборот, тепловая нагрузка и температурный режим в 
значительной мере определяют коэффициенты теплопередачи 
аппаратов. Эта взаимосвязь недостаточно учитывается при рас
чете статических и динамических характеристик выпарных 
установок.

Такое положение объясняется тем, что лишь в последние го
ды, в связи с развитием вычислительной техники и новых ма
тематических методов, стало возможным изучение сложных 
объектов как систем. Возникли предпосылки для исследования 
выпарных установок на основе совместного использования ме
тодов теории тепло- и массообмена при анализе процессов в эле
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ментах и методов кибернетики и системотехники при изучении 
этих установок как систем.

Имеется множество работ по математическому описанию отдельных про
цессов в выпарных установках. Так, И. А. Тищенко [4], Н. И. Гельпериным 
г а  получены системы уравнений тепловых и материальных балансов, 
Г. Н. Костенко [6] получил уравнение для расчета снижения производитель
ности установки в связи с накипеобразованием. Предложены математические 
модели для расчета динамики изменения некоторых параметров одноступен
чатого выпарного аппарата (уравнения А. Г. Левачева, Джонсона и Лея). 
В последние годы в ряде стран опубликованы работы по математическому 
описанию переходных процессов в МВУ. Составлены [7, 8] линейные моде
ли промышленной и двухступенчатой экспериментальной установок для вы
паривания сахарного раствора. Описана [9, 10] методика составления при
ближенных моделей динамики МВУ сахарного завода. В указанных работах 
рассмотрены лишь частные случаи при чрезмерных упрощениях. Поэтому 
возникла задача создания достаточно полной методики построения математи
ческих моделей МВУ, выполненных по различным схемам, применяемым в 
промышленности [3, И — 13].

Как уже сказано, выпарные установки являются сложными системами, 
состоящими из большого числа взаимодействующих элементов, в которых 
происходят процессы тепло- и массопереноса. Современные методы анализа 
и синтеза таких систем связаны с возникновением новых наук и научных дис
циплин: кибернетики [14], общей теории систем [15], системотехники
[16, 17], благодаря которым за последние годы существенно изменились или 
меняются методы расчета и анализа объектов химической технологии [18— 
20], энергетики [21, 22].

Решение задач анализа и синтеза в соответствии с совре
менной методологией производится в определенной последова
тельности взаимосвязанных этапов, а именно: Сформирование 
целей, определение критериев эффективности и системы ограни
чений, возникающих при решении задачи; 2) анализ априорной 
информации об объекте, получение дополнительной новой ин
формации; 3) генерация идей решения задачи; 4) составление 
математической модели объекта, включающей целевую функ
цию, систему уравнений функционирования объекта и систему 
ограничений; 5) определение теоретически и экспериментально 
информации для математической модели; 6) разработка мето
дики определения оптимальных параметров объекта.

Изучение процессов в сложных технологических системах, 
разработка и проектирование этих систем в той или иной мере 
связаны с необходимостью построения достаточно надежных и 
полных математических моделей, являющихся основой разви
тия методов расчета систем.

Для сокращения объемов экспериментов и соответствующих 
затрат средств и времени целесообразно использовать совре
менные методы планирования эксперимента [23]. Эти методы 
весьма эффективны при анализе теплотехнических объектов, в 
том числе выпарных аппаратов [24]. Эффективность применения 
современных методов планирования эксперимента существенно 
повышается с увеличением числа исследуемых факторов.

Статический расчет установок выполняется с помощью сле
дующих основных алгоритмов [2] (рис. 1.2): 1) алгоритма при-
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Рис. 1.2. Блок-схемы алгоритмов рас
чета выпарных установок.а *0

f(X,Y)=0

- а
Вариа
циях

Г
f(X,?)=0

ближенного расчета (АПР); 
2) алгоритма уточненного 
расчета (АУР); 3) алгорит
ма расчета зависимостей 
выходных параметров уста
новки от входных (алгоритм 
расчета статических харак
теристик— АРСХ); 4) ал
горитма расчета зависимо
стей технико-экономических 
критериев эффективности 
(оптимальности) от незави
симых параметров (АРКО); 
5) алгоритма оптимизации 
параметров (АО).

Алгоритмы расчетов содержат следующие основные блоки: задания ис
ходной информации Я , приближенной оценки вектора выходных переменных 
Уо, уточненного расчета_ вектора выходных переменных У, вариации вектора 
выходных переменных X , расчета целевой функции Z, оптимизации (m inZ).

АУР состоит из двух блоков: задания исходной информации и опера
ционного (У ), с помощью которого методом итераций [19, 20] решается 
система нелинейных уравнений, заданных в явной или неявной форме. Если 
приближенное решение Уо известно достаточно точно, то АУР его уточня
ет. Если У0 не известен, его определяют с помощью алгоритма приближен
ного расчета АПР. Последний также содержит два блока: исходной ин
формации и операционный, рассчитывающий У0=/(Х о ) на основе прибли
женных соотношений, полученных с помощью теории выпарных установок [3].

АРСХ формируется из АУР путем добавления блока вариации векто
ра X. Этот блок_ служит для вариации вектора X  с учетом заданных огра
ничений на X  и У.

АРКО формируется из АРСХ добавлением блока расчета целевой функ
ции, а АО получается из АРКО включением в цепь обратной связи опти
мизатора.

Рассмотренные блок-схемы предусматривают возможность решения ши
рокого класса задач расчета различных установок, включая выпарные. На
пример, АРСХ и АО можно использовать не только при проектировании,- но 
и при планировании и оптимизации режимов работы действующих устано
вок; на основе АУР можно выполнять расчет параметров установок и при 
их проектировании, и при эксплуатации.

Для получения статических характеристик установок вектору независи
мых переменных X  придают последовательные приращения АХ, в результате 
чего вектор зависимых переменных У описывает траекторию в пространстве 
допустимых значений параметров. Значение F  получают решением нелиней
ной системы уравнений статики при различных X  одним из методов итераций. 
Приращения АХ задаются предварительно либо определяются автоматически 
из условия получения заданной точности воспроизводства функции У =  /(Х ). 
В работе [2] приведена блок-схема расчета статических характеристик, в 
которой вариация вектора X осуществляется по соотношению Xi =  Xi~i+A X
С учетом Ограничений X m in ^ X ^ X m a x .

При определении оптимальных параметров проектируемых установок мо
гут решаться различные задачи: минимизация поверхности нагрева, миними
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зация расчетных затрат и др. При заданной схеме установки эти задачи сво
дятся к задачам нелинейного программирования. При небольшом числе оп
тимизируемых переменных для определения оптимальных параметров можно 
использовать простую схему «отсева» оптимальных значений параметров [2]. 
Критерий оптимальности Z на t-м шаге сравнивается с минимальным значе
нием Z, полученным в предшествующих расчетах. Устройство выдает на пе
чать минимальное значение критерия эффективности и соответствующие оп
тимальные параметры.

При анализе и синтезе теплотехнических установок для предварительных 
оценок на начальном этапе применяют методы, основанные на использовании* 
первого и второго законов термодинамики [25]. Эти методы не дают како
го-либо дополнительного эффекта при технико-экономической оптимизации 
технологических агрегатов. Использование энтропийного и эксергетического 
методов ограничено специфическими трудностями точного вычисления энтро
пии и эксергии.

При анализе и синтезе установок возможны два случая:
1) количественная информация о коэффициентах модели изве
стна; 2) эта информация недостаточна.

В первом случае на основе модели установки для заданной 
схемы определяют оптимальные параметры объекта. Эта про
цедура выполняется для различных схем (структур), у которых 
варьируется способ соединения элементов и их число.

Во втором случае анализу и синтезу предшествуют два 
взаимосвязанных этапа: 1) оценка влияния на конечный ре
зультат факторов, информация о которых либо задана с суще
ственной погрешностью, либо отсутствует, и обоснование воз
можности определения параметров установки без получения до
полнительной информации; 2) экспериментальное определение 
необходимой информации.

Эффективность создаваемых установок в значительной мере 
определяется качеством и полнотой исходной информации. Воз
можности получения дополнительных данных при разработке 
новых объектов принципиально ограничены ресурсами, срока
ми и т. п. Поэтому разработку (проектирование) новых уста
новок, как правило, выполняют при недостатке информации. 
Решения принимаются в условиях неопределенности и зачастую 
они далеки от оптимальных. При этом используются инженер
ный опыт, интуиция, эвристический подход.



Г л а в а  2

Термодинамика
процессов выпаривания
2.1. ОСНОВНЫЕ УРАВНЕНИЯ

Методы термодинамики необходимы для анализа закономер
ностей преобразования энергии и получения уравнений, необхо
димых для построения математических моделей процессов вы
паривания. Они позволяют оценить энергетические характери
стики этих процессов и наметить пути повышения энергетиче
ской эффективности выпарных установок.

Системы, в которых происходят процессы выпаривания, яв
ляются термодинамически открытыми. Для таких систем 
уравнение сохранения массы в стационарных режимах можно 
записать в виде:

т

=  ° : (2-1)
/=1

где Dj — потоки массы на входе и выходе системы; т — число 
потоков массы.

Уравнение сохранения массы для нестационарных режимов 
можно записать в форме

< 2 - 2 >

/=1
где Gi — масса /-го внутреннего элемента (фазы) системы; f — 
число элементов в системе.

Уравнение сохранения энергии для открытой системы в ста
ционарном режиме запишем в следующем виде:

г р т

(2-3)-
/=1 v = l /=»1

где Qi — потоки тепла на входе и выходе системы; г — число по
токов; lv — потоки механической работы на входе и выходе си
стемы; р — число этих потоков; // — удельная энтальпия /-го по
тока массы.

Уравнение сохранения энергии для нестационарных квази- 
статических режимов записывается в виде

- т И — 2 <г,+2 '"+2 1>А (*•«>1 = 1 V=l /=1
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где Vi — внутренняя энергия i-го элемента (фазы) системы. Она 
равна

Ui =  Giui (2 .5)

где т — удельная внутренняя энергия i-го элемента.
В процессах кипения растворов, конденсации паров, кри

сталлизации и растворения изменяется поверхность раздела 
фаз. При этом совершается работа по преодолению сил моле
кулярного взаимодействия при переносе частиц через границу 
раздела фаз. При изменении поверхности раздела фаз F  эта 
работа равна

6/п =  —odF  (2 .6)

где а — поверхностное натяжение. Работа за счет изменения 
массы системы (числа частиц) равна

k
=  (2-7)

f= 1

где ц/ — химический потенциал i-ro компонента в растворе; k  —  
число компонентов; ft* — концентрация i-rо компонента в рас
творе.
В этом случае уравнение сохранения энергии для стационарно
го режима записывается в виде

г G р т k

2 ^ +2 + 2  +2 м *г - adF=0 (2-8>
/= 1/=1 ^ 1>=1 1=1

При расчетах процессов выпаривания широко применяют 
уравнения состояния газов и жидкостей

/(р , F ,  Г) =  о (2 .9 )

При этом используют как уравнение идеального газа (p V = R T ), 
так и уравнения, описывающие свойства реальных газов. При
влекаются зависимости термодинамических параметров пара, 
воды, растворов на пограничных кривых от температуры, дав
ления, концентрации:

t =  f(p )  =  / 1  (О Г  =  /2 (0 r =  f 3 (t) и" =  г|> (О 
и" =  гр! (р) с"' =  f  (0, b) и т. д.

При малых отклонениях параметров используются линейные со
отношения типа

, , , dtn
дрп ’ Р п

Термические и калорические величины на пограничных кривых являются 
Функциями (6 +  2—ф) параметров, где k, ф — числа компонентов и фаз соот
ветственно. Так, для растворителя все термодинамические величины являют
ся функциями одного параметра, например температуры или давления.
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В этом случае при получении соотношений, характеризующих скорости из 
менения температуры или давления, можно использовать оператор -

d____ д_ _dt_____ д_ _др
dx dt ' dx др дх (2 . 10)

На основе зависимости (2.10) записываются соотношения для скоростей 
изменения внутренней энергии, плотностей пара, энтальпии и теплоемкости 
жидкости на линиях насыщения:

du ди dt ди dp
dx dt dx ~~ dp ' dx (2.10a)

dp" dp" dt dp" dp
dx ~  dx dx dp dx
di" di" dt di" dp
dx ~  dt ’ dx ~  dp dx

(2.106)

( 2 . 1 0 b )

dc' dc' dt dc' dp
dx ~~ dt ‘ dz =  dp dx (2. Юг)

Уравнения (2.4) и соотношения типа (2.10а) — (2.10г) ис
пользуются для расчета нестационарных (переходных) режи
мов выпаривания.

2.2. РАВНОВЕСИЕ В РАСТВОРАХ ПРИ ВЫПАРИВАНИИ

Состояние каждой фазы характеризуется двумя термодина
мическими параметрами (например, давлением р и температу
рой Т) и составом раствора (концентрациями компонентов). 
Может оказаться, что при заданных независимых переменных 
(например, р, Т и концентрации) раствор не является однород
ным, а распадается на две или более соприкасающихся фаз, 
находящихся в равновесии друг с другом.

Если пренебречь явлениями на поверхностях раздела двух 
соприкасающихся фаз, то условия их равновесия записываются 
в виде

Т± =  Т2 Pi =  р2 Pi ~  Рг (2.11)

где щ, р2 — химические потенциалы компонентов.
Химический потенциал определяется соотношениями

Р = (2 . 12)

где I, F *, Ф — соответственно энтальпия (тепловая функция), 
свободная энергия, изобарный потенциал раствора.

Химический потенциал является функцией температуры и 
давления (либо каких-либо двух других термодинамических па
раметров) и состава фазы, определяемого концентрациями ком
понентов раствора Ьь b2,...,bfe:

р =  р(7\ р, blt 62, . . . ,  bk)
где k — число компонентов раствора.
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Следовательно

* ,- ( -3j£ )< r + ( -£ .)* + (^ )*  +

+ (~дЁг) db* + ' ’' + (~дйг) dbk (214)
Соотношение для определения дифференциала изобарного по
тенциала имеет вид

k
d<Ф =  —SdT +  vdp +  ^  М * г . (2-15)

где S  — энтропия рассматриваемой системы.
На основе соотношений (2.12) и (2.13) запишем: 

dm д /  дФ \ dS
~ д Т ~ =  дТ  V dbi ) р  т dbt --------

и
дщ  до -  
др “  dbk ==v

(2 .16)

(2 .17)

где Si, Vi — парциальные энтропия и объем i-го компонента.
Рассматривая совместно соотношения (2.14), (2.16) и (2.17), 

получим

_ — «pi dixt
dpt =  - S tdT  +  vtdp +  2  - Щ -  dbi (2 .18)

i=i

Если закрытая система содержит f фаз, каждая из которых 
состоит из k независимых компонентов и в системе не протека
ют химические реакции, то для равновесия необходимо, чтобы 
температуры, давления и химические потенциалы каждого ком
понента всех фаз были одинаковы. Согласно правилу фаз Гиб
бса, в такой системе может находиться в равновесии не больше 
чем £ + 2  фазы, т. е. 2. Отсюда следует, что если число
сосуществующих фаз f  меньше, чем k + 2 ,  то имеются перемен
ные, которые можно задавать произвольно без нарушения рав
новесия системы. Такие переменные называют термодинамиче
скими степенями свободы системы, и число их равно

m =  k +  2 — f  (2 .19)

При т = 0 число фаз равно максимально возможному значению 
f=k-\ -2, т. е. все переменные системы определены, и ни одну из 
них нельзя менять без нарушения равновесия и исчезновения 
(или возникновения) какой-нибудь фазы.

Химический потенциал растворенного вещества в идеальных 
растворах равен

[ц =  Ио+ЯГ1п& (2.20)
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где jiio — химический потенциал чистого растворенного веще
ства.

Если пренебречь поверхностными эффектами, то условия 
равновесия фаз определяются соотношениями (2.11); если эти 
эффекты учитывать, то для равновесия фаз необходимо, что
бы Т\ =  Т2 и Ц1 =  Ц2, а давления в фазах были различны и оп
ределялись соотношением [26]:

dF
Pi =  Р2 +  °  (2 .21)

Это соотношение получают при условии, что суммарный объ
ем фаз не меняется: V\ +  V2 =  V = const. Для сферической по
верхности соотношение (2.21) принимает вид

Pl =  p2 +  2o/R  (2 .22)

я для произвольной поверхности оно имеет вид

pi =  p2+ ff  (2,23)

где R\, R2 — главные радиусы кривизны поверхности.
Из соотношений (2.22) вытекает, в частности, что для су

ществования в жидкости пузырька пара давление в нем долж
но быть больше, чем давление в жидкости. Для сферического 
пузырька, находящегося в равновесии с окружающей фазой, раз
ность давлений в жидкости и паре равна 2o/R. Этот факт обус
лавливает необходимость перегрева жидкости при кипении и 
переохлаждения ее при конденсации. Если зависимость темпе
ратуры от давления на линии насыщения имеет вид T =  f(p ) , 
то указанный перегрев (переохлаждение) составит

&Т =  f  ^р(2> +  )  — /  (р'2>) (2 .24)

где р(2) — заданное давление пара над жидкостью.
Для зарождения новой фазы (парового пузырька в перегре

той жидкости; капли жидкости в переохлажденном паре; кри
сталла в переохлажденной жидкости) необходимо наличие за
родыша этой фазы определенного минимального размера. Есл-и 
считать, что такой зародыш имеет сферическую форму и нахо
дится в равновесии с окружающей средой, размер его можно 
определить из уравнения (2.22):

^min — 2o/(Pi Рг) (2 .25)

где ри Р2 — давления в зародыше и в окружающей его метаста- 
бильной фазе.

Разность давлений &р =  р\—р2 в зародыше и в метастабиль- 
ной фазе определяется перегревом или переохлаждением этой 
фазы. Критический радиус зародыша уменьшается с увеличени
ем перегрева (переохлаждения).
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Для любого фазо-вого перехода (испарение, конденсация, 
кристаллизация) в однокомпонентной системе справедливо 
уравнение Клапейрона:

dp г
dT e  T(v2~ Vl) (2 .26)

где г — теплота фазового перехода; v\, V2 — удельные объемы 
фаз.

Минимальную разность температур метастабильной фазы и 
зародыша новой фазы ДТ можно определить с помощью уравне
ния (2.26) при относительно небольших АТ (Ар):

АТ Т(у2—У 1) 
г Др (2 .27)

Подставляя соотношение (2.25) в (2.27), получим

АТ =
2аТ (v2 — уг) 

rRmln (2 .28)

При кипении (парообразовании) и конденсации объем жидкой 
фазы значительно меньше паровой. Тогда

АТ = ----77;-------
Ф  2 ^min

(2 .29)

Из соотношения (2.29) следует, что заданному значению 
соответствует АТт&х, при котором происходит кипение жидкости 
или конденсация пара.

Если одна фаза является идеальным газом, то уравнение 
(2.26) можно проинтегрировать. В этом случае v̂ 2) =  RT/p и при 
у(2)3>у(1) можно получить одну из форм уравнения Клапейро
на — Клаузиуса:

- З Г — Я Г Г  (2-30)

В достаточно узком интервале величину г  можно считать 
независимой от р и Т. Интегрируя уравнение (2.30) с учетом 
условия г = const, получим соотношение

'  Tt - T t 
R ’ ТХТ2 (2 .31)

Это соотношение приближенно определяет изменение темпе
ратуры фазового перехода (кипения, конденсации) при измене
нии давления или изменение давления при изменении темпера
туры на кривой равновесия фаз.

Соотношение (2.31) позволяет оценивать при указанных до
пущениях, в частности, величину г для различных фазовых пе
реходов при наличии информации о соответствующих р и Т в 
Двух точках пограничных кривых.

При выпаривании соприкасаются различные фазы раствори
теля (жидкость — пар, кристаллы — жидкость), в каждой из ко
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торых растворено некоторое количество одного и того же веще
ства. Одним из необходимых условий равновесия такой системы 
является равенство химических потенциалов растворителя и рас
творенного вещества в обеих фазах:

fid) =  Р(а) =  Ро(1) (р ,Т )  +  RT  In =  р0(2)(Р>О +  RT  1п ЬМ (2.32)

где индексы (1) и (2) относятся соответственно к первой и вто
рой фазам. Л. Д. Ландау и Е. М. Лившиц [31] соотношение 
(2.32) записывают в виде

Ро(1) (Р, T ) — Rb<»T =  Цо(2) (Р, T ) — R b ^ T  (2.33)

Если бы фазы растворителя не содержали растворенное веще
ство, условие равновесия имело бы вид

Цо(1)(Р ,^ о) =  Цо(2)(Р, Т 0) (2.34)

где ро и Т0 — давление и температура сосуществующих фаз на 
кривой равновесия чистого растворителя.

При получении соотношений для расчета параметров систе
мы в уравнении (2.33) ц0(1) и ц0(2) разлагаются в ряд по степе
ням Лр =  р— ро и АТ =  Т—То, где р и Т — давление и температу
ра на кривой равновесия фаз раствора в точке, близкой к точке 
(ро, Т0) ) .  Если учитывать в разложении только члены первого 
порядка относительно р и Т, то с учетом равенства (2.34) полу
чается уравнение

=  - ^ - Д Г  +  - ^ ^ - Д р - ^ ) 7 ’ (2.35)

На основе уравнения (2.35), используя соотношение (2.16) и 
(2.17), а также

S" — S' =  r/T  (2.36)

получим уравнение
(г/Т )ЬТ  =  (о<2> — У(1>) ДP — R (6<2> — 6 (l>) Т (2 .37)

На основе уравнения (2.37) можно решать некоторые ча
стные задачи оценки параметров процессов выпаривания. При 
Др =  О

7*2 (MD — М2>) R
Д Г = —    ------- —  (2 .38)

Она характеризует изменение температуры двух фаз при изме
нении их концентрации от нуля (чистый растворитель) до ,&(1) 
и Ь<2> соответственно. Если при выпаривании образуется чистый 
пар (й(2) =  0), то

T4MR
Д Г =  г  (2 .39)

Формула (2.39) определяет изменение температуры кипения 
при постоянном давлении и различных концентрациях раствора
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если растворенное вещество не переходит в пар (Ы2)<^Ь ^). 
Величина АТ представляет собой разность температуры кипе
ния (испарения) раствора концентрацией Ь(1) и температуры 
кипения чистого растворителя. При кипении г > 0 , поэтому 
д 7 > 0 , т. е. с повышением концентрации раствора повышается 
температура кипения.

При ДГ =  0 из уравнения (2.37) определяем величину Ар — 
разность между давлением насыщенного пара растворителя над 
раствором и над чистым растворителем при одной и той же 
температуре:

RT (&(*>— &(D) 
АР~ '  £,<«>_ 1)

(2.40)

При кипении поэтому объемом жидкой фазы в
соотношении (2.40) можно пренебречь. Получим:

RT (&<*)— fcd>)
Др = ------- : -------

Уравнение (2.41) определяет изменение давления двух фаз при 
постоянной температуре с изменением концентрации раствора.

Если считать, что состояние образующегося пара характе
ризуется уравнением идеального газа р v =  RT, то соотношение 
(2.41) преобразуется к виду

Д р /р  =  Ь ^ — ЬЫ  (2.42)

При образовании чистого пара из кипящего (испаряющегося) 
раствора (6(2) =  0) из соотношения (2.42) получаем:

д р/р =  —М1) (2.43)

Это соотношение определяет закон Рауля: относительное пони
жение давления насыщенного пара над раствором равно кон
центрации раствора.

2.3. ТЕМПЕРАТУРНЫЕ ДЕПРЕССИИ

Из рассмотренной теории вытекает наличие так называемой 
физико-химической температурной депрессии — разности меж
ду температурами кипения раствора 0 и чистого растворителя 
при заданном давлении:

А =  0 — t (2.44)

Из соотношения (2.39) следует, что' физико-химическая темпе
ратурная депрессия зависит от температуры испарения (давле
ния) и концентраций компонентов раствора:

Л =  /(0 , М (2.45)

где bi — вектор концентраций компонентов раствора. Для од- 
нокомпонентного раствора bi =  b.
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Физико-химическая температурная депрессия снижает по
лезный температурный напор в выпарном аппарате. Надежные 
данные о значениях физико-химических депрессий различных 
реальных растворов и их зависимостях от определяющих фак
торов получают экспериментальным путем. На рис. 2.1 в каче
стве примера приведены графики изменения А для некоторых 
водных растворов при атмосферном давлении (по данным раз
ных авторов).

Рис. 2.1. Зависимость физико-химической температурной депрессии А при атмосферном 
давлении от концентрации b:
/  — NeCl; 2 —  NH4C1; 3 —  КС1; 4 — NaNOa; 5 — NH4NO3; $ — (NH4)2S 0 4; 7 -  KNO3 ; в -  
раствор сахара.

Рис. 2.2. Зависимость коэффициента со* от температуры пара t [к уравнению (2.47)].

Для определения депрессии при другом давлении наряду с 
опытными данными используется ряд приближенных методов, 
среди которых наиболее известны: метод, основанный на эмпи
рическом законе Бабо с поправкой В. Н. Стабникова [27], и 
метод И. А. Тищенко [4], базирующийся на уравнении Клапей
рона— Клаузиуса. Согласно первому методу, если известна 
температура кипения раствора при каком-либо давлении, то 
температура кипения его при заданном давлении определяется 
на основе соотношения:

(р “ Pi)/P  =  const (2.46)

где р\ — давление пара над раствором; р — давление пара чис
того растворителя.

Приведенное соотношение применимо к растворам с низкой 
концентрацией (разбавленным). При расчетах температурной 
депрессии для концентрированных растворов, кипящих под раз
режением, должна учитываться поправка В. Н. Стабникова 
(табл. 1). Если в процессе растворения выделяется тепло, по
правка берется со знаком «плюс», при поглощении тепла — со 
знаком «минус».

Погрешность при пользовании соотношением Бабо с по
правкой Стабникова не превышает 1—3%.
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По методу Тищенко, физико-химическая температурная деп
рессия при произвольном давлении определяется из уравнения

грЧ
Д =  0,003872 - р -  Д0 =  0*Д О (2.47)

где Т и г — температура кипения и теплота парообразования 
растворителя при нормальном давлении; Д0 — физико-химиче
ская температурная депрессия при атмосферном давлении; 
<о* — коэффициент, определяемый по графику на рис. 2.2.

Формула Тищенко обеспечивает удовлетворительную точ
ность лишь для водных растворов с малым значением депрессии.

ТАБЛИЦА 1
Поправка Стабникова к значениям температурной депрессии 
концентрированных растворов, кипящих под разрежением

Pifp
Поправка Дп, 

град
0,9 0.8 0.7 0.6 0.5 0.4 0,3

Давление над кипящим раотвором, мм рт. ст.

0 ,9 100 200 400 450 500 550 650
1,8 — 50 200 350 450 500 550
2 ,6 — — 100 275 300 350 400
3 ,6 — — — 150 200 250 300

Кроме физико-химической депрессии существуют еще гидро
статическая и гидродинамическая температурные депрессии.

Гидростатическая депрессия — разность температуры испа
рения жидкости, находящейся под давлением гидростатическо
го столба Н, и температуры испарения жидкости у границы 
раздела пар — жидкость. Наличие этой депрессии связано со 
следующим. Для образования сферических паровых пузырей в 
толще жидкости необходимо обеспечить внутри них давление

Р(2) =  р< D +  +  Hp'"g (2 .48)

где — давление над поверхностью жидкости; Н — высота 
столба жидкости; р'" — плотность жидкости.

Из соотношения (2.48) следует, что давление внутри пу
зырька и, следовательно, температура кипения различны по вы
соте выпарного аппарата. Особенно сильно влияние гидростати
ческого напора при работе выпарных установок под вакуумом.

Гидродинамическая депрессия — разность температур вслед
ствие гидродинамических сопротивлений в греющих трубах и 
соединительных трактах выпарных аппаратов. Особенно суще
ственна гидродинамическая депрессия в выпарных аппаратах с 
ниспадающей пленкой жидкости, работающих при небольших 
температурных напорах.
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Таким образом, суммарная температурная депрессия пр] 
выпаривании растворов равна

2 Л  =  Д1 +  Л2+ Л з  (2-49

где Ai, Д2, Аз — соответственно физико-химическая, гидростати 
ческая и гидродинамическая депрессия.

Важным вопросом при расчете выпарных аппаратов являет 
ся определение температуры пара над кипящим раствором. Е< 
можно принять равной температуре насыщения при давлении i 
аппарате [6]: / = 8 —2А или же равной температуре жидкост! 
(/ =  0), согласно результатам экспериментальных исследовани{ 
:[28—30]. Эти пути практически равноценны, так как в послед 
нем случае при расчете количества тепла, переданного в сле
дующем аппарате, при определении температурного напор* 
этого аппарата в качестве температуры греющего пара прини 
мают температуру насыщения.

2.4. КРИСТАЛЛИЗАЦИЯ В РАСТВОРАХ

В большинстве случаев растворы, подвергаемые выпарива
нию, являются многокомпонентными водными растворами орга
нических и неорганических веществ. При достижении состояния 
насыщения раствора одним из компонентов и определенном пе
ресыщении этот компонент кристаллизуется.

Кристаллизация веществ из насыщенных растворов может 
осуществляться при выпаривании, охлаждении растворов с по
ложительной растворимостью, нагревании растворов с отрица
тельной растворимостью. Положительной растворимостью об
ладают, например, растворы солей MgCl2, M gS04, MaCl, отри
цательной— растворы солей C aS04, C aSi03 и др. \

Процессы кристаллизации интенсифицируются при введений 
дополнительных центров кристаллизации, при механических 
воздействиях, физико-химической обработке (магнитной, ультра
звуковой и др.). При концентрации растворов без кристалли
зации в выпарных аппаратах поверхностного типа и установках 
адиабатного испарения важно знать условия, предотвращающие 
кристаллизацию компонентов, выпадающих на поверхностях 
нагрева (например, C aS 04). В кристаллизационных аппаратах 
необходимо знать условия, при которых образуются кристаллы 
требуемого качества.

С ростом степени концентрирования раствора по одному из 
компонентов уменьшается растворимость по другому. При 
концентрировании растворов большие трудности возникают в 
связи с тем, что одновременно с повышением концентрации од
ной соли происходит кристаллизация другой. Например, в сточ
ных водах различных производств содержится сульфат каль
ция, растворимость которого мала. При концентрировании этих 
вод сульфат кальция легко кристаллизуется и осаждается на
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поверхностях установки либо загрязняет кристаллы полезного 
продукта, например поваренной соли. Вследствие этого во мно
гих случаях степень концентрирования водных растворов мине
ральных веществ существенно ограничена условиями кристал
лизации отдельных компонентов.

Для определения условий кристаллизации многокомпонент
ных растворов важное значение имеет характер зависимости

Рис. 2.3. Кривые положительной (а) и отрицательной (б) растворимости:
bj — концентрация кристаллизующегося компонента; — концентрация второго компо
нента в растворе.

растворимостей отдельных компонентов от температуры. На 
рис. 2.3 показан ход кривых растворимости в зависимости от 
температуры раствора.

Рабочие линии процессов, при которых обеспечиваются ус
ловия, предотвращающие кристаллизацию компонента i в рас
творах компонента j, должны лежать ниже соответствующей 
линии bj =  const. Направление пунктирных линий на рисунке 
показывает предельную концентрацию компонента i, выше ко
торой он будет кристаллизоваться при заданной температуре 
процесса 0КР. Для предотвращения кристаллизации при испаре
нии необходимо выполнение условия

ь „ <  ------. (2 .50)
S o - ^ W

а для осуществления кристаллизации — условие

Ь ? >
bpjSp

S o - ^ W
(2 .51)

где boi — начальная концентрация i-го компонента; 5 0 — рас
ход исходного раствора; 2IF  — расход испаренной воды.

Концентрация растворенных веществ на выходе из кристаллизатора оп
ределяется на основе уравнения баланса:

Spbp =  $ibi -f- Skbk
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где Ъ\ и bh — концентрации обессоленной воды и суспензии; Si, Sk — расходы 
обессоленной воды и суспензии. На основе этого уравнения при условии 
S k =  S0—S\ запишем

где у =  дЬ/дв — коэффициент растворимости; 00, 0i — температура раствора 
до и после нагрева (охлаждения). Знак «плюс» соответствует растворам с 
отрицательным коэффициентом растворимости, знак «минус» — с положи
тельным. Подставляя выражение для Ь\ в соотношение для bh, получим

Для получения требуемых значений Ь\ или bh необходимо обеспечить соот
ветствующий нагрев (охлаждение) жидкости (А0 =  0—0О). Из последнего со
отношения следует, что при прочих равных условиях с ростом S JS o  значе
ние bh увеличивается.

В установках предельного концентрирования при высоких 
вязкостях раствора и небольших размерах кристаллов они за
частую не осаждаются на поверхностях нагрева и других эле
ментах установок вследствие малых скоростей движения кри
сталлов в вязком растворе и повышенных скоростей движения 
жидкостей.

Процессы кристаллизации изучались многими отечественны
ми и зарубежными учеными. Современное состояние в области 
теории и практики процессов кристаллизации и методологии 
расчета кристаллизаторов изложено в работах [31—34] и др. 
Расчет кристаллизаторов включает следующие основные эта
пы: построение кривой растворимости по исходным технологи
ческим данным; расчет кинетики кристаллизации; определение 
параметров и расходов рабочих сред; определение поверхно
стей нагрева и конструктивных параметров аппарата.

2.5. ЭНЕРГЕТИЧЕСКИЙ БАЛАНС ПРОЦЕССОВ ВЫПАРИВАНИЯ

Для выпаривания раствора необходимо затратить энергию 
на нагрев раствора от начальной температуры до температуры 
испарения qu; на формирование и перенос центров парообразо
вания (1Ц);  на разделение растворителя и раствора (1Р) ;  на об
разование поверхности паровых пузырей, т. е. на преодоление 
сил поверхностного натяжения (7П); на сопротивление давле
нию при формировании пузырька (1ц); на испарение чистого 
растворителя (теплота парообразования) г; на транспортиров

h  ~  1 -S JS o
Величина Ь{ определяется соотношением

bk =
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ку пузырей от места их образования до границы раздела жид
кой и паровой фаз (7тр) ;  на преодоление пузырем границы раз
дела фаз (1ф). Таким образом, суммарная удельная энергия 
(на 1 кг испаренной жидкости), которую необходимо затра
тить при выпаривании раствора, равна

Я ^  Ян 4~ 4~ Ipf ~Ь т̂р +  1ф (2 .52)

Величина q u определяется по соотношению
Ян ^  С " (9 -- 0О)

где 0о и 0 — начальная температура раствора и температура ис
парения.

Минимальная работа формирования центров (зародышей) 
парообразования или кристаллизации может оцениваться по 
соотношению [35]:

. 16ла3
= - з 5 ^ пц (2-53)

С учетом соотношения (2.25) получим:

/ min — 4яа/?п
(2 .54)

где Др — разность давлений в метастабильной фазе и зароды
ше; /2-.; — концентрация зародышей в жидкости (удельная мас
са зародышей на 1 кг испаренной жидкости).

Вероятность образования зародыша в слабоперегретой или переохлаж
денной жидкости определяется по соотношению [26]

Г 16ЖТ3 (l^)2 ]
w ° °  exP — зх т  (Vl — u2)J (ДрЩ (2,55)

где Ap — степень метастабильности фаз, равная разности давлений фазы у 
зародыша (р) и на плоской поверхности раздела (р0) при температуре Т.

При образовании пузырьков пара в перегретой жидкости объем жидкости 
существенно меньше объема пара (v2<^V\)t поэтому

Г 16яа3 1
I ~  3RT  (Др)* Jw 0 0  exP I — 3RT (Дp)*

При конденсации переохлажденного пара v2'>v\. Тогда
16ло3р2и21

w со  exp 3R 2T3 (Ар)

Степень метастабильности определяется величиной Ар =  р— или АТ =  
—То (где Т — температура метастабильной фазы, То — температура рав

новесия фаз на плоской поверхности раздела). При этом, используя уравне
ние Клапейрона — Клаузиуса (2.26), можно получить соотношение для рас
иста вероятности образования зародыша:

Г 16no3Tv21 w C O ex p ^ — - - ^ r -

Если зародыш парообразования или кристаллизации вводится 
пРи выпаривании в метастабильную фазу, то величина /ц опре
деляется как работа переноса (транспортировки) этих частиц в 
Растворе.
3* 3S



Минимальную работу разделения, .которую необходимо за
тратить, чтобы идеальный раствор концентрацией Ь0 довести 
до концентрации Ь\ за счет выделения растворителя, можно оп
ределить по соотношению [26]:

/pmin =  фх __ф 0 =  NboRT in (V ^ 0) (2 .56)

где N — первоначальное число молекул растворителя.

Q 30 60. 90 f
а

Рис. 2.4. Минимальная работа разделе
ния раствора NaCl:
а —  зависимость от коэффициента из
влечения 47, концентрации и темпера
туры по данным [36]; б — зависимость 
от степени концентрирования со и кон
центрации Ъ при 0о=1О °С по данным 
[37].

На рис. 2.4 приведены графики, характеризующие зависимо
сти работы (энергии) разделения растворов NaCl от концентра
ции и температуры [36, 37]. Для реальных растворов и минера
лизованных сточных вод минимальная работа разделения со
ставляет обычно менее 3—5% от затрат энергии на действие 
тельный процесс отделения солей от растворителя.

Работу, затраченную на формирование поверхности паро
вых пузырей 1п при испарении 1 кг растворителя, можно опре
делить на основе соотношения (2.6). Если принять, что 'а  не 
зависит от Е, а пузыри представляют собой шары одинакового 
размера (Е =  4я/?2), то

R
In =  J б/д =  —4лa  (R* -  R*mln) п (2 .57)

^min

где Rmin — минимальный радиус пузыря, оцениваемый по фор
муле (2.25); п — число пузырей, образующихся на 1 кг пара., 
Значение п можно определить из условия, что 1 кг образовав
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шегося пара соответствует 4nR3p"n/3. Тогда
2п =  3/4яр"/?« (2 .58)

П о дставл я я  соотношение (2.58) в (2.57) 
R>Rmin, получим:

In =  —3a/p"R

и учитывая, что 

(2 .59 )

Из соотношения (2.59) видно, что удельная энергия формиро
вания поверхности пузырей возрастает с уменьшением их радиу-

Ряс. 2.5. Схема пересечения паровым пу
зырем зеркала испарения: 
а  — в момент касания поверхности разде
ла; б — в промежуточном состоянии; в — 
в момент разрыва пленки. а -  5  -  - б -

са. Коэффициент поверхностного натяжения уменьшается, а 
плотность пара увеличивается с ростом температуры. Поэтому 
величина /п с ростом температуры испарения уменьшается.

Работа на преодоление сил давления при формировании пу
зырька равна

/д =  4я#3 (р* — р') л/3

Используя соотношения (2.22) и (2.58), получим:
/д -2 а /р "Я  (2.60)

Теплота парообразования чистого растворителя может опреде
ляться с помощью уравнения Клапейрона — Клаузиуса (2.26) 
или как разность энтальпий пара i" и жидкости \г на правой 
и левой пограничных кривых:

г - ; *  — v (2.61)
Величина г  зависит от температуры парообразования и, в част
ности, определяется соотношением Планка:

dr г
~dlr = z  Т ~ ~ с

где с"  и с' — теплоемкости на правой и левой пограничных 
кривых.

Удельная работа, затрачиваемая на транспортировку паро
вых пузырей или кристаллов, оценивается с помощью соот
ношения

/Тр = - ^ [ р " ( 0 *  +  - | ^  Ю а ] +  £я(р’ + - ^ - )  (2.62)

где w" и w' — средние скорости движения . паровых пузырей 
(кристаллов) и жидкости; Н — средняя высота подъема жидко
сти и паровых пузырей (кристаллов) при выпаривании; кц —
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кратность циркуляции (отношение масс пара и жидкости при 
выпаривании).

Работа на преодоление паровыми пузырями границы разде
ла парожидкостного и парового пространства испарителя (зер
кала испарения) может быть оценена следующим образом*. Она 
равна произведению силы Рлв, движущей пузырь от момента ка
сания поверхности испарения до разрыва пленки жидкости, 
охватывающей пузырь, на соответствующий путь h (рис. 2.5) и 
число пузырей п:

3FRnfi
=  F ABhn =  4яр,Лз • 63)

Движущая сила равна равнодействующей сил Архимеда, тяже
сти и поверхностного натяжения пленки

Fдв =  (р' — р") gVn — 2ondc cos а (2.64)
где Vn — объем погруженной части пузырька:

Кп =  [4Я3 -  ЗЛА2 — лз] =  (/?, h) (2 .65)

Диаметр сечения разрыва пузырька d c равен
dc = 2 / h  (2R - h )  =  f 2 (R, h) (2 .66)

Таким образом, для оценки /ф необходимо определить высо
ту выхода пузырька из жидкости h, при которой механическое 
напряжение в пленке превышает допустимое. Сила, разрываю
щая пленку, равна

Fp =  ^дв +  Ар/ (2 .67)

где А р — разность давлений пара, действующих на пленку 
(Ap =  2o/R ); f  — площадь поверхности пузыря над зеркалом ис
парения, при которой происходит разрыв пленки, равная

f  =  2nRh =  f s (R, h) (2 .68)

Допустимое напряжение в пленке находят из соотношения:

[ о ] ndc6

(Р' — Р") gfi (R, h) — 2коf 2 (R , h) cos a  +  /з (R . Л)

=  n f2 (R, A) 6 (2 ’69)

Для решения задачи необходимо знать зависимость толщины пленки от 
h и других параметров. Из соотношения (2.69) определяют h, при которой 
пленка разрывается. Далее на основе уравнения (2.63) рассчитывают работу 
на преодоление пузырями зеркала испарения.

Следует учесть, что при выводе уравнения (2.69) были приняты следую
щие допущения: 1) пленка, охватывающая пузырь, находится в равновесии 
(отсутствуют волны на ее поверхности); 2) кинетическая энергия потока не
существенна; 3) толщина пленки одинакова по ее периметру; 4) пузырь

* Рассматривается один из подходов к определению *ф.
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имеет сферическую форму, которая не изменяется при переходе им зеркала 
испарения; 5) после разрыва пленки весь пар из пузыря поступает в паровое 
пространство испарителя. В действительности же картина иная: пленка воз
м у щ е н а ;  возможно образование волн; толщина пленки меняется по перимет
ру пузыря; пузырь сжимается под действием сил поверхностного натяжения 
в направлении движения и потому не имеет сферическую форму; при разрыве 
пленки часть пара может не успеть присоединиться к объему испарителя 
вследствие того, что она отсекается жидкостью разорванной пленки. По этим 
причинам необходима экспериментальная проверка принятой модели.

При расчете энергетических затрат на выпаривание в про
мышленных установках величина q =  r-\-lv, так как остальные 
составляющие невелики по сравнению с теплотой фазового пе
рехода г и работой разделения /р. Если при выпаривании рас
твора происходит кристаллизация, то выделяется теплота кри
сталлизации гкр, и энергия на выпаривание равна

При выпаривании малоконцентрированных растворов /р неве
лика (менее 3% от г). В этих случаях q '^ r —гкР.

В выпарных установках кроме расхода тепла непосредствен
но на выпаривание энергия расходуется на подачу и отвод жид
кости в выпарной аппарат, на создание движения жидкости от
носительно поверхности теплообмена, на поддержание вакуума.

Расход энергии на выпаривание существенно снижается при 
регенерации тепла, утилизации вторичных энергетических ре
сурсов, использовании отборов вторичного пара для теплоснаб
жения различных потребителей. Особое значение для повыше
ния энергетической эффективности процессов выпаривания име
ет организация многоступенчатых процессов использования теп
ла, а также повышение параметров вторичных паров за счет 
термокомпрессии.

Для поверхностных МВУ удельный расход тепла приблизи
тельно равен [6]:

где г — средняя теплота парообразования в ступенях испаре
ния; п — число ступеней испарения.

Для УМИ удельный расход тепла определяется приближен
ным соотношением

где Д tH, Д — средние значения соответственно недогрева жидко- 
ети в регенеративных подогревателях (конденсаторах) и тем
пературной депрессии; О", Ап— температуры раствора соответ
ственно перед первой ступенью испарения и в последней ступени.

Из соотношений (2.71) и (2.72) следует, что при прочих 
равных условиях с увеличением числа ступеней испарения до 
определенного предела удельный расход тепла на выпаривание 
существенно снижается. Аналогичные результаты можно полу

Я =* Я —bp (2.70)

q — г/п (2 .71)

(2 .72)
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чить на основе анализа термодинамических потерь при выпа
ривании:

т  т

2 п«=;г02 Д5г (2-73)i=i i= 1
где То — температура окружающей среды; т — число элемен
тов установки; A Si — энтропийные потери в i-м элементе.

Если принять, что основная термодинамическая потеря свя
зана с отводом тепла вторичных паров в конденсатор (Пк), то

- т

^  =  Пк =  T0ASK (2.73а)
1=1

где величина А5К равна
A SK =  WKr/T K (2 .74)

Здесь WK и Тк — соответственно расход пара на конденсатор и 
температура конденсации.

Для МВУ WK =  hW/n, поэтому, подставляя соотношение 
(2.74) в (2.73а), получим:

Из этого соотношения следует, что для уменьшения термодина
мических потерь в МВУ необходимо увеличить число ступеней 
испарения. Этот вывод аналогичен полученному при анализе 
формулы (2.71).

Расход энергии на выпаривание определяется главным об
разом потерями, связанными с обеспечением конечных «движу
щих сил» — таких как разность температур, разность давлений 
ит. п. Желательно уменьшать их величину так, чтобы затраты 
энергии приближались к минимальным, соответствующим иде
альному обратимому процессу разделения. В реальных уста
новках затраты энергии велики по сравнению с минимально не
обходимыми, так как для снижения габаритных и стоимостных 
характеристик оборудования необходимо существенно повысить 
«движущие силы» процессов переноса. Уменьшение термодина
мических необратимостей и соответственно снижение расходов 
энергии требует увеличения размеров оборудования и, следова
тельно, повышения капитальных затрат.

При создании систем предельного концентрирования рас
творов, выделения кристаллов растворенных веществ использу
ются установки, в которых на разных стадиях концентрирова
ния применяются выпарные аппараты с различной энергетиче
ской эффективностью. Например, при концентрировании рас
твора в две стадии на первой осуществляется выпаривание в; \ 
многоступенчатых установках, а на второй производится выде- ' 
ление кристаллического продукта в одноступенчатых испари- i 
тельных установках.
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Удельный расход энергии (эксергии) на выделение из рас
твора воды и растворенных веществ определяется следующим 
образом [2]:

e =  (EK +  Ec)/S0 (2 .75)

где Ею Е с — расходы энергии (эксергии) на стадиях соответст
венно концентрирования и выделения сухого остатка; So — рас
ход исходного раствора.

Значения Ек и Е с определяют по соотношениям
Ек =  bkWk (2 .76)
Ес =  ecWc (2 .77)

где ею ес — удельные расходы энергии (эксергии) соответствен
но в блоках концентрирования и выделения сухого остатка 
(обезвоживания); WK, Wс — производительность по испаренной 
воде блоков концентрирования и выделения сухого остатка со
ответственно.

Значения WK и Wc находят по уравнениям

=  V 8 (2.78)

Wc (S0 -  W)
be ьк 

be
(2 .79)

где b0f bк — концентрации жидкости на входе и выходе стадии 
концентрирования; Ьс — концентрация продукта на выходе ста
дии выделения сухого остатка.
Подставляя соотношения (2.76) — (2.79) в (2.75), получим

со* —  1 , сос —  сок
(0К + е<= ШсСОк (2 .80)

где о)К =  ЬК/Ь0 — степень концентрирования жидкости на первой 
стадии; сос =  Ьс/Ь0 — степень концентрирования в системе. Мож
но также получить соотношение для расхода энергии на 1 кг 
испаренной воды:

Ек +  Ес 
ew =  —^ ----

gKCDc (сос — 1) 4- ес (сос — сок) 
сок (сос — 1)

(2 .81)

Из соотношений (2.80) и (2.81) следует, что удельный расход 
энергии при двухстадийном процессе зависит от степени кон
центрирования жидкости на первой стадии, от общей степени 
концентрирования в системе и от удельных расходов энергии 
(эксергии) на первой и второй стадиях.

Удельные расходы эксергии на стадиях концентрирования и 
®Ь1деления сухого остатка определяются соотношениями:

ек =  £ктф Ч" *к 
ес =  <?стф +  *сэ

41



где ект — удельный расход тепла; еэс — удельный расход элект
роэнергии, ср=1—Го/Гср; Т0 — температура окружающей среды; 
ТСр — среднетермодинамическая температура процесса.

Минимальные расходы энергии ек и ес определяются рабо
той, затраченной на разделение воды и растворенных веществ, 
и зависят от концентрации и температуры раствора.

Если на стадии концентрирования жидкости используются 
многоступенчатые испарительные установки, а на стадии обез
воживания— одноступенчатые установки, то удельный расход 
тепла на предельное концентрирование 1 кг раствора определя
ется из соотношения, полученного на основе уравнения (2.80):

Г / С0К —  1 _ 1 _  СОс —  сок \
Ю к  \ ^ Т ] к  Л с  Юс  J (2 . 82)

где т)ю г]с — коэффициенты использования энергии в процессах 
концентрирования и выделения сухого остатка.

На рис. 2.6 в качестве примера представлены зависимости 
удельных расходов тепла q в комбинированной системе выделе
ния из раствора сухого остатка (кривые 1), на стадии концент
рирования раствора qK (кривые 2) и на стадии получения сухо
го остатка qc (кривые 3) от степени концентрирования раствора 
сок при различных числах ступеней испарения п. Расчеты про
водились на основе соотношения (2.82) при следующих исход
ных данных: Ьо =  0,5%; 6С =  95%; т]к =  0,85; т]с =  0,7.

Из графиков видно, что с уве
личением сок удельный расход 
тепла незначительно возрастает 
при концентрировании раствора 
и 'существенно снижается при по
лучении сухого остатка.

При увеличении юк до 40—60 
удельный расход тепла q сущест
венно уменьшается; при дальней
шем повышении о)к расход тепла

Рис. 2.6. Зависимость удельных расходов теп
ла q от степени концентрирования раствора 
сок и числа ступеней испарения п :
/  —  н а  в е с ь  п р о ц е с с  о б е с с о л и в а н и я ;  2 —  н а  с т а 
д и и  к о н ц е н т р и р о в а н и я ;  3 —  н а  с т а д и и  п о л у ч е 
н и я  с у х о г о  о с т а т к а .

на выделение из раствора сухого остатка практически не сни
жается. Эти выводы справедливы и для других значений (ос,
"Лю 'Не

повышение о)к позволяет не только уменьшить величину q, 
но и снизить капиталовложения в установку для получения су
хого остатка, а также увеличить количество пресной воды, по
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лучаемой на первой стадии концентрирования в выпарной 
установке. Необходимо, однако, отметить, что на величину шк 
влияют многие факторы: схема и аппаратура концентрирования 
раствора; начальное солесодержание сточных вод и их состав; 
схема и аппаратура блока выделения сухого продукта и др. 
Поэтому в каждом случае юк должна определяться в резуль
тате технико-экономической оптимизации системы выделения 
сухого остатка с учетом реальных ограничений.

Для снижения расхода тепла на концентрирование раство
ров и выделение растворенных веществ необходимо существен
но повышать степень концентрирования жидкости перед стади
ей выделения сухого продукта.

Одноступенчатые выпарные аппараты (поверхностные, кон
тактные, погружного горения) ,не могут обеспечить достаточно 
экономичного концентрирования растворов. Теоретический 
удельный расход тепла в этих аппаратах составляет более 
2800 кДж/кг испаренной воды, а действительный расход зна
чительно превышает теоретический. Поэтому для осуществле
ния экономичного концентрирования растворов на первой ста
дии необходимо применять многоступенчатые испарительные 
установки либо термокомпрессорные установки с высокой сте
пенью регенерации тепла.

Экономичность выпарных установок существенно повышает
ся при комбинировании их с теплоэнергетическими агрегатами, 
вырабатывающими электроэнергию, при утилизации тепла вто
ричных энергоресурсов для целей выпаривания и комбинирова
нии выпаривания с другими методами концентрирования рас
творов.

Глава 3

Перенос тепла и массы 
в процессах выпаривания

Приведенная ниже классификация процессов теплообмена в 
выпарных аппаратах свидетельствует о большом многообразии 
этих процессов.

По способу переноса тепла различают процессы переноса 
теплопроводностью, конвекцией и излучением.

Перенос тепла может осуществляться от греющего теплоно
сителя к поверхности нагрева, а от нее — к выпариваемой жид
кости (в выпарных аппаратах поверхностного типа) либо не
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посредственно от теплоносителя к раствору (в контактных ап
паратах).

Процессы переноса тепла мбгут осуществляться без перено
са массы, но зачастую сопровождаются процессами массооб- 
мена.

Процессы теплопереноса могут протекать с изменением аг
регатного состояния теплоносителей (конденсация, испарение, 
кипение, кристаллизация) и без изменения его.

Методология расчетов процессов переноса тепла и массы при выпарива
нии основывается на общей теории тепло- и массообмена, изложенной в ра
ботах многих отечественных и зарубежных ученых, в частности в работах 
[38—40]. Теория и методология расчетов процессов конденсации описаны в 
работах [38, 41, 42], а процессов испарения и кипения— в трудах [38, 41, 
43—45] и др. Основы теории и методы расчетов процессов тепло- и массооб
мена при контакте теплоносителей рассмотрены в работах [46—51] и др. Спе
циальные вопросы тепло- и массообмена в выпарных аппаратах описаны в 
работах [6, 33, 52].

Многообразие процессов и условий тепло- и массопереноса 
в выпарных аппаратах, обширность соответствующей литерату
ры не позволяют в рамках данной книги достаточно полно опи
сать результаты экспериментальных исследований и имеющиеся 
математические модели и методы расчета этих процессов. Ниже 
кратко рассмотрены основные уравнения теплопередачи; пере
нос тепла теплопроводностью и конвекцией без изменения агре
гатного состояния; конденсация; испарение и кипение в элемен
тах выпарных аппаратов; перенос тепла в контактных аппара
тах.

3.1. ОСНОВНЫЕ УРАВНЕНИЯ ТЕПЛО- И МАССОПЕРЕДАЧИ

Элементарное количество тепла, передаваемое от греющего теплоносите
ля нагреваемой среде в единицу времени через поверхность dF, определяется 
соотношением

dQ =  K M dF  =  qdF (3 .1 )

причем коэффициент теплопередачи К  равен

K = l / R ~  (3 .2 )

где R — суммарное термическое сопротивление; Ri — термическое сопротивле
ние i-ro элемента; т — число элементов.

Аналогично определяется элементарное количество массы, передаваемое 
в единицу времени через поверхность dF:

dM =  РД ndF  =  qudF  (3 .3 )

где Дя — разность потенциалов переноса массы. При взаимодействии парога
зовой смеси и жидкости в качестве Дя может использоваться разность пар
циальных давлений переносимого компонента в смеси и жидкости Др или 
разность соответствующих концентраций Ах. При этом соответственно

dM =  PpApdF 
dM =  $xAxdF
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При переносе тепла через загрязненную плоскую стенку коэффициент 
теплопередачи равен

т
«1

бохс
(3 .6 )

где б'н, б"н — толщина слоя отложений (накипи) со стороны соответственно 
греющего и нагреваемого теплоносителей; V H, Я"н — коэффициенты тепло
проводности слоев отложений.

Для цилиндрической стенки коэффициент теплопередачи определяется 
соотношением

1 dB dB dB бн' б /  , 1 ' (3-7)
аг ’ dH +  21 ш dH V  +  Ян" +  а 2

Количество тепла, передаваемое в контактных теплообменниках, опре
деляется соотношением типа (3.1):

dQ =  K FM dF  =  qf dF  (3.8а)
dQ =  KyAtdV =  qvdV  (3 .86)

причем поверхностный и объемный коэффициенты теплопередачи K f  и K v 
связаны соотношением

KV/KF =  а* (3 .9 )

где a * = F /V  — удельная поверхность контакта фаз при условии независимо
сти K f от F  и K v  от V.

Количество тепла, передаваемое в контактном аппарате, можно выра
зить также следующим образом:

dQ =  (а Д / ±  f>rAn)dF (3 .10)

Рассматривая совместно уравнения (3.8а) и (3.10), получим
K F =  a ±  р г (Ап/At) (3 .11)

Суммарное количество тепла и массы, переносимое через поверхность F, 
соответственно равно

Q =  j* KAtdF =  KcpMcpF  

о
F

М =  J рДndF  =  рсрДяСрF

(3 .12)

(3 .13)

Средняя разность температур между греющим и нагреваемым теплоноси
телями (температурный напор) и средняя разность потенциалов переноса 
массы приближенно вычисляются по формулам:

Д *б -Л 'м
Д* ' Р -  2,3 lg (Д<б/Д/М) (3 .14)

Дпб — Дям
Дяср

r °  dn
J  п

ям

(3.15)
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где А/б, А/м — наибольшая и наименьшая разность температур между грею
щим и нагреваемым теплоносителями; ДЯб, Лям — наибольшая и наименьшая 
разность потенциалов переноса массы между греющим и нагреваемым теп
лоносителем.

При (Д/б/Л/м) < 2  средняя разность температур с достаточной точностью 
определяется как среднеарифметическая: Д/СР=(Д/б+А*м)/2. То же отнскщтся 
к средней разности потенциалов переноса массы.

Для теплообмена в выпарных аппаратах поверхностного типа разность 
температур между конденсирующимся паром и кипящей жидкостью равна

л/ср =  * п - е  (3.16)

При определении A t в процессе конденсации перегретого пара температу
ра пара принимается равной температуре насыщения при заданном давле
нии [41].

Адиутори [53] предложил заменить коэффициенты теплоотдачи а и ко
эффициенты теплопередачи К плотностями тепловых потоков q(qF , q v ). При 
этом q определяется из соотношения

q =  f i  (ТДС) • /2 (х±, * • • •» %п) (3 •

где ТДС — термодвижущая сила; Х\, х2, ...» хп — параметры, определяющие 
процесс переноса, за исключением ТДС.

Если тепло переносится теплопроводностью, то ТДС равна градиенту 
температуры. Так, для одномерного процесса ^Д C  =  дt/дx. При конвективном 
переносе тепла ТДС равна температурному напору в процессе теплообмена. 
Например, если тепло передается от поверхности потоку жидкости, то Т Д С = 
=  /с—в (где tс, 0 — температура соответственно поверхности и жидкости). 
В случае переноса тепла излучением ТДС =  Т 14—Тг4 (где Т\, Т2 — абсолютная 
температура тел, участвующих в процессе излучения).

Параметры х\, х2> хп в соотношении (3.17) характеризуют свойства 
рабочих тел (вязкость, теплопроводность, поверхностнее натяжение, тепло
емкость и др.), геометрические характеристики, режимныг факторы (скорость, 
температуру, давление и т. п.), состояние поверхности (шероховатость и т. п.).

Путь, предлагаемый Адиутори, не облегчает расчета процессов тепло- и 
массообмена, так как основные трудности связаны со сложностью изучения 
физических закономерностей процессов переноса в реальных системах и по
строения адекватных математических моделей процессов переноса.

Для определения коэффициентов теплопередачи в элементах выпарных 
аппаратов необходимо знать частные термические сопротивления Ri=^\/ai при 
нагреве и охлаждении газов и жидкостей, конденсации паров, испарении и 
кипении растворов, а также термические сопротивления загрязнений (накипи 
и т. п.), образующихся на поверхностях теплообмена.

3.2. ПЕРЕНОС ТЕПЛА ТЕПЛОПРОВОДНОСТЬЮ

В выпарных аппаратах перенос тепла теплопроводностью 
осуществляется через поверхности теплообмена, слои накипи и 
загрязнений, пленки жидкости, газа и др. Основы расчета пе
реноса тепла теплопроводностью рассматривают авторы мно
гих монографий и справочных пособий, в частности, [38—40].

Плотность теплового потока при переносе тепла теплопро
водностью равна

q = —X(d*/dx) (3.18)

В случае постоянного коэффициента теплопроводности X 
при переносе тепла через плоскую стенку термическое сопро
тивление равно

Я =  6Д (3.19)
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В процессе эксплуатации выпарных установок на поверхно
сти нагрева оседают различные отложения: накипь из солей, 
растворенных в воде; оргайические отложения; нагар органиче
ских веществ, образующийся при повышении температуры стен
ки сверх допустимой; загрязнения со стороны греющего тепло
носителя (сажа и пыль продуктов сгорания; масляные отложе- 
ния'и др.)-

По механическим свойствам отложения на поверхности на
грева могут быть легко- и трудноудаляемыми. Особенно слож
но удалить накипи солей жидкости. Вследствие отложений сни
жаются коэффициенты теплопередачи в выпарных аппаратах, а 
также уменьшаются тепловые потоки, лимитируемые допусти
мой (по условиям образования отложений) температурой стен
ки. Для учета этих явлений необходимо знать зависимость

6н =  /(т) (3.20)

При этом должно выполняться условие бн< б н* (где т — про
должительность эксплуатации, бн* — допустимая толщина слоя 
отложений). Указанная зависимость и информация о влиянии 
различных факторов на отложения при выпаривании растворов 
сахара содержатся в работе [54].

Термическое сопротивление загрязнений
Я3 — ^нДн (3.21)

Общее термическое сопротивление при передаче тепла в выпар
ном аппарате

Я =  1/К =  Яо +  Яз =  Яо +  Ян' +  Ян" (3.22)

где R0, Rh и  Ru" — термическое сопротивление соответственно 
чистой стенки и отложений со стороны греющего и нагреваемо
го теплоносителей. Из соотношения (3.22) следует:

*  =  *о/(1 +  * 0Яз) (3.23)

где Ко — коэффициент теплопередачи в случае чистой стенки.
Часто загрязнение поверхности теплообмена учитывается 

введением так называемого коэффициента использования по
верхности ср:

/С =  ф/С0 (3.24)

Коэффициент ф определяется на основе данных эксплуатации 
выпарных аппаратов в разных отраслях промышленности. Зна
чение его зависит от многих факторов, меняющихся при экс
плуатации: свойств выпариваемого раствора, гидродинамиче
ского и температурного режима и др. Определение надежных 
стохастических зависимостей ф от этих факторов затруднено. 
К недостатку рассмотренной методики относится зависимость ф 
°т времени.

Перенос тепла теплопроводностью в нестационарном режи
ме описывается при постоянстве коэффициента температуропро
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водности уравнением Фурье:
dt / дЧ дЧ &ч\ jy_

~~ а  ̂дх2 “Т" ду% дг2 ) рс (3 .25)

Где а =  Х/рс — коэффициент температуропроводности; qv — мощ
ность внутреннего источника.

3.3. ПЕРЕНОС ТЕПЛА КОНВЕКЦИЕЙ БЕЗ ИЗМЕНЕНИЯ 
АГРЕГАТНОГО СОСТОЯНИЯ

Конвективный перенос тепла осуществляется в греющих ка
мерах выпарных аппаратов при использовании в качестве гре
ющего теплоносителя газа или жидкости; в головных подогре
вателях и конденсаторах УМИ при переносе тепла от поверх
ностей нагрева к жидкости; в головных подогревателях газа 
при переносе тепла от поверхности к газу, а также на эконо- 
майзерных участках выпарных аппаратов с вынесенной зоной 
испарения. Методы расчета такого переноса рассмотрены в 
работах [38—40]. Достаточно полная сводка расчетных соот
ношений и рекомендаций приведена в известном справочнике 
С. С. Кутателадзе и В. М. Боришанского [38]. Для определе
ния коэффициента теплоотдачи от стенки трубы при турбу
лентном течении жидкости или газа может использоваться со
отношение

а 2 =  0,02Ше°»8Рг°>43 (Рг/Ргст)М * (H/d) (3 .26)

где Ргст вычисляется в соответствии с температурой стенки.

3.4. ТЕПЛООБМЕН ПРИ КОНДЕНСАЦИИ

При наличии поверхности теплообмена осуществляется по
верхностная конденсация, при отсутствии ее — контактная.

В выпарных установках конденсация на поверхности тепло
обмена осуществляется в греющих камерах выпарных аппара
тов, парожидкостных теплообменников, головных подогревате
лей и в конденсаторах установок мгновенного испарения. Кон
тактная конденсация осуществляется в каскадных конденсато
рах смешения, в установках с контактными теплообменниками 
«пар — дистиллят» и «пар — раствор» [2, 3, 55], а также* в 
опреснительных установках с гидрофобным теплоносителем, где 
происходит конденсация водяных паров на каплях, струях или 
при барботаже водяного пара через гидрофобную жидкость 
[56].

Ниже дана классификация выпарных аппаратов по услови
ям протекания в них процессов конденсации.

В зависимости от режима теплообмена, состояния поверхно
сти нагрева и других факторов процесс конденсации может про
ходить с образованием на поверхности нагрева изолированных 
друг от друга капель конденсата (капельная конденсация) ли
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бо с образованием устойчивой пленки конденсата (пленочная 
конденсация). Возможны случаи, когда на одних участках по
верхности нагрева выпарных аппаратов протекает капельная 
конденсация, а на других — пленочная. При пленочной конден
сации термическое сопротивление значительно выше, чем при 
капельной. Однако на практике в основном встречается пленоч
ная конденсация,- а капельная происходит или на начальных и 
загрязненных участках поверхностей нагрева, или же для ее 
поддержания необходимы специальные мероприятия (см. да
лее).

Обычно температура кипения растворов в выпарных уста
новках не превышает 200 °С, поэтому в качестве первичного 
теплоносителя применяют либо чистый водяной пар, либо паро
газовую смесь. Поверхность теплообмена может быть движу
щейся или же неподвижной. В последнем случае движение со
здается путем вращения или вибрации. Поверхность теплооб
мена (поверхность конденсации) может быть плоской (прямой 
и криволинейной) и трубчатой (образованной прямыми и криво
линейными трубами); гладкой, шероховатой и ребристой. Пу
чок труб может быть однорядным и многорядным. В зависи
мости от ориентации в пространстве поверхность может быть 
вертикальной, горизонтальной и наклонной. Пар и конденсат 
могут располагаться с наружной стороны поверхности теплооб
мена или с внутренней. Режим течения пара и пленки конденса
та может быть ламинарным или турбулентным.

Интенсивность процесса конденсации характеризуется об
щим термическим сопротивлением, которое слагается из тер
мических сопротивлений на границах раздела пар — жидкость, 
жидкость — стенка и сопротивления пленки жидкости. Сопро
тивления на границах раздела фаз для условий конденсации в 
вьгпарных аппаратах пренебрежимо малы по сравнению с со
противлением пленки жидкости.

Ниже кратко рассмотрены методики расчета интенсивности 
теплообмена для различных условий конденсации пара в эле
ментах выпарных установок.

Конденсация чистого п ара на вертикальных неподвижных  
поверхностях. При ламинарном течении пленки конденсата 
(R e<  100) и медленно движущемся паре (gp"w;2< 3 0 ) для рас
чета коэффициента теплоотдачи си используется формула Нус- 
сельта, уточненная С. С. Кутателадзе:

При получении формулы (3.27) температура поверхности 
теплообмена принималась постоянной; не учитывались зави
симости физических параметров г, X, р от температуры пленки 
Конденсата и инерционные силы. Количественная оценка этих
^—169

ai =  ^i (tn- t c)-o,n (3 .27)
где
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допущений, выполненная авторами работ [58—61], показала 
их допустимость.

Ламинарный режим характеризуется условием 
^епл ~  (qH/g\i'r) <  100

На поверхностях ламинарно стекающих пленок могут обра
зовываться волны. При этом увеличивается тепловая проводи
мость пленки и соответственно коэффициент теплоотдачи. Оцен
ка коэффициента теплоотдачи при волновом течении пленки a'i 
выполнена П. Л. Капицей [57]: a'i =  l,21ai, где ai — коэффици
ент теплоотдачи, определяемый по формуле (3.27).

При турбулентном движении пленки конденсата (Ren,4>  
>100) расчет ведут по уравнению С. С. Кутателадзе [41]:

а г =  В -  ° ' 16Рг°л1/з̂ п л  
1 RenJI — 100 +  бЗРг'/з

где В =  X' (g/v2)1/ з; Ргпл =  у/а.

Кроме приведенных известны также уравнения Д. А. Лабун- 
цова [62] для расчета коэффициентов теплоотдачи при конден
сации на плоской вертикальной поверхности с ламинарным и 
турбулентным участками движения конденсата. При конден
сации водяного пара в условиях работы выпарных установок 
уравнения Кутателадзе и Лабунцова дают практически совпа
дающие результаты.

При расчетах выпарных установок пользуются также урав
нениями Г. Н. Костенко [6]:

для ламинарного режима течения пленки (Renn<180)
Nu =  1 ,ЗРепл1/заа1/зРг- 1/2 (3.29а)

для турбулентного режима (Renn>180)

где Ga =
g /3

(v')2

Nu =  0,23Ga1/2Pr"1/4

Re = gp'v'r *

(3.296)

Параметр l — определяющий геометрический размер. Для 
вертикальной поверхности значение I равно ее высоте, т. *е. 
1 =  Н; для горизонтальной трубки I равно наружному перимет
ру, т. е. l =  KdHt а для горизонтального пучка труб 1 =  г 0плс1я 
(z0 — число труб в вертикальном ряду, п =  0,5 для коридорного 
пучка и п =  0,3 — для шахматного). При Renn< 180  на основе 
уравнения (3.29) получается формула

=  tc) =  A1(tn- t c)-o,2b (3.29b)

Величина А\ в интервале температур конденсата 
120 °С определяется соотношениемч-1000 (141 +  1,85<к — 0 ,0053/к2 13/«

Я х/4

/к= 8 0 —
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Нуссельт получил соотношения для расчета си при конден
сации на горизонтальной, вертикальной и наклонной пластинах 
при прямоточном и противоточном движении пара и образую
щейся пленки конденсата. Коэффициент трения на границе раз
дела фаз принимался постоянным. В действительности же тре
ние на границе раздела фаз определяется характером движения 
пара и пленки жидкости. Результаты решения такой сопряжен
ной задачи рассмотрены В. П. Исаченко [42] на основе работ 
[63—65].

При конденсации пара в режиме gp"w2> 30 коэффициент 
теплоотдачи можно рассчитать по формуле

где ао — коэффициент теплоотдачи, определяемый для медлен
но движущегося пара; е * — поправочный коэффициент.

При ламинарном движении пленки конденсата на верти
кальной поверхности е* берут из графика, приведенного в ра
боте [38], а для турбулентного движения С. С. Кутателадзе ре
комендует соотношение [41]:

Здесь w" 1, w" 2 — скорости пара соответственно на входе и на 
выходе поверхности теплообмена.

Экспериментальная оценка влияния скорости потока пара 
на интенсивность конденсации на вертикальной поверхности 
при движении пара и пленки конденсата вниз выполнена в ра
боте [42]. При этом определялась зависимость а*/ах0 =  /(ф), 
в которой ах, а*о — локальные коэффициенты теплоотдачи при 
движущемся и неподвижном паре на расстоянии х от начала 
поверхности теплообмена, а ср определяется соотношением

где w0 — начальная скорость пара; 6*о — толщина пленки в се
чении х при конденсации неподвижного пара. При ф > 50 увели
чение скорости пара способствует повышению интенсивности 
теплообмена, при этом си растет.

При конденсации пара коэффициенты теплоотдачи зависят 
от кривизны поверхности пленки. Значение си больше при кон
денсации на наружной стороне пленки, так как поверхность ее, 
обращенная к пару, больше, чем поверхность соприкосновения 
оо стенкой трубы. При конденсации пара внутри трубы коэф
фициент теплоотдачи уменьшается. Коэффициенты теплоотда
чи на внутренней и наружной поверхности пленки определяются 
соотношениями

(3 .30)

(3.31)

(Щ")2 - f  Wi'w2" -f- (w2")2
3

1 p" w02
ф “  3 • p' • g6x0

aBH — (1 6H/D)
4’

ан =  (1 +  6н/Я) al (3 .32)
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где 6н — толщина пленки конденсата в нижней точке трубы 
(т. е. при х =  Н).
Учет кривизны поверхности пленки по соотношениям (3.32) су
щественен при диаметрах труб, меньших 20 мм [41].

Конденсация чистого пара на горизонтальных неподвижных 
поверхностях. При ламинарном течении пленки и медленно 
движущемся паре коэффициент теплоотдачи на наружной по
верхности горизонтальной трубы определяется соотношением 
[41]:

где С =  0,728 при tc =  const; С =  0,69 при q =  const; d — диаметр 
трубы.

Для наклонной поверхности коэффициент теплоотдачи при 
конденсации равен

где си — коэффициент теплоотдачи на вертикальной поверхно
сти; ср — угол наклона поверхности.

Рекомендации по расчету си при конденсации пара на гори
зонтальных пучках труб даны в работе [38]. Однако практиче
ски единственным методом надежного определения коэффици
ента теплоотдачи в этом случае является эксперимент [65, 66].

Трубы теплообменных аппаратов могут вибрировать, что 
влияет на характер течения пленки конденсата и соответствен
но на аь Путем обработки экспериментальных данных получено 
[67] уравнение для оценки влияния вибраций на интенсивность 
теплоотдачи при конденсации пара на горизонтальной трубе:

где NuB, Nuh — числа Нуссельта для вибрирующей и неподвиж
ной труб соответственно; KeB=AfD /v, (A, f — амплитуда и ча
стота колебаний); NuH=0 ,7 2 5 (G a Р г К )0*25; G a=g ’Z)3/v2; / ( =
=  r/c'(tn—tc)-
Расчеты показали, что в результате вибраций коэффициенты 
теплопередачи могут снизиться на 12%.

При конденсации на одиночной горизонтальной трубе пара* 
движущегося сверху вниз со значительной скоростью (400^  
^ g ,p//ay2^ 6 0 0 0 ) , рекомендуется [38] соотношение

где ао — определяется по формулам для медленно движущегося 
пара; w0 — скорость набегающего потока пара.
Расчетные формулы для сп на одиночных горизонтальных тру
бах и пучках предложены Л. Д. Берманом на основе большо

(3 .33)

NuB =  NuH (РгК)т (1 + 4 -1 0 - 3  Цев — 2• 10~7 ReB2) (3 .34)

(3 .35)
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го цикла экспериментальных и теоретических работ [68]. Мож
но пользоваться также соотношениями (3.29).

При расчете выпарной техники представляет интерес опре
деление коэффициента теплоотдачи при конденсации пара на 
нижней поверхности горизонтальной плиты. В этом случае ин
тенсивность теплообмена не зависит от геометрических разме
ров поверхности и определяется соотношением сил гравитации 
и поверхностного натяжения. Расчетное соотношение имеет вид 
[69]:

, „ Г 0,36 (Я')3 (Р' — р") g3/*r (р')1̂  а"1/2 1 о,2б а =  1,5 —-— ---- "LI---------- Д*-о,2Б (3.36)

Конденсация чистого пара в вертикальных и горизонталь
ных тр уб а х. В вертикальных выпарных аппаратах с наружным 
течением испаряющейся пленки раствора конденсирующийся 
пар движется внутри труб. Практический интерес представляет 
случай, когда пар подается сверху и движется вниз. При этом 
возможны следующие варианты:

а) пар полностью конденсируется, его расход на выходе тру
бы D'— 0, концевое сечение трубы заполнено конденсатом, 
/ =  0 (рис. 3.1, а ) ;

б) выходной участок целиком заполнен конденсатом, D' =  О, 
1> 0 (рис. 3.1, б );

в) концевое сечение не заполнено конденсатом, расход пара 
(пролетного) на выходе трубы D '> 0, / =  0 (рис. 3.1, в).

.Л п и

з,1. Схема конденсации в вертикальных и горизонтальных трубах.

Скорость пара в трубе по мере его конденсации уменьшает* 
ся, и турбулентное течение пара может перейти в ламинарное 
Или смешанное. При этом соответственно увеличивается ско



рость дистиллята, и течение его из ламинарного может перей
ти в турбулентное.

Для режима, соответствующего рис. 3.1, а, при турбулент
ном течении пара и ламинарном течении пленки X. Хартман 
[70] получил на основе теоретической модели аппроксимиру
ющее уравнение

Nu =  0,28Яепо,в|ярг' - 5 .  (3.37)

где Nu =  •
a  D

Ren —
wnD

pr' =  ^ r ; С* (̂ п с̂)

Экспериментальная проверка уравнения (3.37) в интервале ве
личин

Ren =  Ю4 — 5* 104; Кеж =  107 — 540; Ga =  (1,2 — 1,4) 104;

Ргж =  1,65 — 1,80; -^7 =  53,1 — 7 0 ,4 ; у -  =  1100— 1750

показала его удовлетворительную точность. Для учета пере
менных физических параметров конденсата в уравнение введен 
поправочный множитель

et =  (PrH/Prc)°,25 (3.37а)

где числа Прандтля конденсата определяются соответственно 
по температурам насыщения и стенки.

Если на движение пленки силы трения оказывают большее 
влияние, чем силы тяжести, то ориентировка трубы в простран
стве может не иметь существенного значения. Для этих усло
вий получено [71, 72] уравнение, которое можно использовать 
и для расчета горизонтальных труб. Разработаны также соот
ветствующие рекомендации по оценочным расчетам теплообме
на при конденсации внутри горизонтальных труб [73, 74]. В по
следнее время повысился интерес к изучению этого варианта 
конденсации, что обусловлено разработкой пленочных опресни
тельных установок с аппаратами, в которых пар конденсируется 
внутри горизонтальных труб <[56, 75]. При этом очень важно 
изучение влияния угла наклона трубы, скорости пара на входе 
в трубы и выходе из них и других факторов с целью оптимиза
ции конструктивных и режимных параметров испарителей.

Режимы течения пленки и соответственно интенсивность 
теплоотдачи при конденсации пара в трубах зависят от плот
ности теплового потока или температурного напора, началь
ной скорости пара, геометрических размеров трубы. Режимы 
переноса на различных участках трубы могут быть качественно 
различны и потому должны описываться различными уравне
ниями. Возможен срыв капель жидкости на начальных участ
ках и осаждение на последующих. По этим причинам создание 
надежных математических моделей процессов конденсаций 
внутри труб затруднено и остается актуальной задачей.
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Конденсация чистого пара на оребренных поверхностях.
При оребрении поверхности теплообмена тепловой поток уве
личивается вследствие роста поверхности конденсации. При 
малой высоте ребра (порядка 1 мм) значение сн увеличивает
ся из-за уменьшения средней толщины пленки вследствие дей
ствия сил поверхностного натяжения.

рис. 3.2. Ребристые поверхности конденсации:
а  —  о р е б р е н н а я  т р у б а ;  б —  п р о ф и л ь ,  п о л у ч е н н ы й  п у т е м  п р о к а т к и ;  в  —  п р о ф и л ь ,  п о л у ч е н 
н ы й  п р и в а р и в а н и е м  п р о в о л о к и .

Создаваемые разными способами ребристые поверхности 
конденсации представлены на рис. 3.2. Согласно уравнению 
(2.23), при уменьшении радиуса кривизны поверхности давле
ние в жидкости существенно возрастает. Вследствие этого воз
никает градиент давлений в пленке, под действием которого 
конденсат, образующийся на выступе, стекает во впадину. При 
этом усредненное по поверхности термическое сопротивление 
пленки уменьшается в соответствии с уменьшением ее средней 
толщины. Не исключено, что при определенных условиях воз
никающие градиенты давления вызывают перетекание пленки с 
выпуклостей во впадины со значительными скоростями, при ко
торых режим течения становится турбулентным. Теория этого 
метода для случая конденсации на горизонтальных трубах с по
перечными ребрами изложена в работе [76]. В монографии 
[42] приведен краткий обзор исследований в этом направле
нии.

В работах В. Г. Риферта и Г. Г. Леонтьева [77, 78], оцене
на интенсивность теплообмена при конденсации пара на наруж
ной поверхности вертикальных труб с приваренными продоль
но-проволочными ребрами (рис. 3.2, в). Установлено, что при 
этом интенсивность теплообмена выше, чем для прокатанных 
профилированных труб.

Для оценки размеров ребер, обеспечивающих снижение тер
мического сопротивления при конденсации применительно к вы
парным аппаратам и парожидкостным теплообменникам, мож
но воспользоваться данными, приведенными В. П. Исаченко 
[42]. При коэффициенте теплоотдачи сн порядка 104 Вт/(м2-К) 
эффективная толщина ребер бР из меди [>,^380 Вт/(м -К )] 
составит менее 13 мм, из латуни [X^ 8 5  Вт/(м -К )] менее 3 мм, 
а из титана [Л,ж 15 Вт/(м -К )] — менее 0,5 мм. Для нержавею
щих сталей 6Р< 0 ,4  мм. С повышением термических сопротив
лений на стороне кипящей или нагреваемой жидкости эффек
тивность оребрения существенно снижается. По этой причине



при выпаривании многих жидкостей использование оребрения 
неэффективно.

Оребрение поверхностей конденсации дает большой эффект 
при использовании сил поверхностного натяжения (малые реб
ра) в том случае, когда термическое сопротивление на стороне 
выпариваемого раствора невелико. Например, применение мел
коволнистых труб в’ опреснительных установках обеспечивает 
повышение интенсивности теплоотдачи до 60—65% [79].

Необходимо отметить, что методы расчета интенсивности 
конденсации на оребренных и мелковолнистых горизонтальных, 
вертикальных и наклонных трубах с учетом скорости движения 
пара не разработаны в достаточной мере. Отсутствуют надеж
ные данные для расчета конденсации на наружной поверхности 
горизонтальных пучков труб, а также внутри вертикальных и 
горизонтальных мелковолнистых труб. Не разработана мето
дика оптимизации геометрических параметров оребрения с уче
том различных определяющих факторов (плотности теплового 
потока, угла наклона поверхности в интервале 0—90°, скорости 
движения пара и др.). Представляет интерес решение этой за
дачи с учетом теплообмена на стороне нагреваемой жидкости.

Конденсация чистого перегретого пара. С. С. Кутателадзе 
[41] рекомендует подставлять в соответствующие формулы для 
расчета коэффициентов теплоотдачи насыщенного пара вместо 
г  величину

, . г  +  с" (*п -  0
г =  ( 1 - Р )

Здесь с"  — теплоемкость перегретого пара; tn, t — температуры 
перегретого пара и насыщения; Р =  *7,7[*7/,+ с , , (й<—0]» где 
*7"  — теплота, отданная несконденсированным паром. При q" =  
=  0 получим р =  0, тогда

г' =  r +  cf'(tu — t) (3 .38)

Влияние состояния поверхности конденсации на интенсив
ность теплообмена. Это влияние учитывается поправочным ко
эффициентом ф к значению аь определенному по соотношени
ям для чистой и гладкой поверхности:

а 1з =  Фа 1 (3 .39 )

По данным [41], коэффициент ф может быть оценен следу
ющим образом: для нормальных чистых металлических труб — 
1; для шероховатых металлических труб — 0,75—0,85; для шли
фованной металлической поверхности— 1,3.

Конденсация парогазовой смеси. В элементах выпарных 
установок конденсация пара осуществляется всегда в присутст
вии неконденсирующихся газов (N2, 0 2 и др.). Концентрация их 
зависит от герметичности оборудования, работающего под ва
куумом, и режима продувки (оттяжки) греющих камер. В вы
парных аппаратах поверхностного типа, парожидкостных теп-
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/,с
Рис. 3.3. Зависимость интенсивности теплоотдачи ^  К» 
a j^ i  о от концентрации 8 воздуха в водяном па- 
ре при различных массовых скоростях смеси wp"g 
й температурных напорах At= tn— ic для случая 
поперечного обтекания горизонтальной трубы: 
р = 0 ,8 Ы 0 5 Па; сплошные линии — A t=10 град; 0,8 
пунктирные линии — Д*= 5  град.
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лообменниках конденсаторов УМИ 
она составляет 0,001—0,1 (и более) Q/fl 
кг на 1 кг пара, в конденсаторах 
смешения 0,05—0,3 кг/кг и более, а 
в контактных газожидкостных ап- 0 2 . 
паратах установок предельного кон
центрирования может достигать 
1 кг/кг.

Известно, что содержание в па,- 
ре относительно небольших коли
честв неконденсирующихся газоъ (больше 0,001 кг/кг) сущест
венно снижает интенсивность теплообмена при конденсации. На 
рис. 3.3 представлен график [41], иллюстрирующий снижение 
интенсивности теплоотдачи cxi/cxi,o при конденсации на горизон
тальной трубе с увеличением концентрации неконденсирующих
ся газов е (здесь ацо, ai — коэффициенты теплоотдачи соответ
ственно чистого пара и пара, содержащего неконденеирующие- 
ся газы). Из графика видно, что даже при относительно неболь
шом увеличении е значение ai существенно снижается. Об этом 
же свидетельствуют результаты расчета конденсации парога
зовой смеси на вертикальной стенке при движении пара и плен
ки вниз [80]. На рис. 3.4 представлены графики зависимости 
плотности теплового потока q\/q\,o от длины трубы при различ
ных начальных концентрациях газов в паре е.

Существенное снижение ai с увеличением концентрации не
конденсирующихся газов объясняется дополнительным сопро
тивлением переносу молекул пара к поверхности конденсации, 
обусловленным наличием пограничного слоя, содержащего мо
лекулы неконденсирующегося компонента. Термическое сопро
тивление при конденсации сухого насыщенного пара из паро
газовой смеси равно

г> __ ____ if_____^ ____  I -----
1 Р (Рп Рпл) г  а .1,0

(3 .40)

где рп, рпл — парциальные давления пара соответственно в па
рогазовой смеси и на границе раздела пар — жидкость; ai,0 — 
коэффициент теплоотдачи при переносе тепла через пленку кон
денсата.

Давления рп и рпл определяются температурами соответст
венно tn и £пл на пограничной кривой. Растворимостью некон
денсирующихся газов в пленке пренебрегают.
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В монографии [42] дан краткий обзор работ по получе
нию критериальных соотношений для коэффициентов р. Ре
зультаты этих работ можно использовать для ориентировоч
ных оценок коэффициентов -ai в выпарных аппаратах. Однако 
надежная методика расчета интенсивности теплообмена при 
конденсации в присутствии неконденсирующихся газов в про-

tylltyio IH'W
1fi

tfi

0,0

0,2

Рис. 3 . 4 .  Зависимость относительной плотности теплового потока 0 от длины тру
бы Н  при конденсации парогазовой смеси:

ш 0 = 3  м / с ,  / п =  1 0 0  ° С ,  Д / = 2 2 , 2 ° С ;  б — w0= 0 , 3  м / с ,  *n =  1 0 0 ° C ,  М=2,8°С.

мышленных аппаратах отсутствует. Несмотря на ряд попыток 
теоретического решения сопряженных задач переноса тепла с 
учетом процесса диффузии методика инженерного расчета зави
симостей сы от концентрации неконденсирующихся газов, ско
рости парогазовой смеси, плотности теплового потока или тем
пературного напора не разработана даже для одиночных гори
зонтальных и вертикальных труб. Задачи расчета конденсации 
на пучках труб в этих условиях практически не решались. Экс
периментальные данные, полученные для конкретных частных 
случаев, трудно распространить на другие области и режимы, 
хотя они и представлены, как правило, в виде критериальных 
уравнений.

В промышленных выпарных аппаратах учет влияния некон
денсирующихся газов осложнен, так как практически трудно 
определить действительные концентрации неконденсирующихся 
газов и их распределения вдоль поверхностей теплообмена. Эти 
распределения зависят от многих факторов: режимных и конст
руктивных параметров аппаратов, неплотностей оборудования, 
начальной концентрации газов в поступающем паре, режима 
работы оттяжек и их размещения. Теоретический учет всех этих 
факторов на данном этапе невозможен.

Конденсация на подвиж ных поверхностях. При выпарива
нии вязких и термочувствительных растворов, а также при 
необходимости использования малогабаритных испарителей 
перспективны аппараты с вращающимися поверхностями теп
лообмена.

58



В связи с этим наибольший практический интерес представляют следую
щие случаи конденсации: снаружи и внутри труб, оси которых параллельны 
или перпендикулярны оси вращения; на верхних и нижних поверхностях го
ризонтальных и вертикальных дисков, а также цилиндров и конусов, вра
щающихся вокруг собственной оси.

Для случаев конденсации неподвижного пара на трубах, оси которых 
параллельны радиусу вращения или перпендикулярны ему, И. И. Чернобыль
ским и Г. М. Щеголевым [55] получены расчетные формулы при условии, что* 
ускорение свободного падения существенно меньше центробежного.

При конденсации сухого насыщенного пара на поверхности вращающего
ся диска можно использовать формулу Сперроу [81]:

Хл / Рг'г \ ° ,25
а, =  0,904 - ? - { — ) со-о.Ч*п-*с)-0-^  (3.41)

где со — угловая скорость.
В опытах по конденсации на вращающихся трубах и дисках величина 

ai достигала 110 000 кВт/(м2-К), что в 5— 10 раз превышает коэффициент 
теплоотдачи при конденсации на неподвижных поверхностях.

К апельная конденсация. Капельная конденсация осуществ
ляется, когда силы адгезии жидкости на поверхности теплооб
мена меньше силы когезии. Интенсивность теплообмена при ка
пельной конденсации может быть существенно более высокой,, 
чем при пленочной.

Для обеспечения капельной конденсации необходимо сделать поверхность 
теплообмена несмачиваемой. Для этого на нее наносят поверхностно-актив
ные вещества — так называемые лиофобизаторы (в качестве которых ис
пользуют различные органические соединения— минеральные масла, высоко
молекулярные спирты, олеиновую кислоту, керосин и др.), а также покры
вают тонкими фторопластовыми пленками. Лиофобизаторы наносят на по
верхность теплообмена или дозируют в пар. Краткий обзор методов лиофо- 
бизации, элементы теории переноса тепла при капельной конденсации и ме
тодики оценки коэффициентов теплоотдачи неподвижного и движущегося 
чистого пара и парогазовой смеси рассмотрены в книге В. П. Исаченко [42]. 
Несмотря на имеющиеся положительные результаты, теория капельной кон
денсации и методология надежных инженерных расчетов этих процессов не 
созданы.

Можно было бы получить аналитические соотношения для коэффициента 
теплоотдачи, если бы удалось найти функцию распределения капель по раз
мерам и зависимость скорости роста капель от определяющих факторов. 
Функцию распределения капель по размерам теоретически рассчитать не уда
ется, а экспериментальные определения на лабораторных установках носят 
единичный частный характер и учитывают только достаточно крупные капли 

мкм). Оценки этих функций в промышленных условиях неизвестны. 
Зависимости скорости роста капель удается получить без учета их роста, 
обусловленного 'слиянием с другими каплями, и без учета взаимодействия их 
с соприкасающейся пленкой. Кроме того, считается заданным и постоянным 
коэффициент теплоотдачи пара к поверхности капель. Для построения надеж
ной методики расчета ct] при капельной конденсации необходимо учесть: 
а) перенос тепла через пленку и сухую поверхность, расположенные между 
каплями; б) предельные размеры капель, после достижения которых они по
кидают поверхность; в) режимы удаления капель с поверхности, включая 
скорости движения капель; г) дополнительное термическое сопротивление 
лиофобной пленки.

Капельная конденсация не нашла пока промышленного при
менения в вы.парной технике. Она наблюдается при пусковых 
режимах. Имеются попытки использования этого процесса в
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дистилляционных опреснительных установках [79]. Основным 
препятствием для промышленного использования капельной 
конденсации является отсутствие некорродирующих поверхно
стей теплообмена и дешевых нетоксичных лиофобизаторов, эф
фективность которых сохраняется достаточно длительное 
время.

Конденсация п а р а  при контакте с ж идкостью . В этом слу
чае возможно струйное, капельное, пленочное и смешанное 
струйно-капельное состояние жидкости (когда часть простран
ства конденсатора занята струями, которые в процессе движе
ния распадаются на капли). Струи могут быть плоские, ци
линдрические, полые, веерные и др. При распаде струй на кап
ли весьма трудно определить границу зоны распада.

Режимы течения жидкости могут быть ламинарными или 
турбулентными. В каплях и струях могут образовываться кон
вективные течения. Движение жидкости и пара может быть 
прямоточным, противоточным, а также поперечным. Термиче
ское сопротивление в случае конденсации пара на поверхности 
жидкостей слагается из двух: межфазного (на границе разде
ла фаз) и сопротивления жидкости.

Конденсация пара осуществляется в присутствии неконденсирующихся 
газов. Парогазовая смесь движется со значительной скоростью. В процессе 
движения смеси по мере конденсации пара концентрация неконденсирующих
ся газов повышается. На последних ступенях конденсации газ практически 
близок по составу воздуху. В этих условиях получение теоретическими и экс
периментальными методами данных об интенсивности переноса и других не
обходимых параметрах в конденсаторах смешения чрезвычайно затруднено.

С. С. Кутателадзе [41] и другие авторы [42] получили уравнение для 
расчета температур и средней интенсивности переноса тепла в ламинарно 
движущейся цилиндрической струе жидкости, пренебрегая термическим со
противлением на границе раздела фаз и межфазным взаимодействием. Экс
перименты не показали достаточной точности расчета по этим уравнениям 
даже для чистого пара [42]. Полученные опытные данные достаточно хоро
шо аппроксимируются уравнением

St =  а (//£0-0,88 Re-o.* (3 .42)

где S t = а
P'c'Wg' Здесь /, d — длина и диаметр струи; а — средний ко

эффициент теплоотдачи при конденсации пара на поверхности струи; w0 — 
скорость струи на выходе из сопла; а  — поправочный коэффициент; а = 0 ,2 4  
для круглого сопла со сглаженной входной кромкой; а=0 ,185  для цилиндри
ческого сопла. В опытах //d =4 ,5— 12; Р г '= б ,5 —7; K = r'/c '(tn—tc) = 5 ,5 —6,1.

Уточненное решение задачи о теплообмене при конденсации пара н а‘ла
минарной струе получил А. П. Солодов [82] путем учета трения на границе 
между фазами. При этом интенсивность теплообмена незначительно снизи
лась из-за притока массы конденсата и некоторого торможения жидкости при 
трении ее о пар.

Краткий обзор методик и результатов расчета интенсивности теплообме
на при конденсации пара на турбулентных струях выполнен в монографии 
В. П. Исаченко [42]. Отсутствуют надежные инженерные методики расчета 
нагрева турбулентных струй при конденсации на них пара. Это связано не 
только с трудностью определения параметров границы перехода ламинар
ного режима в турбулентный, но главным образом с трудностью определе
ния связи турбулентного переноса в струе с возмущениями на границе раз
дела фаз. Поэтому для расчета ai приходится использовать эксперименталь
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ные данные, в частности уравнение, описывающее результаты эксперимента 
со среднеквадратичной погрешностью 14% [42]:

S F =  0,0335 (//rf)-°,42 Re0“°>17 Р г-°,ов /С0,13 WеМ* (3 .43)

где VJe =  p"w02dc/G.
Опыты проводились в интервале параметров: l /d =  4— 180; Re0= ( l ,5 —

10) 104; Рг = 1,8—6,4; K=r/[c'(tH—10)] = 6 — 50; W e=0,4—5,5 при истечении 
струи вниз и подаче пара снизу. В работе [83] получена эмпирическая фор
мула для турбулентной струи, движущейся вместе с паром вниз:

St =  0,083 ( l /d j -W  Re0-°»17 Рг"°,09 /С0»13 We°,33 (3 .44)

при lldc =  4,5— 120; Re0> 1 0 4.
Теплообмен при конденсации пара на каплях рассмотрен В. П. Исаченко 

[42]. Предложена формула для расчета потока тепла на участке дисперги
рованной струи от х = х 0 до х:

Qv= l,75GrRe„V3*-o,атд;-! [I — exp(—л2 Pe»~lx)] (3 .45)

где G —_массовый расход жидкой фазы; ’Re* =  w0Ro/v"\ x = x /R 0\ K ^ r /c 'v tf  
Pe* =  WoRo/af\ R o — средний объемный радиус капли в начальном сечении.

На интенсивность теплообмена при конденсации на струях и каплях су<- 
щественно влияет наличие неконденсирующихся газов. Небольшие концентра
ции этих газов в паре значительно снижают интенсивность теплообмена. Дан
ные об этих зависимостях, позволяющие надежно рассчитывать ai в про
мышленных конденсаторах, отсутствуют.

Как отмечено выше, при расчете конденсаторов смешения 
затруднена оценка коэффициентов теплообмена с учетом нали
чия неконденсирующихся газов. Затруднена также оценка гра
ницы начала распада струй на капли. Кроме того, практически 
не удается определить поверхность контакта пара и жидкости 
при различных способах формирования струй и капель. Поэтому 
при расчете конденсаторов смешения приходится пользоваться 
результатами промышленных испытаний, на основе которых оп
ределяются объемные коэффициенты теплопередачи [84, 85]. 
При наличии данных по av можно воспользоваться уравнением
(3.8) для определения размеров конденсатора.

Необходимо отметить, что результаты теоретических и экс
периментальных исследований процессов конденсации служат 
для ориентировочных оценок ai в реальных условиях работы 
выпарной техники (наличие неконденсирующихся газов, значи
тельная скорость движения пара, пучки труб). Более достовер
ные данные можно получить в результате специальных промыш
ленных испытаний. При проектировании новых аппаратов рас
смотренные выше расчетные соотношения используются для 
ориентировочных оценок коэффициентов теплоотдачи.

3.5. ТЕПЛООБМЕН В ПРОЦЕССАХ ПАРООБРАЗОВАНИЯ

Парообразование в элементах выпарных установок проис
ходит при кипении или при испарении жидкости. Кипение — 
процесс образования пара на поверхности теплообмена, испаре
ние— образование пара в объеме или на поверхности перегре
той жидкости. Такое подразделение условно, так как кипение
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сопровождается испарением перегретой жидкости в пузыри па
ра, образованные на поверхности нагрева при их генерации,ро
сте и движении. При испарении раствора с помощью гидрофоб
ного теплоносителя роль поверхности нагрева выполняет по
верхность капель (струй) теплоносителя.

Для осуществления процессов парообразования необходимы 
центры зародышеобразования: пузырьки растворимых в жид
кости газов, твердые примеси, шероховатости поверхности. Ког
да эти центры в жидкости отсутствуют или их недостаточно, 
парообразование затруднено.

Изучению процессов парообразования в испарителях и вы
парных аппаратах посвящена обширная литература. Ниже 
кратко рассматриваются эти процессы и методики расчета ин
тенсивности теплообмена применительно к задачам техники вы
паривания.

Условия протекания процессов парообразования в выпарных 
аппаратах разнообразны. Можно предложить следующую клас
сификацию этих процессов.

По режиму кипения (парообразования) их можно разделить 
на пузырьковый и пленочный. Пузырьковое кипение подразде
ляется на неразвитое (не захватывающее весь объем) и разви
тое. Переход от пузырькового режима к пленочному достига
ется при некоторых критических значениях теплового потока 
или температурного напора между поверхностью нагрева и ки
пящей жидкостью.

По объему зоны парообразования  процессы кипения делятся 
на кипение в большом объеме и в ограниченном объехме (в тру
бах).

Кипение в большом объеме реализуется на поверхностях, 
погруженных в жидкость при ее естественной конвекции. Счи
тается, что в этом случае размеры поверхности не влияют су
щественно на интенсивность теплообмена.

По способу организации движения раствора процессы па
рообразования делятся на процессы с естественным и вынуж
денным режимом движения.

По подвижности поверхности теплообмена — на процессы, 
протекающие на неподвижной и подвижной поверхности, при
чем движение может создаваться путем вращения либо вибра
ции.

По типу поверхности теплообмена — на процессы, протека
ющие на плоской, криволинейной поверхности или в трубах, 
причем последние могут быть прямыми либо криволинейными.

По совмещению стадий нагрева и парообразования  — на 
процессы, протекающие в одной зоне или в разных зонах.

В зависимости от степени заполнения .сечения труб жидко
стью возможны три варианта конструкции: 1) сечение трубы 
заполнено; 2) трубы со вставками; 3) пленочные аппараты.

В зависимости от ориентации поверхность нагрева  может 
быть вертикальной, горизонтальной и наклонной, в зависимо
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сти от характера обработки — гладкой, шероховатой, ребри
стой, а в зависимости от наличия отложений на ней — чистой и 
с отложениями. Раствор может находиться внутри поверхности 
нагрева и снаружи от нее.

Теплообмен при кипении в больш ом объеме. Основными 
факторами, определяющими коэффициент теплоотдачи при ки-

Рис. 3.5. Зависимость а 2 от температурного напора At для разных режимов кипения во
ды под атмосферным давлением:
/  —  н е р а з в и т ы й  р е ж и м ;  / /  —  р а з в и т ы й ;  / / /  —  п л е н о ч н ы й .

Рис. 3.6. Зависимость а 2 от q при кипении воды на погруженной поверхности под атмо
сферным давлением.

пении, являются плотность теплового потока или температур
ный напор; физические свойства жидкости; давление; матери
ал; состояние и ориентация теплопередающей поверхности.

На рис. 3.5 представлены графики зависимости коэффици
ента теплоотдачи при кипении в большом объеме от темпера
турного напора. Область /  соответствует неразвитому пузырь
ковому режиму кипения. Здесь температурные напоры и число 
действующих центров парообразования малы, и интенсивность 
теплоотдачи к жидкости определяется в основном условиями 
свободной конвекции. Область II  характеризует развитое пу
зырьковое кипение с возросшим числом действующих центров 
парообразования и интенсивным перемешиванием жидкости. 
Здесь коэффициент теплоотдачи растет, достигая максимально
го критического значения. Область I I I  соответствует пленочно
му режиму кипения, при котором паровые пузыри, образую
щиеся на поверхности нагрева, сливаются в паровую пленку, 
препятствующую теплообмену между поверхностью нагрева и 
жидкостью. При этом с увеличением At толщина паровой плен
ки возрастает, и тепловой поток уменьшается. Обратный пере
ход от пленочного режима к пузырьковому совершается при 
более низких значениях q.

На рис. 3.6 приведена зависимость коэффициента теплоот-^ 
дачи от q при кипении воды под атмосферным давлением [43]/ 
Участок АВ соответствует конвективному теплообмену в одно
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фазной среде, участок ВС — режиму неразвитого кипения с от
носительно малым числом центров парообразования. Участок 
CD характеризует развитое пузырьковое кипение с большим 
числом действующих центров парообразования. В этой обла
сти величина ot2 связана с плотностью теплового потока соот
ношением a =  aqn (обычно я =  0,7). Участок DG соответствует 
переходному режиму от пузырькового кипения к пленочному, 
а участок GF характеризует пленочное кипение. Пузырьковый 
режим может осуществляться в пристенном слое, когда основ
ное ядро потока недогрето до температуры испарения.

Свойства выпариваемой жидкости существенно влияют на 
интенсивность теплообмена, которая снижается с повышением 
вязкости жидкости. Для заданного раствора а2 понижается с 
повышением концентрации.

С ростом давления коэффициент теплоотдачи при кипении 
возрастает. Обычно это объясняется [43] тем, что облегчается 
зарождение пузырей на поверхности (уменьшается радиус эле
мента, который при прочих равных условиях может явиться за- 
родышеобразователем). Давление несущественно влияет на 
число центров парообразования, поэтому рост ot2 с повышени
ем р, по-видимому, происходит из-за повышения плотности па
ра. Аналогичная ситуация имеет место при переносе тепла в 
газовом потоке.

При пониженных давлениях в случае кипения на полирован
ных поверхностях существенно повышаются отрывные диамет
ры пузырей. При этом интенсивность теплообмена связана с 
плотностью теплового потока соотношением a =  cq°’95 [86, 87].

Интенсивность теплообмена повышается с увеличением ше
роховатости поверхности, которая характеризуется числом впа
дин (вершин) и их геометрическими размерами. Важное значе
ние имеет распределение впадин и вершин по размерам, а так
же их форма, зависящая от материала поверхности и способа 
ее обработки. При пузырьковом кипении изменение шерохова
тости поверхности может приводить к повышению интенсивно
сти теплообмена почти в 10 раз. В монографии [45] приведен 
краткий анализ расчетных соотношений для оценки ot2 и q при 
кипении, учитывающих шероховатость. Получение таких соот
ношений для расчета ot2 в выпарных аппаратах требует доро
гостоящих экспериментов, при которых варьировались бы ше
роховатость поверхности, концентрация раствора, температур; 
ные режимы, конструктивные факторы и др.

Известно, что интенсивность теплообмена при кипении за
висит от материала поверхности (при пузырьковом кипении аг 
зависит от комплекса (Хср)1/2 для материала поверхности теп
лообмена). В. А. Григорьев и др. [45] считают, что при неста
ционарном процессе образования и роста паровых пузырей на 
поверхности теплообмена тепловые потоки к единичным пузы
рям определяются коэффициентом температуропроводности ма
териала а =  Хср. Величина а, как и сила адгезии материала по-
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верхности, характеризует граничные условия процесса кипения. 
Однако основной механизм этого процесса определяется внут
ренними характеристиками системы жидкость — пар.

В промышленных условиях <ot2 практически одинаков для 
поверхностей из нержавеющих сталей, латуни, хромированной 
меди. На поверхностях теплообмена при взаимодействии с рас
творами возникают оксидные пленки, что способствует увеличе
нию центров парообразования и соответственно повышению ин
тенсивности теплообмена. Однако при этом возникает дополни
тельное термическое сопротивление пленки, которое зачастую 
сводит на нет положительный эффект от возникновения пленки.

Показано [4 1 ] .  что в случае кипения на поверхности гори
зонтальной плиты влияние уровня жидкости при h >  15 мм на 
интенсивность теплообмена не существенно, если гидростатиче
ское давление значительно меньше давления, при котором на
ходится жидкость.

Расчетные соотношения для определения коэффициентов' 
теплоотдачи при кипении и критических плотностей тепловых 
потоков получены [45] на основе: 1) теории физического подо
бия, или размерностей; 2 ) теории термодинамического подобия; 
3) теоретических и полуэмпирических методов.

К первой группе относятся формулы Г. Н. Кружилина [88], 
С. С. Кутателадзе [38], В. И. Толубинского [89], М. А. Кичи
гина и Н. Ю. Тобилевича [6] и других авторов, ко второй — 
соотношения В. М. Боришанского, И. И. Новикова, к третьей — 
формулы Росенау, Д. А. Лабунцова и др. Для расчета тепло
обмена при кипении растворов в выпарных аппаратах широко 
применяются обобщенные соотношения, полученные на основе 
обработки экспериментальных данных методами теории подо
бия. Соотношения, основанные на теории термодинамического 
подобия, не получили распространения в практике расчетов про
цессов выпаривания. Обширная сводка формул для определе
ния ос2 при кипении различных жидкостей на поверхности, по
груженной в большой объем, приведена в известном справоч
нике С. С. Кутателадзе и В. М. Боришанского [38]. Широкое 
распространение получило обобщенное эмпирическое уравнение 
С. С. Кутателадзе:

Nu =  7,0-10-4 [Re„/Cp]V Рг°>3 (3.46)

где Nu «а*»
~  X ; К ' V  g( р '-р ") Реи — ’ чК

гр V Кр
рК ,
о *

Н. Г. Стюшин предложил [43] уравнение, обобщающее бо
лее обширную группу экспериментов:

где #  в реи/^о,взяао,б; Рви

Nu =  ANn
чК ,

тр"а" * Ко =

(3.46а)
„ (Ф*)2/,

с'р'о (t +  273)*
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При 107 значение A =  3,2-10~5, лг =  0,75; при 5• 105< ДГ< 107 
значение А =  2,65-10-2, я = 7 3.

При расчетах выпарных аппаратов широкое распространен 
ние получили уравнение М. А. Кичигина и Н. Ю. Тобилевича

где K =  ql(rp"w")-, w" — средняя скорость роста паровых пу
зырей.

В ряде работ сопоставлены различные критериальные соот
ношения, полученные на основе обобщения опытных данных. 
Однако в настоящее время не представляется возможным реко
мендовать какое-либо одно из них как наилучшее.

В критериальных зависимостях невозможно учесть всего 
многообразия условий теплообмена при кипении. Поэтому наи
более надежными являются опытные данные, полученные в ус
ловиях, близких к промышленным (род выпариваемой жидкости, 
тепловые режимы, конструктивные характеристики аппаратов). 
Отсутствуют надежные соотношения для расчета сс2 при кипе
нии в большом объеме на горизонтальных и вертикальных пуч
ках труб. Здесь сс2 зависит от числа труб в пучке и их распо
ложения. Некоторые рекомендации по оценке ссг для этих слу
чаев приведены в литературе [43].

При кипении в большом объеме выпарные аппараты обыч
но работают в докритических режимах. Некоторые вопросы 
оценки факторов, влияющих на возникновение пленочного ре
жима при кипении в большом объеме, рассмотрены в книге

Важное значение имеет тот факт, что в отсутствие отложе
ний на поверхности нагрева теплообмен при кипении растворов 
характеризуется теми же закономерностями, что и при кипении 
чистых жидкостей [89]. Анализируя процессы кипения при на
личии отложений, необходимо учитывать особенности переноса 
тепла от поверхности отложений к жидкости, а также условия 
зарождения и роста паровых пузырей на этой поверхности. Эта 
задача остается нерешенной.

На основе приведенных соотношений можно получить фор
мулы для расчета интенсивности теплообмена при пузырьковом 
кипении на погруженной поверхности в виде

Т еп лообм ен  при кипении в тр уб а х . При кипении жидкости 
в трубах выпарных аппаратов различают четыре основные зо- 
:ны: подогрева (экономайзерная), поверхностного кипения, раз
витого пузырькового кипения и пленочного кипения.

(3.466)

(3.46в)

143].

а2 =  =  Л2'ДГ1 (3.46г)

■ 66



В первой зоне жидкость подогревается от начальной температуры 0о до 
температуры, при которой начинается ее кипение у поверхности.

Во второй зоне происходит пузырьковое кипение в пристенном слое с час
тичной конденсацией пара при соприкосновении с более холодной жидкостью. 
При этом температура основной массы жидкости ниже температуры насыще
ния. Скорость конденсации тем больше, чем больше недогрев жидкости до 
температуры насыщения. По мере движения жидкости и соответствующего 
повышения температуры ядра потока скорость конденсации уменьшается. При 
этом растет толщина пристенного слоя и увеличивается паросодержание по
тока.

Длины первой и второй зон можно оценить на основе уравнений, при
веденных в работе [38].

В третьей зоне возможны различные гидродинамические режимы, однако 
выделяют четыре основные формы потока: пузырьковую, снарядную, дисперс
но-кольцевую, эмульсионную. Границы между областями существования раз
личных форм течения газожидкостных смесей зависят от объемного паросо- 
держания Р и критерия Fr для смеси. Известны расчетные рекомендации по 
определению границ между различными формами двухфазного течения [52],. 
однако возможность их применения для случая развитого пузырькового ки
пения- растворов не обоснована.

В кольцевых каналах выделяют следующие основные формы движения 
двухфазных потоков [52]: пузырьковую, пробковую, стержневую, пленочно
капельную. Кроме этих четко выраженных форм замечена незначительная: 
(по диапазону расходных параметров) переходная область между пробковой 
и стержневой формами движения. Надежные расчетные методы определения 
границ между указанными формами движения не разработаны.

В четвертой зоне на поверхности теплообмена образуется паровая плен
ка, наступает кризис кипения. Этот режим не является характерным для. 
выпарных аппаратов, хотя в отдельных случаях он может иметь место.

Для анализа процессов кипения растворов важное значение имеет ин
формация о скольжении фаз, которая включает относительную и истинную 
скорость пара и другие параметры. Данные о зависимости параметров, ха
рактеризующих скольжение фаз в двухфазных потоках для различных слу
чаев, приведены в ряде работ, например в работе [52]. Однако эти данные 
ограничены интервалами изменения режимных параметров, геометрическими 
характеристиками, свойствами растворов. Нет ясности в оценках влияния 
входных условий и параметров участка стабилизации на формирование и 
движение потока жидкости в выпарных аппаратах. Отсутствует методика 
надежного определения длины участков стабилизации. Зачастую считают, 
что в вертикальной трубе длина рабочего участка не оказывает существен
ного влияния на истинные характеристики потока. Однако это допущение 
весьма условно. Так, при снарядной форме потока в коротких трубах воз
можны резкие колебания усредненных по длине трубы значений истинных 
паросодержаний [60].

Выпарные аппараты характеризуются большим разнообра
зием гидродинамических потоков: однофазные потоки жидко
сти или пара (на экономайзерном участке испарительных труб 
и в циркуляционных трубах); двухфазные потоки (раствор с 
кристаллами); трехфазные потоки (парожидкостная смесь с 
кристаллами); потоки с подводом тепла (в испарительных тру
бах, в трубе в аппаратах с вынесенной зоной испарения); по
токи без подвода тепла (в циркуляционных трубах, трубах 
вскипания — в аппаратах с вынесенной зоной испарения и др.). 
Паросодержание зависит от плотности теплового потока в ис
парителе, которая в свою очередь зависит от скоростей пото
ков, свойств жидкости и паросодержаний. Таким образом, за
дача расчета гидродинамических режимов выпаривания в тру*
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бах должна решаться совместно с задачей расчета процессов 
тепло- и массопереноса. Эта сопряженная задача еще не реше
на, и вряд ли можно ожидать ее решения в ближайшее время.

Интенсивность теплообмена при кипении в трубах опреде
ляют следующие основные факторы: физические свойства жид
кости; конструктивные характеристики труб (материал, диа
метр, длина и др.); плотность теплового потока или темпера
турный напор; скорость потока жидкости на входе в трубы. 
Количественный характер влияния первых трех факторов ана
логичен влиянию их на а2 при кипении в большом объеме.

Интенсивность теплообмена в первой зоне определяется из 
соотношений для конвективного теплообмена, например из 
уравнения (3.26). Соображения по оценке интенсивности теп
лообмена во второй зоне рассмотрены в монографии [43], но 
объем экспериментальных исследований недостаточен для со
здания надежной методики расчета теплообмена в этой зоне.

На интенсивность теплообмена при кипении существенно 
влияет скорость потока жидкости w на входе в трубу. При не
большом паросодержании Л. С. Стерман рекомендует формулу

Nu
Nu6.k

6150 г я / о 1 ’45 ( г
[ rp"w [ р '  )  {  c '(t +  273) =  615050,7 (3,46д)

где Nu, Nu6k — числа Нуссельта при кипении и в отсутствие 
кипения; Nu6k =  0,023 Re°>8 Рг°>37.
При 5 ^ 0 ,4 *  10-5 механизм переноса, обусловленный процессом 
парообразования, не влияет на интенсивность теплообмена при 
кипении, а при 5 > 0 ,4 -1 0 -5 интенсивность теплообмена опреде
ляется процессом парообразования.

С. С. Кутателадзе предложил простую формулу для расче
та коэффициента теплоотдачи при условии вынужденного дви
жения:

а/а0 =  1^1 +  («*/« о)2

где а, ао, а* — коэффициенты теплоотдачи соответственно к вы
нужденному потоку кипящей жидкости, при вынужденном дви
жении однофазного потока и при развитом кипении, когда 
влияние скорости^ жидкости не существенно.

В области развитого кипения, когда скорость потока не 
влияет на теплопередачу, расчет можно производить на основе 
информации о коэффициентах теплоотдачи <х2* при кипении в 
большом объеме [52]:

а 2 =  (0,7 — 0,8) а 2*

Более подробно анализ процессов кипения в условиях вы
нужденного движения жидкости и соответствующие расчетные 
рекомендации приведены в литературе [43]. На практике точ
ное определение коэффициентов теплоотдачи затруднено. Ста
тистические отклонения а2 от среднего при кипении на метал
лических поверхностях нагрева в случае одинаковых тепловых 
нагрузок и давлений составляет до ± 3 5 %  [90].
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В настоящее время не разработана достаточно надежная 
теория кипения. Отсутствуют и эффективные методы инженер
ных расчетов процессов кипения, однако выполнено множество 
интересных и полезных работ в этом направлении. Так, изве
стно, что при зарождении парового пузыря и его росте на по
верхности теплообмена образуется интенсивно испаряющийся 
микрослой. Некоторые авторы [45] полагают, что значитель
ная часть тепла, расходуемого на испарение жидкости, подво
дится через микрослой. Исходя из этого выводятся расчетные 
соотношения для оценки интенсивности теплообмена при кипе
нии. Такой механизм играет существенную роль в процессах 
парообразования при определенных условиях (например, при 
кипении криогенных жидкостей). Однако при построении тео
рии развитого кипения в трубах и в объеме применительно к 
выпариванию он не может быть взят за основу по следующим 
причинам.

1. При развитом кипении количество тепла Q", передавае
мое в пузырь после его отрыва, в несколько десятков раз боль
ше количества тепла Q', расходуемого на испарение микрослоя. 
Это вытекает из очевидного соотношения

Q7Q' *  (D"/D0)t

где D" — диаметр пузыря вблизи зеркала испарения; D0 — от
рывной диаметр пузыря.

На основе данных работы [44] величина D"/D0 составля
ет ~ 3 ,5 , соответственно Q "/Q '>30. Кроме того, доля тепла, пе
редаваемого пузырю при его росте на поверхности за счет ис
парения перегретой жидкости, охватывающей пузырь, может 
быть существенной по сравнению с долей тепла, передаваемой 
при испарении микрослоя.

2 . Удельная поверхность микрослоев
f /F  <  (.t D02/4) лц

где f — суммарная поверхность микрослоев; F  — поверхность 
теплообмена; пц — число центров парообразования на единицу 
поверхности теплообмена.
При Лц=2,5-104 центров на 1 м2 и D0=  1 мм величина f/F  со
ставляет менее 2,5%.

Следовательно, при развитом кипении жидкостей тепло, пе
редаваемое через микрослой, невелико по сравнению с теплом, 
переносимым к жидкости вне сфер пузырей, растущих на по
верхности, и механизм микрослоевого кипения не может быть 
положен в основу теории развитого кипения. Однако изучение 
этого механизма и его учет полезны, так как он имеет важное 
значение при анализе фаз зарождения и роста пузырей на по
верхности.

Изучение процессов кипения показывает, что они включают 
несколько взаимосвязанных стадий: 1 ) зарождение пузырей;
2 ) их рост до отрыва с поверхности; 3) рост пузырей за счет
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испарения перегретой жидкости при их движении после отры
ва. На первой и второй стадиях определенную роль, по-види
мому, играет механизм микрослоевого испарения. Важное зна
чение на всех трех стадиях имеет испарение перегретой жид
кости в пузырь. Как было указано ранее, основная доля пара„ 
получаемого при развитом кипении, производится за счет са- 
моиспарения перегретой жидкости в движущийся пузырь (на 
третьей стадии). Соответственно основная часть тепла переда
ется от поверхности к жидкости вне сферы действия пузырей. 
Важнейшая роль первых двух стадий процесса кипения состо
ит в образовании развитой поверхности раздела фаз, через ко
торую происходит испарение перегретой жидкости.

Известные уравнения Г. Н. Кружилина и С. С. Кутателадзе 
основаны на том, что при кипении теплота, переносимая от по
верхности нагрева, воспринимается в основном жидкой фазой. 
Передачей тепла от поверхности нагрева непосредственно в па
ровой пузырь пренебрегают.

Подход к изучению процессов развитого кипения и построе
нию расчетных соотношений на основе гипотезы о том, что ос
новное количество тепла переносится от поверхности нагрева к 
однофазной жидкости, и превалирующее значение при генера
ции пара имеет испарение перегретой жидкости в пузырь, яв
ляется весьма плодотворным. Существенную роль играет ин
тенсивное перемешивание жидкости движущимися пузырьками. 
В связи с этим очень важно изучение процессов перемешива
ния и испарения перегретой жидкости в пузыри, образующие
ся на поверхности или движущиеся в жидкости.

При создании теории кипения необходимо учитывать неста- 
ционарность процессов образования, роста и движения пузырей. 
Установлена, в частности, значительная нестационарность из
менения температуры стенки в районе действующих центров 
парообразования [45]. Общеизвестен также нестационарный 
характер движения жидкости и пара при кипении и соответст
венно переноса тепла в этих процессах. Недостатком соотно
шений (3.46) является то,что они получены без учета нестацио
нарное™ процессов кипения*.

И. Н. Ильиным установлено [91], что на интенсивность про
цесса кипения наряду с другими известными факторами влия
ют свойства поверхности нагрева, в частности ее структуры, ко
торая меняется при изменении теплового режима. Продолжи
тельность перестройки структуры поверхности вследствие диф
фузионных и термомеханических процессов в поверхностных 
слоях твердых тел на порядок больше продолжительности ста
билизации теплового режима (1— 1,5 ч). Этим, в частности, 
объясняется плохая воспроизводимость результатов экспери
ментов по кипению и наличие так называемых гистерезисных

*  Н е ст а ц и о н а р н о ст ь  п р о ц есса  ки п ен и я части ч н о  у ч и т ы в а е т ся  в  у р а вн ен и и  
В . И . Т о л у б и н ск о го  ( 3 . 4 6 в ) .
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явлений. Отсюда очевидна необходимость совершенствования 
методик определения коэффициента теплоотдачи при кипении 
и, в частности, существенного увеличения (на порядок) време
ни стабилизации экспериментальной установки после установ
ления необходимого теплового режима.

Необходимо отметить, что надежная инженерная методоло
гия расчета интенсивности переноса тепла при парообразова
нии в промышленных выпарных аппаратах не разработана. По 
существу не решена задача сопряженного расчета гидродина
мики и теплообмена в аппаратах с естественной циркуляцией с 
учетом изменения режимов течения и переноса по длине труб. 
Известные расчетные соотношения, приведенные выше, исполь
зуются лишь для ориентировочных оценок, и при разработке 
новых аппаратов зачастую не обеспечивают необходимую до
стоверность расчетов. Поэтому на практике широко применяют 
опытные данные, полученные в условиях, близких к условиям 
эксплуатации выпарных аппаратов.

3.6. ТЕПЛООБМЕН ПРИ ИСПАРЕНИИ ПЛЕНОК ЖИДКОСТИ

В выпарных аппаратах и испарителях используются различ
ные варианты организации процессов испарения при пленоч
ном движении жидкостей. Анализ процессов испарения пле
нок жидкости и обзор метода расчета этих процессов выполнен 
в монографии [92].

Большой практический интерес представляет изучение про
цессов испарения в ниспадающих пленках жидкости. Анализ 
работ, посвященных исследованию коэффициента теплоотдачи 
<*2 в ниспадающих пленках жидкости [56, 92— 108], обнаружи
вает противоречивость данных, полученных различными иссле
дователями. Так, по данным одних авторов, а2 увеличивается с 
ростом температурного напора, по данным других — либо со
всем не изменяется, либо уменьшается.

Большинство исследователей приводят экспериментальные 
результаты, полученные на коротких трубах ( #  =  0,7—2,0 м). 
Поскольку нет достаточного количества данных, характеризую
щих изменение аг по высоте трубы, нельзя судить о возможно
сти использования результатов, полученных на коротких тру
бах, для расчета длиннотрубных промышленных аппаратов и 
определять оптимальную высоту испарителя. Имеющиеся экспе
риментальные данные о значениях а2 при испарении ниспада
ющих пленок жидкости недостаточны для получения расчетных 
соотношений, необходимых при проектировании и эксплуата
ции испарителей, применяемых в химической, пищевой и дру
гих отраслях промышленности.

Три возможных механизма теплоотдачи к ниспадающим 
пленкам жидкости рассмотрены в работе [99]. По первому ме
ханизму проводится аналогия между пленочной конденсацией и 
испарением жидкости в тонкой пленке; этот механизм исполь



зуется также в работах [99, 101, 103]. По второму механизму, 
рассматриваемому в работе [99], предполагается пузырьковое 
кипение в пленке, а по третьему — наличие паровой пленки на 
границе раздела стенка — жидкость. Однако ни один из указан
ных механизмов не позволяет получить математическую мо
дель, удовлетворительно описывающую процесс. В связи с этим 
продолжает оставаться актуальным дальнейшее изучение теп
лоотдачи при испарении ниспадающей пленки и накопление 
опытных данных по зависимости ос2 от различных факторов.

На основе визуального изучения процесса испарения стека
ющей пленки и анализа имеющейся информации можно пред
положить, что при испарении пленки на вертикальной поверх
ности существуют четыре зоны с различными, но взаимосвязан
ными процессами переноса.

1. Зона, в которой происходит нагрев и испарение пленки. 
Здесь тепло через пленку переносится теплопроводностью [99, 
105, 106]. Теплоотдача определяется в основном режимом те
чения и теплофизическим;и свойствами жидкости.

2. Зона, где происходит зарождение и отрыв паровых пузы
рей, влияние которых на перенос тепла невелико. Визуальные 
наблюдения показывают, что образующиеся пузыри движутся 
вместе с пленкой, не достигая ее поверхности. Этот механизм 
[105] считается наиболее вероятным при испарении пленки в 
длиннотрубных аппаратах.

3. Зона, в которой существенное влияние на теплоотдачу 
оказывают пузырьки пара, образующиеся на поверхности на
грева. Движение пузырьков наблюдалось в виде отдельных 
струек. Опубликованные в настоящее время работы [109, 110] 
не дают каких-либо количественных оценок этого процесса. Ви
зуально определены диаметры пузырей, скорость их роста и 
частота отрыва. Получено несколько эмпирических зависимо
стей для расчета коэффициента теплоотдачи в этой зоне.

4. Зона возможного возникновения паровых пятен или па
ровой пленки на границе между поверхностью нагрева и жид
костью. Существование этого механизма подвергается сомне
нию в работе [105]. Однако возможность образования паровой 
пленки не исключена; оценка ее устойчивости и влияния на теп
лоотдачу имеет значение для построения физической модели 
процесса.

В зависимости от режима некоторые зоны могут либо вооб
ще отсутствовать, либо совмещаться. Во всех зонах существен
ное влияние на теплообмен при испарении в стекающей пленке 
оказывает взаимодействие образующегося пара с движущейся 
пленкой.

Ниже анализ теплообмена при испарении стекающей пленки 
производится без учета влияния пузырьков пара, т. е. прини
мают, что испарение происходит только с поверхности пленки 
и, следовательно, тепло переносится теплопроводностью через 
слой жидкости. Такой процесс имеет место, в частности, в пле
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ночных аппаратах многоступенчатых выпарных (опреснитель
ных) установок. Эти аппараты работают при больших плотно
стях орошения, небольших тепловых потоках и разностях тем
ператур.

Даже при умеренных значениях тепловых потоков (q ^  
^ 4 0  кВт/м2) скорость образующегося пара в трубе длиной 6— 
8 м составляет 20—40 м/с. Трение пара о жидкую пленку со
здает градиент давления. Вследствие этого возникает темпера
турная депрессия ДТр, характеризующая повышение температу
ры пленки 0пл по отношению к температуре пара на выходе из 
трубы t:

АТр =  0цл (3.47)

Для оценки интенсивности процесса теплоотдачи непосредст
венно при испарении пленки используют коэффициент

а2 =  я/(*с — 0) (3.48)

где 0 — температура жидкости на выходе из трубы.
Величина q равна

Я == а2* (*с — 0дл) (3.49)

где ос2* — коэффициент теплоотдачи при нагреве пленки, опре
деляемый на основе известных работ, обзор которых приведен 
в литературе [106].

Подставляя уравнение (3.49) в (3.48), получим (совместно 
с Ю. И. Калишевичем):

«2 =  «2* (3.50)

С учетом соотношения (3.47) уравнение (3.50) примет вид

аг — а2* ^  — 7С —V ) (3,51)

Расчет коэффициента теплоотдачи по уравнению (3.51) дает 
зависимость а2~Д ^_т. Величина ДТР, входящая в уравнение
(3.51), рассчитывается следующим образом. Если падение дав
ления в трубе на участке 0—х обозначим через Дрх, а давление 
пара в сечении х — через рх, то

р* =  р +  Др* (3.52)

При условии, что температура пленки на границе раздела 
фаз равна температуре образующегося пара, величину 0ПЛ мож
но определить по уравнению, связывающему ее с давлением на 
кривой насыщения:

0цл =  /  (Рх) =  /  (Р +  Ар*) (3 • 53)
Потери давления при трении пара о поверхность пленки оп

ределяются по соотношению

р"(^ ")2 . 
— 2d---- dx
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где £" — коэффициент трения пара о пленку; w” х — относи
тельная скорость пара.

Скорость пара в трубе на расстоянии х от входа равна
w x "  =  4 q x / r p " d  (3.54)

При течении пара внутри пленки жидкости величину £" 
можно определить так же, как при течении пара внутри трубы,

Дтр,К сХ2 » В ТJ(m̂ -K)
700- 

600 
500.

400

2  3  н 5  6 7 в A t , К

Рис. 3.7. Зависимость Атр от плотности теплового потока q:
/ — результаты эксперимента; 2 —  расчетные данные.

Рис. 3.8. Зависимость а 2 от температурного напора At при различных плотностях оро
шения:
/  — 0,8 кг/(м -с); 2 — 2,8 кг/(м-с) [95].

т. е. по соотношению, справедливому для гладких и волнистых 
труб [124]:

l" =  A/Ren (3.55)

где А и п зависят от режима течения пара и пленки.
Рассматривая совместно уравнения (3.47) и (3 .52)— (3.55), 

получим уравнение для расчета Атр при турбулентном течении 
пара (/г =  0,25):

[ \  х 2у1ъа1у1ъ “I ]
Атр =  Ф <| [-/ (t) +  А ----- --------  - /  (3.56)

Анализ уравнения (3.56) показывает, что величина Атр до
стигает значений 1 —2 градуса и может быть соизмерима с тем
пературным напором на границе стенка — пленка. На рис. 3.7 
сопоставлены расчетные и экспериментальные значения Дтр, 
полученные при испарении стекающей водяной пленки в трубе 
диаметром 33 мм при температуре насыщения 363 К [95]. Ре
зультаты сопоставления показывают возможность использова,- 
ния уравнения (3.56) для ориентировочных расчетов.

Подставляя полученное выражение для Дтр в уравнение
(3.51) и учитывая входящее в него значение плотности тепло
вого потока, получим:

а2 =  а. Ф [/ (/) +  Ах2у15 (ot2A/)V5 d-з] — 0 
tc — 0 (3.57)

Уравнение (3.57) не имеет аналитического решения относи
тельно (Х2. Графоаналитическое решение позволяет определить 
зависимость ос2 непосредственно от ряда режимных и конструк
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тивных параметров аппарата и, в частности, от температурного 
напора. Анализ уравнения (3.57) показал, что с увеличением 
плотности теплового потока и соответственно скорости пара в 
аппарате повышается температура пленки и, следовательно, 
температурная депрессия АТР. Это приводит к снижению полез
ного температурного напора At.

Результаты расчета 0С2 по уравнению (3.57) представлены 
на рис. 3.8. Видно, что ниспадающая зависимость ос2 от At на
блюдается до значения At =  7— 10 К, определяемого плотностью 
орошения. При дальнейшем увеличении At коэффициент тепло
отдачи практически не зависит от него и определяется только 
плотностью орошения. Входящее в уравнение (3.57) значение 
сс2* рассчитывается для испарения однофазной пленки без уче
та взаимодействия ее с образующимся паровым потоком. Для 
этих условий используется соотношение [108]:

а 2* =  CRenPrm (3.57a)

в котором величины С, п и т зависят от режима течения плен
ки. Например, В. Вилке рекомендует значения С =1,45*10-4, 
л =1 ,18 , т =  0,4; по рекомендациям Е. Г. Воронцова, С =  1,8- 
• 10_3, л =  0,93, т  =  0,344.

Для оценки достоверности полученных расчетных соотноше
ний и дальнейшего накопления опытных данных проведено экс
периментальное исследование теплоотдачи при испарении сте
кающей пленки. Визуальное изучение процесса проводилось при 
атмосферном давлении на плоской поверхности из нержавею
щей стали 1Х18Н9Т шириной 165 мм, высотой 1000 мм. Зави
симость сс2 от различных факторов определялась на опытной 
установке [95], рабочий участок которой — стальная труба 
внутренним диаметром, 34 мм, толщиной 3 мм, длиной 6 м. 
Опыты проводились на дистилляте, водопроводной и морской 
воде в следующих интервалах изменения режимных парамет
ров: давление вторичного пара 0,06—0,1 МПа; g =  0,3—3,0кг/(м* 
•с); q =  10—80 кВт/м2; At =  2— 12  К.

Визуальные наблюдения процесса испарения стекающей 
пленки позволили установить, что в исследуемом интервале 
тепловых потоков и плотностей орошения в большинстве ре
жимов происходит интенсивное испарение с поверхности плен
ки. С ростом плотности теплового потока до 80 кВт/м2 увеличи
вается число центров парообразования и поверхность пленки 
покрывается слоем паровых пузырьков, размер которых пре
вышает толщину пленки. Наблюдаются отдельные цепочки пу
зырьков, движущихся вместе с пленкой жидкости. При 
^ 0 ,3  кг/(м*с) и 50 кВт/м2 пленка неустойчива, что наблю
далось также и в опытах других исследователей [92, 96]. При 
А^>8  К появлялись участки, не смоченные жидкостью.

Установлено, что при тепловых нагрузках, равных 40— 
00 кВт/м2, и плотностях орошения 1,5—3,0 кг/(м*с), отвечаю
щих условиям работы промышленных пленочных выпарных ап



паратов, количество образующихся пузырьков пара (наблюдае
мых визуально) незначительно, они не оказывают существенно
го влияния на поток пленки и не нарушают ее структуру. Ана
логичные результаты представлены в работах [99, 105].

На коэффициент теплоотдачи аг существенно влияют плот
ность орошения, температурный напор, длина поверхности на
грева. С увеличением плотности орошения увеличивается тур- 
булизация потока и, соответственно интенсивность теплоотдачи. 
При турбулентном режиме течения пленки аг возрастает про
порционально gO,2-o,22e Характер изменения аг в зависимости от 
высоты поверхности нагрева является следствием многих фак
торов: At, g  и других. Опыты на трубе длиной 6 м показали, что 
при At ̂ 4  К уменьшение а2 наблюдается на длине до 3—4 м, 
а к концу трубы, т. е. на нижних ее участках, аг возрастает, что 
объясняется, по-видимому, влиянием скорости потока пара. На 
нижних участках скорость пара достигает 40—50 м/с, при этом 
в результате динамического воздействия потока пара на пленку 
толщина ее уменьшается и соответственно увеличивается аг.

При малых температурных напорах (и небольших значени
ях q) толщина пленки практически не уменьшается за счет ис
парения, в этом случае уменьшение аг связано с повышением 
температуры поверхности пленки вследствие трения пара о ее 
поверхность. С ростом q (и соответственно w") толщина пленки 
начинает уменьшаться заметнее, что приводит к увеличению 
аг, но при этом возрастает и Дтр. Влияние этих двух эффектов 
на коэффициент теплоотдачи становится соизмеримым, и при 
температурном напоре Д ^ 8— 10 К не зависит от него.

Сопоставление экспериментальных значений коэффициен
тов теплоотдачи аг [56, 95, 104] со значениями, рассчитанными 
по уравнению (3.57), показало их удовлетворительное качест
венное совпадение. Возможными причинами некоторого расхож
дения являются приближенный характер аналитических зависи
мостей для аг* и неточности принятой модели взаимодействия 
пара и пленки. Сопоставление результатов расчета с экспери
ментальными данными ряда авторов, получивших аналогичную 
ниспадающую зависимость аг от At, также показывает удовлет
ворительное качественное согласование и позволяет сделать вы
вод о возможности использования уравнения (3.57) для оце
нок коэффициентов теплоотдачи в пленочных испарителях.

Рассмотренный выше подход к получению соотношений для 
расчета ДТР и аг, учитывающий взаимодействие образующегося 
пара и пленки, может быть использован также при расчете ис
парения пленки на наружной поверхности горизонтальных мно
горядных пучков промышленных испарителей.
3.7. ТЕПЛО- И МАССОПЕРЕНОС В КОНТАКТНЫХ АППАРАТАХ

В выпарной технике используются контактные аппараты 
«газ — жидкость» барботажного, пленочного, тарельчатого и 
других типов; аппараты «жидкость — жидкость» и др. (см.
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гл. 8). К контактным аппаратам относятся также конденсата- 
ры смешения.

В контактных аппаратах может осуществляться прямоток,, 
противоток, поперечный и смешанный ток фаз. Возможны ла
минарные, турбулентные и смешанные режимы течения. Про- 
цессы теплообмена сопровождаются, как правило, существен
ным массопереносом (диффузионным и конвективным), причем 
на одних участках процессы нагрева (охлаждения) протекают 
без массообмена, на других происходит испарение или конден
сация.

Информация о процессах контактного тепло- и массопере- 
носа и методах их расчета приводится в монографиях [2, 46— 
51] и многих других работах. Ограниченный объем данной кни
ги не позволяет изложить методы расчета тепло- и массоперено- 
са в контактных аппаратах для ряда важных случаев, пред
ставляющих практический интерес в выпарной технике. К тому 
же эти методы зачастую не удовлетворяют требованиям инже
нерных расчетов.

Расчет процессов переноса в контактных теплообменниках 
является сопряженной задачей совместного расчета процессов 
во взаимодействующих фазах. Основные трудности возникают 
из-за того, что некоторые геометрические характеристики про
цессов (размеры и форма пузырей, капель, струй и т. п.) и их 
гидродинамические характеристики (скорости и др.) меняются 
стохастически. Кроме того, затруднена идентификация гидроди
намических режимов в контактных аппаратах: процессы в них 
осложнены взаимообменом различных фаз в результате срыва 
капель жидкости газом или осаждений этих капель на поверх
ности жидкости, вследствие проникновения газовых пузырей в 
жидкую фазу и т. п. Существенные трудности возникают в свя
зи с необходимостью определения размеров межфазной поверх
ности, размеров пузырей, капель и т. п. По-видимому, сущест
венно проявляется нестационарность процессов. Поэтому необ
ходимо дальнейшее накопление опытных данных в этой обла
сти, особенно данных по выпариванию концентрированных рас
творов. Актуальной остается задача разработки методик расче
та контактных аппаратов с учетом переноса тепла и массы на 
границе раздела фаз и пространственной распределенности па
раметров.

Ниже описаны результаты экспериментальных оценок коэф
фициентов тепло- и массопереноса в контактных аппаратах для 
системы газ — раствор на установке, описанной в гл. 8 [2].

Определялись (совместно с В. А. Горневым)
Qa AM

V M cp w -  уд*ср

Q n Д х сР г

(3.58 >



где AM — поток массы; А/Ср; Д*ср— соответственно средний тем- 
пературный напор и средний перепад влагосодержаний, опреде* 
ляющий перенос массы на границе раздела фаз; Qa, Q — соот
ветственно поток тепла, передаваемого без учета переноса мас
сы, и суммарный поток тепла.

fLVi^P___ I I I I
0.4 0 ,6  0,8 1,0 1,2 1,4 1,6 nr,м/с

Рис. 3.9. Зависимость K v от скорости (a ) и
1 — h ID =Q ,8; 2 — 2,2; 3 — 3,0.

Kr 10’3, BtI(m3-k)

Теплообмен при бар ботаж е в контактном ап пар ате «га з —  
ж и дк о сть». На рис. 3.9 представлены зависимости объемного 
коэффициента теплопередачи Kv в контактном теплообменнике от 
давления в аппарате Р, скорости газа wr при различных относи
тельных значениях высоты барботажного слоя h/D. Режимные па
раметры в эксперименте изменялись в следующих интервалах: 
Р =  0,1—0,3 МПа; шг =  0,5—2,5 м/с; 6 =  0—250 г/л; 6 =  300—  
1400 мм. Из графиков видно, что увеличение давления в аппа
рате и скорости газа приводит к увеличению объемного коэф
фициента теплопередачи Kv. Эти зависимости качественно под
тверждают экспериментальные данные, полученные рядом ав-

К ^ Ю '3,Вт1(м 3-И)

Г 0 °°О«
1

п^ г а--- и
100 300  500  700 900 1100 1300 Ь, мм

К1/‘10~3,В т1 (м 3-к)

ч , д Л
2 г— я 

& — ®-
—д_ 
_•_—

0  4 0  80  120 160 200 240  Ь ,ф

Рис. 3.10. Зависимость K v от высоты барботажного слоя h :
/  —  Н 20 ;  2 —  в о д н ы й  р а с т в о р  N a C l  к о н ц е н т р а ц и е й  6 = 2 0 0  г / л .

Рис. 3.11. Зависимость K v от концентрации b:
1 -  h / D = 2,2; 2 - h l D = 3,0.

торов [50, 51], однако в указанных работах влияние wr на Kv 
более существенно, что объясняется различием в режимах ра
боты и большими абсолютными скоростями газа.

На интенсивность тепло- и массообмена заметно влияет вы
сота барботажного слоя (рис. 3.10). В пределах рассматривае
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мого увеличения h значение Kv снижается на 65—75%, причем 
при повышенных концентрациях раствора влияние h на Kv 
уменьшается, что связано, по-видимому, с понижением Kv при 
возрастании концентрации b (рис. 3.11).

Полученные опытные данные использованы 3. П. Бильдером 
для определения числовых значений коэффициента и показате-

01 0,3 0,5 0,7 0,9 Щ,и1са
Рис. 3.12. Зависимость а у
/ — в барботажном аппарате: ф  —  h/D —1,5;
2 — в аппарате с сегментными тарелками; А

0,1 0,3 0,5 0,7 0,9 иг г, м/с

(а) и рv (б) от скорости о/г :
V — 2,06; 0  — 3,11;
— 5 p/GB=35,28; О  — 16,52; О -  8,02.

лей в критериальном уравнении П. Г. Удымы [49]:
qD2 / h \-1»0

п* =  - ^ = ° - 35Кег°>8 (-с>) (3-59>

где q — тепловое напряжение единицы объема аппарата, Вт/м3; 
Rer — критерий Рейнольдса для газового потока.

Теплообмен в контактны х а п п а р а та х  «га з —  ж и дко сть» с 
сегментны ми ситчаты ми тар ел кам и . Экспериментальные иссле
дования велись на водопроводной воде, морской воде и раство
ре NaCl концентрацией до 200 г/л в следующих интервалах из
менения параметров: давление в аппарате р =  0,18—0,28 МПа,, 
температура воздуха на входе 84— 140°С, скорость воздуха 
0,15—0,7 м/с, плотность орошения g  =  2—30 кг/(м2-с). Повы
шение температуры приводит к снижению Kv. При повышении 
концентрации и практически равных температурах наблюдает
ся уменьшение Kv на (2—2,5) - 103 Вт/(м3-К).

На рис. 3.12 приведены зависимости объемных коэффициен
тов теплоотдачи av (а)  и массоотдачи |3v (б) от скорости газа 
при постоянных значениях S p/Gr (где S p, GT — расходы раство
ра и газа). Увеличение скорости приводит к возрастанию a v  и 
Рк. В аппаратах с сегментными ситчатыми тарелками объемные 
коэффициенты теплопередачи в 1,5—2 раза выше, чем в бар- 
ботажных, в том же интервале изменений давления, темпе
ратуры входящего воздуха, скорости.
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Глава 4

Математические 

модели элементов 

выпарных установок

4.1. МЕТОДЫ ПОСТРОЕНИЯ МОДЕЛЕЙ

Возможны два основных метода построения математических 
моделей объектов: 1 ) на основе математико-статистической об
работки результатов активного и пассивного экспериментов; 
2 ) теоретический — на основе априорной информации с исполь
зованием в случае необходимости результатов эксперименталь
ных исследований отдельных элементов объекта.

Для выбора метода построения моделей выпарных устано
вок рассмотрим основные особенности их как объекта управ
ления.

1. Наличие значительного числа взаимодействующих инер
ционных элементов, характеризующихся большим количеством 
параметров. Например, состояние пятиступенчатой МВУ с по
верхностным конденсатором и регенеративными подогревателя
ми определяется числом параметров, превышающим 30.

2 . Нелинейность связей между переменными. Так, коэффи
циенты теплоотдачи при конденсации и кипении жидкости не
линейно зависят от параметров состояния.

3. Пространственная распределенность ряда параметров 
(температура жидкости в аппарате и др.).

4. Нестационарность характеристик объекта вследствие об
разования накипи на поверхности нагрева, засорения трубо
проводов и т. п.

5. Стохастический характер основных процессов (процессы 
кипения растворов, переноса тепла в контактных аппаратах и 
др. определяются статистическими закономерностями).

6. Наличие недетектируемых звеньев.
7. Существенная нестационарность процессов вследствие воз

действия различного рода возмущений и большой инерцион
ности объекта.

В связи с этими особенностями построение достаточно пол
ных математических моделей выпарных установок на основе 
методов активного эксперимента затруднено по следующим при
чинам:

1. Недопустимы значимые возмущения при высоком уровне 
помех из-за опасности аварийных ситуаций, снижения качества 
продукции, ухудшения технико-экономических показателей в 
процессе эксперимента и т. п.
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2. Невозможно обеспечить необходимые условия эксперимен
та (стационарность характеристик объекта, стабилизация ряда 
воздействий и др.).

3. Велики затраты на эксперименты на действующих объек
тах.

Современные методы пассивного эксперимента также не 
позволяют привести достаточно надежную идентификацию та
ких объектов, особенно их динамических свойств. Кроме того, 
экспериментальные методы могут реализовываться только на 
действующих установках или их прототипах. В то же время ин
формация о свойствах новых объектов весьма важна на ста
дии их разработки, когда отсутствует возможность эксперимен
та. В этих условиях необходимо получить математическую мо
дель на основе априорной информации и теоретических мето
дов до постройки объектов.

Для построения математических моделей выпарных устано
вок необходимо совместно использовать методы термодинами
ки, теории тепло- и массообмена (при описании процессов в 
элементах) и методы теории систем (при описании установок 
для совокупности большого числа взаимодействующих элемен
тов) .

Для получения системы уравнений, описывающих установку, 
необходимо уравнения, характеризующие отдельные аппараты 
(уравнения функционирования), и уравнения, связывающие их 
параметры (уравнения связей), рассмотреть совместно.

Уравнения связей для последовательно включенных элемен
тов записываются в виде

*"i-i =  x'i (4.1)

где x"i-1 — выходной параметр ( i — 1 )-го элемента; x'i — вход
ной параметр £-го элемента.

При разветвлении и соединении потоков в установках ис
пользуются уравнения связей в виде

х" — x'i +  x'i+i +  • • •

x'i =  *"i-i +  i-2 +  • • •
(4.1a)

Число уравнений, определяющих состояние установки, 
должно соответствовать числу параметров состояния (числу 
зависимых переменных). Для определения числа зависимых и 
независимых переменных в математической модели объекта це
лесообразно использовать графы [111]. При этом схема уста
новки представляется в виде графа, у которого направление 
каждой связи совпадает с направлением движения энергоноси
теля (пар, вода, газы и др.). Блок-схемы и графы элементов 
выпарной установки представлены на рис. 4.1.

Ребра графов выпарных установок и систем, работающих 
совместно с ними, могут характеризоваться одним параметром 
(например, электрической мощностью), двумя (расходом и тем-
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Рис. 4.1. Блок-схемы и графы основных элементов выпарных установок:
а — выпарной аппарат ( /  — потоковый граф, / /  — параметрический граф); б — адиабат
ный испаритель; в — теплообменник; г —  поверхностный конденсатор; д —  самоиспари- 
тель; е —  контактный теплообменник (конденсатор смешения); ж — насос (компрессор). 
Цифрами обозначены потоки энергоносителей и соответствующие ребра графов.



пературой), тремя (расходом, температурой и давлением), че
тырьмя (расходом, температурой, давлением, концентрацией) и 
т. д. Полное число параметров потокового графа МВУ равно

т
V - P  +  2L +  3/ +  4К-\-------Ь mU =  ^ i R i  (4.2)

1=1

где Р, L, I , К, U — число одно-, двух-, трех-, четырех- и т-па- 
раметрических связей; i — число параметров, характеризующих 
связь; Ri — число /-параметрических связей.

Граф потоков энергоносителей не отражает Z/ «внутренних» 
параметров каждого /-го элемента установки (конструктивные 
параметры, уровни жидкости, температура поверхности нагре
ва и др.). Поэтому система уравнений, описывающих состояние 
объекта, должна включать также уравнения, характеризующие 
изменения «внутренних» параметров элементов установок. При 
этом суммарное число зависимых и независимых переменных 
установки равно

т] т

 ̂= 2 //?* + 2 ^ (4-3)1=1 /= 1
Полное число параметров V равно сумме чисел зависимых 

V3 и независимых VH переменных
V =  Vз +  Кн (4.4)

Число уравнений, описывающих состояние объекта, равно 
числу зависимых переменных V3. Число независимых перемен
ных равно

V» =  V0 +  VX (4.5)

где Vo, Vх ~— число независимых регламентируемых и оптими
зируемых величин.

С целью исключения промежуточных переменных и упроще
ния моделей выполняется их преобразование. Оценивается воз
можность упрощения уравнений, в том числе их линеаризации. 
Затем производится проверка адекватности полученных мате
матических моделей.

На разных этапах построения моделей может возникнуть не
обходимость возвращения к предыдущим этапам. Например, 
при расчете численных коэффициентов моделей возникает по
требность в получении дополнительной информации об элементах 
установки. Выполняется дополнительный анализ априорной ин
формации, определяется недостающая информация и т. д.

Для построения математических моделей выпарных устано
вок необходимы математические модели их элементов. Выпар
ные установки состоят из следующих основных элементов: по
верхностных выпарных аппаратов, конденсаторов смешения, са- 
моиспарителей конденсата и раствора, парожидкостных тепло
обменников, ступеней мгновенного испарения и др.
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4.2. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ ОПИСАНИЕ ПОВЕРХНОСТНОГО 
ВЫПАРНОГО АППАРАТА

Выпарные аппараты отличаются друг от друга расположе
нием в пространстве, конфигурацией поверхности нагрева, ви
дом теплоносителей, взаимным положением рабочих сред, крат
ностью и режимом циркуляции и т. д. [4—6, 32, 55]. Схема 
i-ro аппарата МВУ представлена на рис. 4.2.

Wi ,Lt_____ .  _______________________________________________

Рис. 4.2. Схема выпарного аппарата:
1 — греющая камера; 2 — парожидкостное 
пространство; 3 — паровое пространство; 
4 — корпус; 5 — циркуляционная труба; 6 —  
циркуляционный насос; hT, hB — гидростати
ческий и видимый уровни.

В вьшарных аппаратах 
происходят следующие ос
новные процессы: 1 ) конден
сация пара в греющей каме
ре; 2 ) передача тепла от па
ра через поверхность нагре

ва и слои загрязнений к кипящей жидкости; 3) испарение или 
кипение жидкости, в результате которых выделяются пары 
растворителя и увеличивается концентрация раствора; эти 
процессы зачастую сопровождаются выделением отложений на 
поверхности нагрева; 4) отделение паров чистого растворителя 
от жидкости и сепарация пара. Математическое описание 
должно производиться на основе рассмотрения этих процес
сов во взаимосвязи, т. е. уравнения, описывающие отдельные 
процессы, необходимо рассмотреть совместно.

Соответственно перечисленным процессам в каждом выпар
ном аппарате можно условно выделить следующие основные 
элементы: греющую камеру, поверхность нагрева, парожидко
стное пространство. Для каждого элемента рассмотрим основ
ные уравнения сохранения с соответствующими условиями од
нозначности, уравнения состояния рабочих тел и ряд зависимо
стей, специфичных для процессов выпаривания.

Математическое описание процессов в греющей камере. Математическому 
описанию стационарных процессов конденсации пара посвящено большое чис
ло работ (см. гл. 3). Нестационарные процессы конденсации теоретически изу
чались Чангом [112] на основе совместного решения на ЭВМ уравнений 
сплошности, движения, сохранения энергии, записанных для ламинарной 
пленки при соответствующих граничных условиях. Полученные решения гро
моздки. Использование их при расчете и моделировании переходных процес
сов в МВУ затруднено. Этот же вывод сделан в работе [113]. В ряде работ 
использовалась одноемкостная модель греющей камеры испарителей [114— 
116]. Значительный интерес представляет анализ статических характеристик 
парожидкостного теплообменника, выполненный В. В. Бирюковым и В. В. Ка- 
фаровым [117].

Методика 'составления уравнения динамики конденсатора парозой тур
бины приведена в работе [118]. В ней кроме факторов, влияющих на дина-
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дойку процессов при конденсации пара, рассмотренных в более ранних рабо
тах [114—116], учтено влияние конденсата, накапливающегося в сборнике 
неконденсирующихся газов, а также изменение в нестационарном режиме 
толщины пленки конденсата и соответственно коэффициента теплоотдачи. 
Однако тепловая емкость пленки, а также струй конденсата, стекающих с 
горизонтальных труб, не учитывалась. В работах по математическому описа
нию динамики МВУ [119—121] модели греющих камер не рассматривались.

Возникает задача получения более точных, но достаточно 
простых уравнений динамики греющей камеры.

Представим греющую камеру, в которой конденсируется пар,, 
как совокупность следующих элементов, [3, 122 ]: пар в каме
ре; пленка конденсата на поверхности нагрева; неконденсиру- 
ющиеся газы; конденсат, накапливающийся в греющей каме
ре; металл корпуса и изоляция. Концентрация неконденсиру: 
ющихся газов в паре при нормальном отводе этих газов из 
греющей камеры меньше 1 %, так что их массой можно пре
небречь.

Для греющей камеры выпарного аппарата термодинамиче
ская работа равна нулю, поэтому на основе уравнения энерге
тического баланса для открытой термодинамической системы 
(2.4), пренебрегая изменением кинетической энергии потоков 
массы, запишем:

fa  №&п +  @2с'̂ к +  ^МСМ0М +  биСиви) =

=  D ^ i - i  — DKi'K — £>Vn — Qx — Q' (4.6)

где Qi — поток тепла, передаваемый поверхности нагрева; 
Q '— поток тепла в окружающую среду; Gь С?2 — соответствен
но масса пара в греющей камере и пленки конденсата на по
верхности нагрева.

Рассматривая уравнение (4.6) совместно с уравнением ма
териального баланса греющей камеры

+  G*> =  D t - D K -  z y  (4.7>

при условии, что теплоемкости металла и изоляции не зависят 
от температуры, а энтальпии пара, поступающего в камеру i”i-u  
и пара в камере in равны*, получим:

Gi
аип 
dr  “т («п О

<Юг
dr

dG.
(c'tK — i') f a

, d(c'tK) 
r2 dr

, ^ d0M , ^ ^0И
+  cMGM fa  + c*Gn dx ( D i - D ' i )  (t'Vi — i r) —- Qi — Q' (4.0)

Массы пара и пленки конденсата в греющей камере соот
ветственно равны:

=  l/lP" =  (V 3 - V 2)p"  (4-9)
_____________ G% =  V # ’ (4 .10)

*  Это допущение несколько упрощает расчет, однако его введение не 
обязательно.
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Далее принимаем, во-первых, что V3 =  Vi (так как У г< У з), 
и, во-вторых, что скорости изменения температуры пара и плен
ки конденсата равны. При этих допущениях, подставляя соот
ношения (4.9) и (4.10) в уравнение (4.8) и учитывая условие 
(2 .10 ), получим:

dtn dBM dB и
«i* S T  +  *mG„ - g -  +  c„G„ - g -  =  (£>, -  D'i) (i'Vi — i') — Qi — Q' (4.11) 

где

a i  =  а1 ( У  =  ^ 1  |p " +  («П ~  О  | +

+  F aP ' j  (4*12)

Необходимо также записать уравнения для определения 
dQ jdx, dQn/dx, Q\. В выпарных аппаратах, работающих при дав
лениях рп< 1 2 -1 0 5 Па, толщина стенки греющей камеры не пре
вышает 15 мм; при этом для стенки критерий Fo =  at/62>0 ,3 , 
и стенку можно рассматривать как сосредоточенную емкость 
[123]. Изоляцию также можно в первом приближении рассмат
ривать как сосредоточенную емкость ввиду ее небольшой акку
мулирующей способности. Тогда уравнение энергетического ба
ланса для стенки корпуса и изоляции греющей камеры имеет 
вид

r  dBм dBи
dx +  dx —

=  a 'F ’ (tn -  0M) -  1 F  (0« -  е0) (4.13)

а" “1“

где а ',а" — коэффициент теплоотдачи соответственно от пара к 
стенке и от изоляции к окружающей среде; F', F" — площадь 
соответственно внутренней поверхности корпуса и наружной по
верхности изоляции греющей камеры; соответственно бю Яи— 
толщина и теплопроводность материала изоляции.

При расчете переходных процессов в греющей камере необ
ходимо рассмотреть совместно уравнения (4.11) и (4.13). При
ближенно можно считать, что в переходном процессе скорости 
изменения температуры пара и средней температуры металла 
корпуса равны [116, 124] и что 0И=  (вм+0о)/2 (где 0О— темпе
ратура окружающей среды). При этом

cMGM “^ L =  (cmGm +  В ,5сив и) (4.14)

Поток тепла, передаваемого поверхности нагрева

=  l/<x1 +  8J2Xc (4 .15)
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Коэффициент теплоотдачи при конденсации водяного пара 
определяется соотношением типа (3.27) — (3.29) и др. (см. 
гл. 3).

Подставляя уравнения (4.14), (4.15) и (3.296) в (4.11), по
лучим уравнение для температуры пара в греющей камере:

ai ~rfx~ =  —°2̂ п +  a3tc -f- а4 (Di — D /) -f- о5 (1п) (4.16)

где

«1 =  % (1П) =  Vi р»
Р dt„ •(«,- п % ]

( дс' \
4“ VгР* ( с' “Ь J “Ь см@м “f* 0,5сиСи

/у

+

а2 — (̂ П > У  — G3 — а3 (̂ П» с̂) — ]
. +  Л .

т  9 1 .

( 4 . 1 7 )

9̂1 (fn» с̂) 21.с
а4 =  а4 (1П) - Гг_х — ; а5 =  — Q'

Подставляя соотношение (2.96) в (4.16), получим уравне
ние динамики давления в греющей камере:

«Г  +  в.'*с +  «4' (Dj -  D'i) +  (4 . 18)

где

а1 == а1/ (Рп) ^  а 1 f a  * а 2 =  а 2 (Рп> с̂) =  а 2 (̂ П» с̂) (4,19)

а3' =  а3/ (рп, /с) =  а2» а4/ =  а4 (Рп)» а5* ^  аъ (̂ п> У  ^  аъ — а 2̂ по

Уравнения (4.16) и (4.18) содержат в правой части темпе
ратуру поверхности нагрева, для определения которой необхо
димо соответствующее соотношение. На основе работы [116] 
запишем:

Ci ^  =  —c2tс +  c3tn 4- 6*0 (4.20)
Здесь

Сх — cMG3; с2 —  с2 (̂ п» » 0, Ь, т) =  с3 (̂ п, /с) -f- С4 (/с, 0, Ь, т)

сз =  с з (^п> ^с) =  J §  =  ^ 2 (^п> ^с) ( 4 . 2 1 )
--------7----- Г Г - -4- -77Г -
0&1 (̂ п» *с) 2 Ас

— F "
<4 =  Ч (1с. 9. 6, Т) = ------- j--------— 3 -̂--------- 1

« 2  (1с. 0 , 6 )  + _ 2 Х Г +;?Н  (т)

где т — продолжительность работы аппарата после очистки по
верхности нагрева; /?н( т ) — термическое сопротивление накипи.

Коэффициент теплоотдачи при кипении жидкости в аппара
тах с естественной циркуляцией может определяться на основе 
соотношений типа (3.46) и др. (см. гл. 3).
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Использование уравнения (4.20) предполагает выполнение 
следующих условий.

1. Трубы испарителя имеют одинаковые геометрические 
размеры и выполнены из материала с одинаковыми теплофизи
ческими свойствами.

2. Тепловой поток вдоль оси трубы отсутствует.
3. Все трубы испарителя воспринимают одинаковые количе

ства тепла.
4. Поверхность нагрева рассматривается как сосредоточен

ная емкость. Это допущение обосновывается следующим обра
зом. В выпарных аппаратах обычно толщина стенки трубы 
бс =  1—4 мм, при этом критерий Fo>0,3 . При этом временем 
перераспределения температуры в стенке трубы можно прене
бречь [123] и рассматривать кипятильную трубку как сосредо
точенную емкость. И. С. Коченов на примере водяного эконо
майзера и пароперегревателя парового котла также показал 
-[125] практическое совпадение результатов расчета по уравне
нию теплового баланса и по уравнению теплопроводности.

М атем ати ческое описание процессов в парож идкостном  про
стран стве. В ряде работ рассматривались вопросы математиче
ского описания парожидкостных пространств испарителей и 
выпарных аппаратов. Одной из первых отечественных публика
ций, в которой динамика концентрации в выпарном аппарате оп
ределялась аналитическим путем, является работа [126].

Уравнение динамики концентрации в выпарном аппарате 
получил А. Г. Левачев [127]. Он принимал, что уровень в ап
парате постоянен, температурная депрессия линейно зависит от 
концентрации, звенья аппарата — линейные и детектирующие. 
Эти допущения ограничивают область применения уравнений, 
однако в работе А. Г. Левачева впервые исследована динами
ка концентрации в выпарном аппарате.

В работе И. А. Андерсона и др. [120] изучалась динамика 
одноступенчатого выпарного аппарата при постоянных давле
нии (температуре) вторичного пара и уровне жидкости. Тепло
вая емкость греющей камеры не учитывалась.

В работах по динамике МВУ [7— 10, 128] уравнения, опи
сывающие парожидкостные пространства, составлялись для 
частных случаев при ряде существенных упрощений (не учи
тывались зависимости коэффициентов теплоотдачи, теплофизи
ческих свойств жидкости от параметров состояния; уровень 
жидкости принимался постоянным и др.).

Рассмотрим методику математического описания парожид
костного пространства выпарного аппарата [3, 122]. Это про
странство можно, по аналогии с паровым котлом, представить 
как четыре взаимосвязанных элемента: жидкость; пар под зер
калом испарения; вторичный пар; металл корпуса, мешалок.

Запишем уравнение материального баланса:

- ^ - ( О ж  +  G n'+ O a" ) = S i- 1 - S i - W i (4 .22)

88



где Gm, G'n, G"n — масса соответственно жидкости в аппарате,, 
пара под зеркалом испарения и над ним; S t-_b S if Wi — расход 
соответственно жидкости на входе в аппарат и на выходе из 
него и вторичного пара на выходе из i-ro аппарата. Далее най
дем, что

Ож +  Gn' +  Gn" =  Ужр"' +  (1/п' +  Vn") р" =  Ужр"' +  (1/0 -  Уж) р" (4.23)

где У'ш У " п, У0— объемы соответственно жидкости, пара 
под зеркалом испарения и над ним и парожидкостного прост
ранства.

Рассматривая совместно уравнения (4.22), (4.23) и (2 . 10 ), 
получим:

йУж до" dt
(Р'" - Р") - ^ Г  +  (У0 “  Уж) - Ъ Г '- $ Г  =  -  St -  Wt (4.24>

Уравнение энергетического баланса запишем в виде

- § г  [ к *р '"с;"е +  (Уо -  у ж) р ' « + см0м' 2  °i\  =

=  Q2 +  S j - i C j - i O , - !  -  S iC fQ  -  w tr  —  Q" =  AQ  ( 4 . 2 5 )

где Q2 — поток тепла, передаваемый от поверхности теплообме
на испаряющейся жидкости. Его определяют по соотношению

Q2- Fj Ус — в)
бс

2ЯС -ДнМ
(4.26)

Параметр 2G, в уравнении (4 .25 )— величина, введенная 
Л. С. Шумской [124] при расчете динамики паровых котлоь 
для учета распределенности внутренней энергии металла, охва
тывающего парожидкостное пространство котла. Согласно рас
четам Л. С. Шумской, для металла толщиной до 8 мм скорость 
изменения внутренней энергии практически не отличается от 
скорости изменения температуры парожидкостной смеси, и 
можно считать, что весь металл корпуса и мешалок (если они 
имеются) является «активным».'

Рассматривая совместно уравнения (4.24), (4.25) и (2.10) 
при условии, что температура вторичного пара равна темпера
туре кипения жидкости, т. е.  ̂=  0, получим [27—30]:

el* ^ - - S t- i - S i - W t - A t (4.27)

<*i* +  S i-^f-10,-1 -  Sfit-bi -  Wili‘  -  Q f -  Bt (4.28)

где

-i* =  ei* (0> b) =  P" — P* — (Уо — Уж) ^  d±
(4,29)

Vo — Уж dp"
=  dt* (0, b) «  dL -  dx’ p° _ p»



dt =  dt (0, b) =  P"d"Vx  +  c„ ^  °t +
du dp"

+  P" (Vo -- Уж) fit +   ̂(Vo -- Уж) ~fif~

di =  d±' ( 0 ,b ) =  p'V'O — pnu

(4.30)

A =
К о-К ж

di (*Sj--i Si Wi) (4.31)

Член А в уравнении (4.27) характеризует изменение количе
ства жидкости в аппарате при фазовых переходах, происходя
щих вследствие теплового воздействия (AQ=^0), а член В в 
уравнении (4.28) характеризует изменение внутренней энергии 
жидкости при подводе или отводе массы жидкости (AS=j£0).

Из уравнений (4.27) и (4.28) следует, что условие AQ =  0 
недостаточно для обеспечения постоянства температурного ре
жима аппарата, так же как и условие AS =  0 недостаточно для 
обеспечения постоянства количества жидкой фазы в аппарате. 
Полное равновесие теплового режима парожидкостного прост
ранства достигается лишь при совместном выполнении условий 
А5 =  0 и AQ =  0.

Влияние подвода (отвода) тепла на изменение количества 
жидкости в аппарате и подвода (отвода) массы на изменение 
температуры жидкости имеет принципиальное значение при изу
чении динамики парожидкостных пространств. Однако при изу
чении переходных процессов в выпарных аппаратах этим влия
нием в первом приближении можно пренебречь. Тогда уравне
ния (4.27) и (4.28) можно записать в виде

, dVж v n- v „ Ф" I , dVж АЛ\
dt \di dx — Л<3 ) ~dx ' dt y**1 dx 

^ S ^ - S t - W i ^ b S
J  J L  dS U  v , d p L J L
d1 dx — (f  _  p" ±  “  V>K> dt ' dx (St-

(4.32) 

AQ (4.33)

В выпарных аппаратах при кипении в большом объеме и в 
трубах масса пара в парожидкостном пространстве значительно 
меньше массы жидкости (Gn<^Gm). При этом условии второй 
член левой части уравнения (4.32) мал по сравнению с первым 
членом. При небольших возмущениях по расходу жидкости 
(меньше ± 3 0 % ) второй член левой части уравнения (4.33) так
же невелик. Принимаем, что объем жидкости в аппарате опре
деляется соотношением

У ж — У жо Vf1 (4-34)
Тогда на основе уравнений (4.32) и (4.33) получим*:

d f ^ ^ - d f  +  d J c - d i W i + d i  (4.35)

* В пленочных выпарных аппаратах массы пара и жидкости соизмеримы,
поэтому необходимо использовать уравнения (4.32) и (4.33).
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(4 .36)
dh

ei — $i-i $i Wi
где

d2 =  d2 (tCt 0, b, t, 5j) =  c4(/c, 0, 6, TO +  SjC*'" 
d8 =* (*c. t) =  c4; d4 =  d4 (0) =  i"

db =  db (,S , . , 0^ )  =  S ^ c V  A -i -  Q"; б =  (p'" -  p") t| *  p*r|
где Ужо — объем жидкости, ограниченный плоскостью, от кото
рой отсчитывается уровень.

Уравнение (4.35) описывает изменение температуры в ап
парате при условии, что этот параметр является сосредоточен
ным. Это допущение можно обосновать следующим:

1. Экспериментальные исследования стационарных режимов 
в выпарных аппаратах с развитым кипением свидетельствуют 
о небольшой распределенности температуры жидкости по вы
соте. Например, по данным [129], максимальное изменение 
температуры в трубе для исследованных режимов не превыша
ет 1,5—2 градуса.

2 . Создавая модели установившихся и переходных режимов 
в выпарных аппаратах, распределенность 0 (если она сущест
венна) необходимо учитывать при определении внутренней 
энергии в уравнении энергетического баланса (4.25), а также в. 
соотношениях

В соотношениях (4.26), (4.35), (4.37) — (4.39) можно исполь
зовать один и тот же закон усреднения:

Известно, что для линейных функций одной и той же пере
менной закон усреднения одинаков. Внутренняя энергия в рас
сматриваемом диапазоне параметров является линейной функ
цией температуры. Поэтому в уравнениях (4.25), (4.35), (4.37) 
и (4.39) в качестве переменной можно использовать 0ср. В соот
ношении (4.38), полученном на основе обработки эксперимен
тальных данных, величины аг и 0 усреднены по высоте (длине) 
поверхности нагрева*, поэтому в качестве переменной также 
можно использовать 0ср.

В выпарных аппаратах различают гидростатический (пьезо
метрический) hT и видимый hB уровни (см. рис. 4.2). В аппара
тах с вынесенной поверхностью нагрева можно измерять гид
ростатический уровень, если поток парожидкостной смеси не

* Д. А. Лабунцов показал [130], что для конденсации на прямолиней
ных поверхностях «средняя интенсивность теплообмена инвариантна относи
тельно пространственной неравномерности поля температур поверхности».

Q =  cc2F (*с —0) 
а2 =  Л (tc — 0)m 

i =  0j“i Aj-i

(4 .37)
(4 .38)
(4.39)
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сильно закручен. В этих случаях можно использовать уравнение 
<(4.36). На практике может возникнуть необходимость в регули
ровании видимого уровня парожидкостной смеси, так как при 
его повышении увеличивается унос капель раствора со вторич
ным паром, а при снижении может произойти оголение поверх
ности нагрева. При этом возникает необходимость в получении 
уравнения динамики для видимого уровня. Методика получения 
такого уравнения разработана, в частности, Л. С. Шумской 
[124] применительно к паровым котлам и при соответствую
щей корректировке может быть использована для выпарных 
аппаратов.

Уравнение материального баланса растворенных веществ в 
выпарном аппарате имеет вид

- £ г  { У ж р ' " ь + Gnl) =  ~  (4-4°)

где bi- ь bi, | — концентрация вещества соответственно на входе 
в аппарат, на выходе из него и в паре. В большинстве случаев 
уносом жидкости с паром можно пренебречь (£ =  0); тогда на 
основе уравнения (4.40) получим:

(Ожо+йр'"»))-^- + b p ’" r \ ~  =  bi. 1Si. i - b iS i (4.41)

Уравнение (4.41) справедливо при следующих допущениях 
[131]: 1) плотность жидкости при обычных для выпарных уста
новок изменениях температуры и концентрации принимается по
стоянной; 2 ) концентрация раствора — сосредоточенный пара
метр, равный концентрации раствора на выходе из аппарата, 
т. е. поступающий в аппарат раствор мгновенно перемешивает
ся с остальной жидкостью.

В действительности концентрация раствора изменяется по 
высоте кипятильных труб. Следует оценить разность концент
раций раствора на входе в кипятильные трубы (Ь) и на выхо
де из них (Ьх). Если эта разность невелика, то последнее допу
щение приемлемо.

Рассмотрим аппарат с многократной циркуляцией, движени
ем раствора по трубам снизу вверх, подачей раствора на верх
нюю трубную решетку и отводом раствора из-под нижней 
трубной решетки. Уравнение баланса растворенных веществ в 
верхней камере аппарата имеет вид

btS * =  Ъх (S* - S i -  Wt) +  b ^ S i ^  (4.42)

где 5 *  — расход жидкости в циркуляционных трубах.
По определению, кратность циркуляции жидкости в аппара

те равна
К* = ( S *  -S i)/W i  (4.43)

Подставим соотношение (4.43) в уравнение (4.42) и решим 
его относительно Ъх. Далее, рассматривая разность АЬ =  ЪХ—Ь,
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с учетом уравнения (4.41), записанного для установившегося ре
жима работы выпарного аппарата, принимая модель идеального 
вытеснения, получим: АЬ =  Ь/(К*— 1 ).

Аналогичные соотношения выведены для различных схем под
вода и отвода раствора из аппарата с естественной и принуди
тельной циркуляцией, при движении жидкости по кипятильным 
трубам снизу вверх и сверху вниз. 0.
Установлено, что если процесс выпа- 
ривания организован так, что ЪХ>Ь , ^  
то АЬ =  Ь/К*— 1 ); если же bx< b ,  то /5 .
ДЬ =  Ь/К*. На рис. 4.3 представлена 
зависимость отношения Ab/b, харак- 1 2 - 
теризующего изменение концентра
ции по высоте аппарата,' от кратно-

Рис. 4.3. Зависимость изменения концентрации рас
твора A bjb в трубе от кратности циркуляции К *. /О 20 30 40 К*

ста циркуляции раствора в аппарате. Из графика видно, что 
при /( *> 1 5  это отношение не превышает 7%. Учитывая, что 
при этой оценке принималась модель идеального вытеснения, 
а в действительности жидкость перемешивается, вследствие че
го Дb уменьшается, второе допущение может быть принято в 
первую очередь для аппаратов с достаточно высокой кратно
стью циркуляции.

Подставляя соотношение (4.36) в уравнение (4.41) и учиты
вая, что р" /> р " 9 получим:

db1
fi fa  *  bi (Sf-i — Wi) (4.44)

где
fi e  fi (b > h) =  Gjко -f- (4.45)

Таким образом, система дифференциальных уравнений, опи
сывающих установившиеся и переходные процессы в выпарном 
аппарате, имеет вид:

dt п
ai =  —а2*п +  аз*с +  а\ №i — Di) +  аъ (4.46)

dtcС1 — С2*с +  СЗ̂П +  ̂ 40 (4.47)

dQdx ^  в  d$  +  d3tc d±Wi -f- d3 (4.48)

db
fl fa  “  Sib +  Si-lbi-l (4.49)

dh
ei dV —$ i— Wt (4.50)
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где коэффициенты вычисляются на основе соотношений (4.51):
Г дип др” 1

«1 (*п) = V i ĵp" dt^  + (ип — i ')  d f^ J +
/ dc9 \

“b  ^ 2 p 7 ^ c ' “h  gtn J “h  cm@m +  0 , 5сиС и

F i______a2 (̂ n > ĉ) a3 (̂ n > ĉ) =  ]
« 1  On, te) +  2kc

4  (tn) =  i j . i  — Iй a5 =  — Q'

ci =  см@з
C2 {tn > tC9 e , Ь,т) =  с3 (tn , tc) +  c4 (tc, 0, b , t)

C 3 (^n > ^c) =  a 2  (^ n  » ^c)

__________c4 (̂ c» ® — ’ 1
a2 (̂C > 0 > 2A,c ""*** XH

du

6 H (t )
(4.51).

d, (6, 6) =  PVT* +  CM 2  °i +  p" (^o -  V») +  « (П -  Уж)

d2 (te, e, ь, 4, =  c4 (tc, e, ь, г) +  Sid'"
(̂ c i  ̂, b, т) =  c4

d4(6) =  i'
d5 (Si-j, ©*_i) =  Si_1c'"e_l0|_1 -  Q" 

fi =  fi(b, h) ш* Ож0 +  т]р'"Л 
<?i =  (P"' — p") rj »  P"'tl

Система уравнений (4.44) — (4.50) может быть записана для 
i-ro выпарного аппарата в векторной форме:

A iYi=X i (4 .52)
где

•hi {Si —a3i 0 0 0
—c3 i cl i (•$) —C4i 0 0

0 d3i - dii (S) 0 0
0 0 0 et (S) 0
0 0 0 0 ei

Yt =

tni 
•с i

в|
bi

X , =

a4i (Di D i ) + aU 
0

- d 4W i+ d bi 
S4b4

S i. 1 - S i - W i

aii ** aiiS 4" ati> eii  (■S) — Cii-S +  c2i ’ ^ii (5) =  djjS +  d2/;
ei (S) =  fu S  +  Si. 1- W i; ч  =  е (4 .54)

(4.53)
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где S — оператор дифференцирования по dr. Эта система уста
навливает связь между переменными tn, tc, 0, b, h , являющимися 
параметрами состояния выпарного аппарата при различных регу
лирующих и возмущающих воздействиях: Du D'\, St-ь  Si, b/_b 
t/-i, би(т) и др. Коэффициенты системы нелинейно зависят от 
параметров состояния объекта, величин т, Si и др.

Для определения расхода вторичного пара в уравнениях 
(4.48) — (4.50) необходимо эту систему уравнений дополнить 
уравнениями аппарата, в который направляется вторичный пар. 
При этом возможны следующие случаи.

1. Температура в аппарате поддерживается постоянной (0 =  
=  const), например в случае испарения при атмосферном давле
нии. При этом уравнение (4.48) превращается в алгебраическое 
и служит для определения W :

d, (4 .55)

2. Выпарной аппарат работает совместно с конденсатором, 
давление (температура) в котором зависит от расхода вторично
го пара. В этом случае необходимо рассмотреть совместно урав
нения динамики выпарного аппарата и конденсатора. Если при
нять, что гидравлическое сопротивление паропровода, соединяю
щего выпарной аппарат и конденсатор, незначительно, то в ка
честве уравнений связи следует использовать следующие:

dQ dtKn 
dx ~~ dx и 0 =  tK" +  А (4.56)

где — температура пара в конденсаторе; А — полная темпера
турная депрессия в аппарате.

3. При работе выпарного аппарата с другими аппаратами 
МВУ расход вторичного пара Wi определяется на основе сов
местного решения уравнений для парожидкостного пространства 
иго аппарата и греющей камеры ( t+ l) -r o  аппарата.

Функциональная схема одной ступени выпаривания МВУ и 
соответствующий потоковый граф представлены на рис. 4.1, а в 
табл. 2 — потоки выпарного аппарата и параметры ребер графа.

При задании параметров потока греющего пара принималось, 
что пар — сухой насыщенный. Если в первый аппарат подается 
перегретый пар, то связь определяется тремя параметрами. 
С учетом того, что связи 1, 4 и 8 характеризуются одним и тем 
же параметром ti-\, а связи 5 и б — параметрами ^(0 ,), общее 
число параметров (зависимых и независимых переменных), ха
рактеризующих потоки выпарного аппарата, равно 20—3= 1 7 . 
Граф аппарата может быть при необходимости расширен или 
сокращен. Например, для аппарата, в парожидкостное простран
ство которого подается пар, в граф вводится дополнительная 
связь. Для стационарного режима Di =  Dm соответственно число 
переменных уменьшается на единицу. При решении ряда задач 
необходима информация о давлении в различных точках систе-
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ТАБЛИЦА 2
Параметры ребер графа выпарного аппарата

Номер ребер 
графа

Параметры
Потоки обозначение число

1 Греющий пар Di, t i - X(ii-\) 2
2 Раствор на входе Si-\ ,  01 — 1 j bi- 1 3
3 Раствор на выходе 0i, Ь{ 3
4 Паровоздушная смесь Е гу li( i i) 3
5 Отбираемый пар D'i, t i - 1, ei 

D i+ i, t i(ii)
2

6 Пар в следующий аппа
рат

2

7 Конденсат на входе ^K(i —1) 2
8 Конденсат на выходе DKif lKi ( t i—i) 2
9 Электрическая энергия Ni 1

Суммарное число параметров . . . . 20

мы. В этом случае в число параметров, характеризующих соот
ветствующие ребра графа, входит давление. На рис. 4.1 пока
зан сигнальный параметрический граф одноступенчатого вы
парного аппарата в соответствии с системой уравнений (4.46) — 
(4.50). Число вершин графа определяет число выходных пере
менных, а число незамкнутых ребер — входных переменных.
4.3. КОЭФФИЦИЕНТЫ МАТЕМАТИЧЕСКИХ МОДЕЛЕЙ 
ВЫПАРНОГО АППАРАТА

Коэффициенты а и С\, d u f ь уравнений (4.46) — (4.50) ха
рактеризуют инерционность выпарного аппарата соответственно 
по температуре пара в греющей камере, температурам поверхно
сти нагрева, кипящей жидкости, концентрации и уровню. Осталь
ные коэффициенты характеризуют статические свойства аппара
та. Коэффициенты полученных уравнений определяются, в част
ности, теплофизическими параметрами пара, воды и раствора 
i" ,  г, и, р', р ", сгу р"\ с,п, а также зависят от коэффициентов 
теплоотдачи при конденсации и кипении жидкости ai и ct2.

Возникает вопрос: можно ли использовать расчетные соотно
шения для ai и (*2, полученные для стационарных режимов, при 
расчете переходных процессов в выпарных аппаратах?. Если 
пренебречь нестационарностью температурного поля в пленке 
и термическим сопротивлением при переносе тепла от пара 
к пленке конденсата и от конденсата к поверхности, то при за
данных физических параметрах жидкости ai определяется тол
щиной пленки конденсата б:

д а г дб
dx ™ б2 дх (4 .57)

С целью определения дб/дх запишем уравнение сохранения 
массы пленки конденсата для одномерного течения [41]:

Ил - +  “| г  (w*6) И■-58)
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где Wn — объемная скорость изменения агрегатного состояния 
вещества, м3/(м2-с); wx — скорость течения жидкости вдоль 
оси х.

Условие теплового взаимодействия на границе раздела фаз:

где. ( Я'и \ 
дп /гр

=  rWn Р ' - Г ( т ) гр (4-59)

— градиенты температуры на гра

нице жидкости и пара.
Для пленки, движущейся ламинарно, можно принять линей

ное распределение температуры и следующие граничные усло
вия:

t' =  tn t" =  tc At_ 
б (4 .60)

где t\ t"  — температуры пленки на границе с паром и поверх
ностью нагрева.

Градиент температуры в паре значительно меньше, чем в жид
кости, поэтому в уравнении (4.59) им можно пренебречь.

Рассматривая совместно уравнения (4.57) — (4.60), получим 
уравнение

дб V  At дб , _
(4-61)дт Ф

с помощью которого можно оценить порядок величины скорости 
изменения толщины пленки и, следовательно, порядок величины 
скорости изменения коэффициента теплоотдачи пара при пленоч
ной конденсации.

На основе уравнения (4.61) получим соотношение для оценки 
(О) величины да\/дт:

° (-1т)=77 0 (I7) - ° °  (4) - °<<W-° (-4-) <4-62>
Порядок величин в уравнении (4.62) в системе СИ следую

щий:
Я ' ~  10° Вт/(м• К ); Д / ~  101 К; r ~  104 Д ж /кг;

р ' ~  103 кг/м3; бср~  10-4 м; wx ~  10° м/с; (4 .63)
б Wy

—  ~  Ю-5 м/м; 10° 1/СX х
Подставляя эти величины в уравнение (4.62), найдем, что 

0(д6/дт) =  Ю-2 м/с. На основе соотношения (4.57) оценим по
рядок величины скорости изменения коэффициента теплоотдачи 
O(daildx) —106 Вт/(м2*К*с).

Возможен другой подход к оценке величины да\/дт. На осно
ве соотношения a =  q/At имеем:

дд dAt
даг дт А / ~~ дт q 
дт ~~ At2 (4 .64)
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Если принять, что температурный напор при конденсации из
меняется скачком, то после возмущения At не изменяется, т. е. 
<5Д1:/дт =  0. При этом

д а г 1 dq 
дт 5=3 Д/ дт

При переносе тепла через пленку теплопроводностью

Подставляя соотношение (4.66) в (4.65), получим: 
д а х . %' дЧ
дт Д/ ду дт

(4.65)

(4.66)

(4.67)

Для одномерной задачи запишем уравнение теплопроводно
сти Фурье:

dt дЧ 
дт ~  а ду2

где а — коэффициент температуропроводности.
Рассматривая совместно уравнения (4.66) и (4.67), получим:

даг __ дЧ_
дт At ' ду3 (4 .68)

На основе (4.68) оценим величину d a jd x :
п ( даг ч К'а 0(0
°  (  дт ) ~  At ‘ 0 ( 6 а) (4 ,69)

Порядок величин в уравнении (4.69) в системе СИ следую
щий:

Г  ~  10» Вт/(м• К ); а ~  Ю-7 ms/c ; A t~  101 К ;
t ~  102 °С; 6 ~ 1 0 - ‘ м (4 .70)

Подставляя эти величины в уравнение (4.69), определим по
рядок величины скорости изменения коэффициента теплоотдачи:
0 ^ 1  ~Ю 6 Вт/(м2-К -с).

Этот результат аналогичен полученному на основе соотноше
ния (4.62). Следовательно, при нестационарных режимах ai из
меняется с высокой скоростью, практически без запаздывания, 
соответственно изменению температурного режима.

Экспериментальные исследования переходных процессов в вы
парных аппаратах [132— 134] показывают, что скорость измене
ния теплового режима на несколько порядков ниже скорости из
менения коэффициента теплоотдачи си при нестационарных ре
жимах. Поэтому при инженерных расчетах переходных процес
сов выпарных аппаратов можно пренебречь нестационарностью 
изменения коэффициента теплоотдачи при конденсации и рассчи
тывать си по статическим зависимостям.
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Для того чтобы выяснить возможность использования соотно
шений для 02, полученных при расчете стационарных режимов, 
для расчета динамики аппарата, следует оценить кинетические 
характеристики процесса кипения и сопоставить скорости их из
менения со скоростями изменения режимных параметров выпар
ных установок.

В современных работах по теплообмену при кипении рассмат
риваются три основные стадии |[ 135] процесса: образование пу
зырей; их рост на поверхности; рост и разрушение при движе
нии. Длительность первых двух стадий можно оценить по дан
ным прямых измерений времени от момента зарождения до пол
ного отрыва пузырей, а также по частоте образования пузырей. 
Время с момента зарождения парового пузыря до полного отры
ва его от поверхности нагрева составляет приблизительно 0,028 
с [136], а частота образования пузырей составляет 10—80 с-1  и 
более (41]. Частота стохастически зависит от диаметра пузырей. 
Эти данные свидетельствуют об относительно небольшой дли
тельности процессов на первых двух стадиях.

В работах i[ 137— 141] выполнена оценка скорости роста пузы
рей на поверхности нагрева. Полученные результаты также сви
детельствуют об относительно небольшой длительности первых 
стадий процесса кипения.

Экспериментальное изучение динамики разрушения паровых 
пузырей при практически скачкообразном увеличении давления 
кипящей жидкости показало i[142], что длительность разрушения 
пузырей составляет доли секунды (длительность уменьшения пу
зырей воды от £> =  3,5 мм до Z) =  0,15 мм составила 0,14 с, а пу
зырей этилового спирта от £> =  3,3 мм до £> =  0,1 мм — 
0,17 с).

Процесс тепло- и массопереноса от жидкости к паровым пу
зырям развивается с относительно высокими скоростями. Спе
циальное исследование нестационарных процессов кипения воды 
при атмосферном давлении /[ 143] показало, что эти процессы 
развиваются с большой скоростью; постоянная времени измене
ния коэффициента теплоотдачи составила (5—8)10~2 с. Иссле
дования, проведенные в Московском энергетическом институте 
[45], также свидетельствуют о высоких скоростях изменения 
коэффициентов теплоотдачи при кипении жидкостей.

Таким образом, можно считать, что изменение теплового ре
жима выпарного аппарата вследствие изменения материального 
и энергетического балансов i[132— 134] происходит со скоростя
ми, значительно меньшими, чем скорости нестационарного изме
нения режимов кипения. Поэтому при расчете переходных про
цессов в выпарных аппаратах можно пренебречь нестационар- 
ностью изменения коэффициента теплоотдачи аг и рассчитывать 
его по статическим зависимостям. Подтверждением этого явля
ются также теоретические и экспериментальные исследования 
Л. С. Шумской [124], в которых показано, что в испарителе не- 
стационарность естественной циркуляции, определяющая ско
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рость изменения аг, практически не влияет на динамику давле
ния в аппарате.

Коэффициент а\ уравнения (4.46) можно представить в виде 
Q-i =  “Ь ai (4.71)

где

“  (V , -  v z) [р" -§|£- +  (вп -  П  5 т ]  (4-72)

V  =  Kap ' ( C' +  <K-|^) (4.73)

Коэффициенты а\ и а\п характеризуют тепловые емкости со
ответственно пара в греющей камере и пленки конденсата.

В работах [115, 116, 118] при выводе уравнения для прост
ранства греющего пара тепловая емкость пленки конденсата не 
учитывалась, т. е. принималось а\" =  0. Рассмотрим, допустимо 
ли это.

Определим объем пленки конденсата на поверхности нагрева:
я

V2 = j ' b’l*dx (4.74)
о

где 6' — толщина пленки; /* — смачиваемый средний периметр 
пленки конденсата.

При ламинарном движении пленки на вертикальной стенке, 
пренебрегая неизотермичностью конденсата (что обосновывает
ся в работе {5 9 ]) , толщину пленки можно вычислить по формуле 
Нуссельта. Подставляя ее в уравнение (4.74) и интегрируя, полу
чим:

У2 =  е 4/ V=T7C (4.75)

e - 0 ,8 / * № .“  Y (4 '76)

Для определения объема пленки с учетом образования волн 
на поверхности в соотношение (4.76) вводится поправочный мно
житель, равный 0,8. Для аппарата с трубчатой поверхностью на
грева /* =  jtdL (где L — число трубок). В случае когда отсутству
ют данные по толщине пленки и методы для ее расчета, среднюю 
толщину пленки можно вычислить по формуле 6Cp =  Vai. Подт 
ставляя эти соотношения в уравнение (4.74), получим выраже
ние для определения объема пленки конденсата в трубчатом ап
парате при условии ai =  const:

я-н-ndLdx =
ndLXH

ai (4.77)
о

С помощью уравнений (4.75) или (4.77) можно рассчитать 
объем ламинарной пленки конденсата для промышленных вы
парных аппаратов {3 ].

100



По уравнениям (4.73) — (4.75) рассчитаны также зависимости 
а / ,  я / ',  а и а / ' / я /  от температуры насыщения для случая, когда 
объем пленки конденсата составляет 0,66% от объема греющей 
камеры выпарного аппарата. Расчеты показали, что при темпе
ратурах порядка 80—85 °С тепловая емкость пленки конденсата 
выше тепловой емкости пара в греющей камере, а при более вы
соких температурах соизмерима с ней. Следовательно, при рас
чете необходимо учитывать емкость пленки конденсата.

При колебаниях температуры пара в греющей камере в обыч
ных для условий эксплуатации пределах (± 1 0 °С ) изменение 
коэффициента а\ не превышает ± 8% от среднего значения (в ин
тервале температур 40— 160 °С) и, следовательно, при прибли
женных расчетах его можно принимать постоянным.

Коэффициент а2 =  а3 вычисляется по формуле (4.16) и опреде
ляется в основном коэффициентом теплоотдачи при конденсации 
пара ai, При стационарном режиме пленочной конденсации чис
того водяного пара на вертикальной стенке и ламинарном дви
жении пленки коэффициент си определяется формулой (3.27).

Расчеты по формуле (3.29в) показывают, что при изменении 
температурного напора в пределах ±30%  от установившегося 
значения коэффициент щ изменяется на ± 9 % , т. е. в первом 
приближении можно принять его постоянным и для повышения 
точности рассчитывать как среднее арифметическое значение 
в начальном и конечном установившихся состояниях. Следует 
отметить, что погрешность расчета температурного режима в вы
парных аппаратах будет значительно меньше погрешности зада
ния а\.

При перегреве пара на 50 °С отношение ап/ас= 1 ,2  (где ап и 
ас — коэффициенты теплоотдачи перегретого и насыщенного 
пара). В выпарных установках перегрев обычно значительно 
меньше 50 °С, и коэффициенты теплоотдачи определяют по фор
мулам для насыщенного пара.

Коэффициент аА в уравнении (4.46) можно считать постоян
ным [3] при изменении температуры в пределах ± 2 0  °С (в ин
тервале температур от 50 до 180 °С). При изменении тепловой 
нагрузки аппарата на 30% потери тепла в окружающую среду 
Q'i изменяются не более чем на 1 % от количества тепла, пере
даваемого через поверхность нагрева, поэтому коэффициент а$ 
также можно принимать постоянным.

Рассмотрим теперь коэффициенты уравнения (4.47). Коэффи
циент C\ =  cMGs постоянен, а коэффициент с3 =  а2 =  а3, и его надо 
рассчитывать так же, как а2 =  а3. Коэффициент с2 в соответствии 
с уравнением (4.21) равен с3 +  С4, и для его анализа необходимо 
рассмотреть коэффициент с4, который при заданных поверхно
стях нагрева аппарата F \", толщине слоя и теплопроводности 
накипи определяется коэффициентом теплоотдачи при кипении 
жидкости а2.

При кипении жидкостей и растворов коэффициент а2 может 
быть определен по соотношению (3.46). Влияние скорости и дав-
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ления жидкости на а2 и температуры жидкости на коэффициент 
А2 при изменении этих параметров в условиях эксплуатации не
значительно. Коэффициент А2 зависит также от концентрации 
раствора. Однако учитывая, что в выпарном аппарате постоян
ная времени изменения концентрации значительно больше по
стоянной времени изменения температурного режима [132, 134],. 
можно при расчете нестационарных температурных режимов 
принимать, что а2 практически не зависит от концентрации (т. е. 
da2/db =  0) . При изменении плотности теплового потока аппара
та на 30% от установившегося значения коэффициент теплоот
дачи а 2 изменяется в пределах 1 2 % (#1 =  0,6), т. е. в пределах 
точности экспериментального определения а2. В дальнейшем 
рассматриваются переходные режимы при возмущениях поряд
ка 30% от равновесного значения, при этом коэффициент а2 при
нимается постоянным и рассчитывается как среднее арифметиче
ское значение в начальном и конечном установившихся состоя
ниях. Следует отметить, что погрешность расчета температурно
го режима будет значительно меньше погрешности задания а 2~ 

Коэффициент с4 зависит также от толщины слоя накипи, оп
ределяемой продолжительностью работы установки. Коэффици
енты теплопередачи выпарных аппаратов значительно уменьша-

к ,  В т / ( м 2 - К )

40 60 ВО 100 120 140 0°С

Рис. 4.4. Изменение коэффициента теплопередачи К  выпарного аппарата во времени при 
кипении сахарного раствора (6 = 2 0 % ) при разных значениях А/, град:
1 — Д*=10; 2 — 15; 3 — 20.

Рис. 4.5. Зависимость коэффициента dj от температуры 0 при разных изменениях уров
ня (в м):
1 — А 6 = 0 ; 2 — 0,1; 3 — 0,2; 4 —  0,3; 5 —^минус 0,2.

ются вследствие образования накипи за время от нескольких ча
сов до нескольких десятков суток (см. рис. 10.21). Это время 
значительно больше длительности изменения температурного ре
жима аппарата, поэтому для небольших отрезков времени 
(меньше 1,5—2 ч) можно принимать коэффициенты теплопере
дачи постоянными.
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На рис. 4.4. приведены графики изменения во времени коэф
фициента теплопередачи выпарного аппарата, полученные { 3 ] 
при помощи аналоговой вычислительной машины на основе ме
тодики Г. Н. Костенко [6]. Из графиков видно, что условие 
dK/dx =  0 можно принять для интервалов, меньших 24 ч. Анало
гичный вывод можно сделать на основе работ В. Я. Ладиева 
[144].

Г{,кг
2400

2000

Рис. 4.6. Зависимость коэффициента fi от из
менения уровня Ah. 1600

Таким образом, при расчете в первом приближении все коэф
фициенты уравнения (4.47) можно считать постоянными.

Рассмотрим теперь коэффициенты уравнения (4.48). Коэф
фициент d\ рассчитывается по формуле (4.33) при заданных кон
структивных размерах аппаратов. На рис. 4.5 представлены гра
фики зависимости этого коэффициента от температуры при раз
личных уровнях, рассчитанные для аппарата с вынесенной по
верхностью нагрева и принудительной циркуляцией '[146]. Из 
графиков видно, что при изменении температуры кипения на 
±  10 °С от исходного состояния коэффициент d x изменяется не 
более чем на ± 5 %  и его можно считать постоянным в этом ин
тервале температур.

При изменении уровня в аппарате d x может приниматься по
стоянным лишь при небольших отклонениях уровня от исходного 
равновесного состояния [3], в противном случае его необходимо 
рассматривать как линейную функцию уровня:

d\ =  dlf0 + k dh (4 .78)
где

dlt0 =  СМ 2  ^ “I" +  (К) -- ^жо) +  U1
(4 .79)

Коэффициенты d3 =  c4 и d  ̂=  ix r — величины практически по
стоянные, а коэффициенты d2 =  ds +  S xc/// и d5 =  S 0C(A)—Qi" тоже 
могут рассматриваться как постоянные, поскольку изменение с"' 
и Q /' в переходном режиме незначительно (если расходы жид
кости S 0 и S\ и температура на входе 0О — независимые перемен
ные).

На рис. 4.6 представлена зависимость коэффициента f\  урав
нения (4.49) от уровня в аппарате с вынесенной поверхностью 
нагрева и принудительной циркуляцией. Из графиков видно, что

0,г  -0,1 0 0,1 A h ,г
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при изменении уровня на 0,1 м коэффициент f 1 изменяется на 
9,2%. Следовательно, он может приближенно приниматься по
стоянным лишь при небольших изменениях уровня.

Коэффициент е\ в уравнении (4.50) для данного аппарата оп
ределяется плотностью жидкости и может приниматься постоян
ным, так как при нормальном изменении концентрации и темпе
ратуры жидкости в аппаратах МВУ плотность изменяется незна
чительно.

Систему уравнений (4.46) — (4.50) можно преобразовать:

T1 ^  +  tn =  tc +  ai '(D 1 - D 1') +  a5' (4.80)

=  сз ® (4-81)

W0
T3 4 r  +  Q =  d3'tc - d 4'W +  d5' (4.82)

Г4 - ^ -  +  6 =  /60 (4-83)

T b - % T = S 0 - S 1 - W 1 (4.84)

где

Коэффициенты Тi—Г4 имеют размерность времени и являют
ся постоянными времени выпарного аппарата по температурам 
греющего пара, поверхности нагрева, кипящей жидкости и кон
центрации. Эти коэффициенты при заданной поверхности нагрева 
и термических сопротивлениях определяются объемом и физиче
скими параметрами пара, металла и жидкости. С увеличением 
объемов греющей камеры, парожидкостного пространства, ме
талла корпуса увеличиваются соответствующие постоянные вре
мени и, следовательно, увеличивается критерий регулируемости 
|3], т. е. облегчается управление аппаратом. Однако увеличение 
объемов ограничивается габаритами аппарата, расходом матери
алов и увеличением времени пребывания продукта в аппарате 
(последнее имеет существенное значение при выпаривании тер
мически неустойчивых жидкостей).

Уменьшение постоянных времени может быть достигнуто пу
тем снижения объемов парожидкостного пространства, греющей 
камеры, элементов днищ, толщины стенки поверхности нагрева, 
понижением уровня жидкости, а также переходом на выпарива
ние в пленке. В пленочных аппаратах переходные процессы раз

104



виваются с большими скоростями. Для этих аппаратов величи
на Тъ соизмерима с Т\ и Т2.

В табл. 3 приведены значения постоянных времени Т\—Т4 
для выпарных аппаратов различных конструкций. Видно, что по
стоянные времени выпарных аппаратов по концентрации Г4 су
щественно выше постоянных времени Ти Т2, Гз, характеризую-

ТАБЛИЦА 3
Постоянные времени выпарных аппаратов различных типов

Т и п  а п п а р а т а
П о в е р х н о с т ь

П о с т о я н н ы е  в р е м е н и ,  с

н а г р е в а ,  ма гх | т2 гз и

Горизонтальный с принудительной 
циркуляцией и встроенной поверх
ностью нагрева [145, 146]

41,2 0,28 0,51 10,0 1290

Вертикальный с кольцевой поверх
ностью нагрева и мешалкой [145, 
146]

Вертикальный с естественной цирку
ляцией и вынесенной поверхно
стью нагрева [146]

16,0 0,83 1,4 40,5 4100

63.0 1,14 0,44 11,2 1600

Вертикальный с принудительной цир
куляцией и вынесенной поверхно
стью нагрева [146]

65,0 0,93 0,6 30,5 5300

Вертикальный с естественной цирку
ляцией и встроенной поверхностью 
нагрева [146]

1000,0 0,43 0,51 9,24 924

Вертикальный с естественной цирку
ляцией и вынесенной зоной испа
рения [147]

2700,0 0,85 0,89 69,15 1090

щих переходные процессы по температурам. Величины Ти Т2 во 
многих случаях приблизительно на порядок меньше, чем Гз, од
нако для пленочных аппаратов они соизмеримы.

Коэффициенты а4 и d\ определяются параметрами греющего 
и вторичного пара, а коэффициенты с'3, с\, d f3 зависят от коэф
фициентов теплоотдачи *аь >аг, термического сопротивления стен
ки и накипи. С увеличением си и а 2 коэффициенты Сз, с4, d' 4 уве
личиваются, а с увеличением толщины стенки поверхности нагре
ва уменьшаются. Таким образом, полученные соотношения для 
коэффициентов уравнений (4.46) — (4.50) позволяют оценивать 
влияние на эти коэффициенты различных режимных и конструк
тивных параметров выпарных аппаратов.

4 4. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ ОПИСАНИЕ КОНДЕНСАТОРОВ 
СМЕШЕНИЯ

Выпарные установки химической, пищевой и других отраслей 
промышленности зачастую работают совместно с конденсатора
ми смешения. Процессы в выпарной установке и в конденсаторе 
смешения взаимосвязаны, поэтому при изучении статики и дина
мики выпарных установок необходимо систему уравнений, опи
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сывающих процессы в них, дополнить уравнениями конденсато
ра смешения.

Имеются работы по изучению стационарных процессов в кон
денсаторах смешения и методам их расчета ,[41, 42, 84, 85, 148— 
153]. Разработана динамическая модель деаэратора питательной 
воды энергетической установки {154], процессы в котором в оп
ределенной степени аналогичны процессам в конденсаторе сме
шения. В работе [155] приводится уравнение конденсатора сме
шения по температуре охлаждающей воды, коэффициенты кото
рого определены статистическим методом на основе обработки 
данных нормальной эксплуатации (уравнение для уровня со
ставлено на основе закона сохранения массы). Коэффициенты 
приведенного уравнения можно определить лишь эксперимен
тально, поэтому данный метод можно использовать только для 
действующих объектов.

В работе [156], проведенной на основе более ранних иссле
дований [157, 158], рассмотрена при ряде упрощений система 
уравнений динамики контактных аппаратов типа газ (пар) — 
жидкость.

С и стем а уравнений одной ступени конденсатора см еш ен ия.
В промышленности используются конденсаторы различных кон
струкций: прямоточные и противоточные, однокаскадные и мно
гокаскадные, полочные и с распылением жидкости при помощи 
форсунок, барометрические и полубарометрические и др. Не
смотря на большое разнообразие схем и конструкций конденса
торов, при составлении их математического описания одну сту
пень конденсатора можно рассматривать состоящей из следую
щих основных звеньев: 1 ) паровоздушное пространство; 2 ) жид
кость на полках и в струях; 3) металл корпуса и полок.

Паровое пространство можно рассматривать как две парал
лельные емкости пара и воздуха, поскольку парциальное давле
ние пара рп и парциальное давление воздуха рв являются неза
висимыми составляющими полного давления смеси р. Кроме 
того, имеются емкости воды на полках, в струях и стояке. Коли
чество жидкости на полках и в струях зависит от расхода жид
кости и конструктивных размеров конденсатора. Количество жид
кости в стояке полубарометрического конденсатора зависит от 
притока и стока жидкости, а барометрического — от разности 
давлений в конденсаторе и окружающей среде. Тепло конденса
ции пара отводится охлаждающей водой и может аккумулиро
ваться во всех указанных звеньях, включая массу металла кон
денсатора. Процессы тепло- и массообмена во всех звеньях объ
екта взаимосвязаны, поэтому систему уравнений, описывающую 
процессы в каждом звене, необходимо рассматривать совместно.

При выводе системы уравнений ступени конденсатора прини
мают следующие допущения: 1 ) ряд звеньев объекта — сосредо
точенные емкости (температура пара, металла и давление в кон
денсаторе); 2 ) пар в конденсаторе — сухой насыщенный; 3 ) тем
пературы пара и неконденсирующихся газов равны; 4) состав
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неконденсирующихся газов близок к составу воздуха; 5) физиче
ские параметры жидкости и металла не зависят от температуры 
и давления.

Давление в ступени конденсатора равно сумме парциальных 
давлений пара и воздуха: р =  рп +  рв. Используя это соотношение 
и уравнение Клапейрона — Менделеева

Pb =  RbW  (4.85)

получим
P =  Pn +  R * W  (4 .86)

где RB—‘Газовая постоянная воздуха; Тп — температура пара; 
8 =  GB/Gn— отношение массы воздуха и пара в конденсаторе.

Уравнение (4.86) справедливо для установившегося режима 
работы конденсатора. Однако, учитывая большую скорость рас
пространения давления в аппарате, его можно использовать для 
определения давления в переходном режиме. Дифференцируя
уравнение (4.86) по времени и учитывая, что dTn/dx =  dtK/r/dxt 
получим зависимость для скорости изменения давления в ступе
ни конденсатора:

i r  =  " ^ L + i?B[ rn (e 'f e '  +  p' ' ' i r ) + ep" " ^ _ ] (4-87)

Рассматривая совместно уравнения (2.10), (4.16) и (4.87), полу
чим:

dp f 
dx (Гп ^ Г + Р "

Л /  \ 
dp и ) ' ] ■ « +  ̂ вТ'пР d% (4.88)

dp
dx

Г f p“ _i 1 1
/ до" -Я ве1Гп dt „̂ - • у

1 Лк"
dx +  ЯвТ'пР" -fo- (4.89)

Величины d p jd x  и d t/'/dx  в соотношениях (4.88) и (4.89) оп
ределим на основе уравнения энергетического баланса конден
сатора: 

d u
=  AQ e  Wio* ”Ь W'ixLi—Дк]/ж1—^Bi*Bi Qn (4.90)

где
^  ■ ■  +  ^жс^ж "f +  Смсм/м (4.91)

О п ~ У пр'' =  (У0 - У ж)р" (4.92)
^в “  V врв =  (У о У ж) ер* (4.93)

Ож = У жр' (4.94)
бм =  VmPm (4.95)

В этих уравнениях i0/r, i\", i my im\f 1в, *b i— энтальпии пара, 
жидкости и воздуха соответственно на входе и выходе ступени;

£>ж1 — расходы жидкости на входе и выходе ступени; £>в, 
Яв1 — расходы не конденсирующихся газов на входе и выходе 
ступени; W, W'y W\ — расходы соответственно пара, поступающе
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го в ступень конденсатора, конденсата и пара на выходе ступе
ни; ив, ив — внутренние энергии пара и воздуха в ступени кон
денсатора; (7Ж, Gn, GB, Gm — массы жидкости, пара, воздуха и 
металла в ступени конденсатора; tm, tM— средние температуры 
жидкости и металла ступени конденсатора; Qn — потери тепла 
в окружающую среду; 1/ж, V„, VB, Vm, К0 — объемы соответствен
но жидкости, пара, воздуха, металла и внутренний объем кон
денсатора.

Рассматривая совместно уравнение (4.90)— (4.95), получим:
Ф "  -  dVж

(Vo ^ж) (ип ивР) fa  +  (с̂ жР* ипР" — *W") fa  +

. /т; тг \ » (  dUn . d& t duB  ̂ , , лт # , T7 dtM+  (F0—7ж)р у dx + ив dx + e  d% J +  dx + c MpMFM d% =•

=  ^Ж^Ж “f" Wio' +  D J b  ^  ^  Ьк1 ^Bl̂ Bl Qn (4.96)

В уравнении (4.96) содержится величина U7', которую можно ис
ключить, применив уравнение материального баланса:

dGn do" dV  ж
- З Г  =  (П  -  V*) -  Р" =  w  -  W , -  w  +  WBK (4.97)

где WUK — расход жидкости или пара, изменяющих агрегатное 
состояние при изменении давления в ступени конденсатора [154]. 
При увеличении давления

Wm —
di"
дрп

: " Jt£L\ dPu
1 дрп )  dx (4.98)

а при уменьшении давления

Wик
/ст__ d Г/ Ар di'
г  dx |Д 2 дрп (4.99)

где Ар — изменение давления; Д/Нед— недогрев воды до темпе
ратуры испарения; f CT — площадь сечения конденсатора.

В уравнение (4.96) входят величины d u jd x , d u jd x , иП, de/dx. 
Для определения dun/dx воспользуемся соотношением (2.10), а 
для определения du jd x  соотношением

duB _  диП dpn _  ди* dtb_ _  див d t\  
dx ~~ дрп * dx ~~ dtB ' dx dtK" dx ‘ J

Величину de/dx в уравнениях (4.87) и (4.89) определим из 
уравнения материального баланса для неконденсирующихся га
зов, используя соотношение (2 .10 ):

d& б &УЖ е ф  d t j  DB DB1
dx ~  V o - У ж  ' dx -  p" ‘ dtK" * dx + ( К 0 - 1 / ж)р" (4 *1U1'

Далее находим
dV ж 

dx ’ — Ак — Dml — WH (4.102)
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Объем жидкости в ступени конденсатора равен

Уж =  Уж +  Уж +  Уик (4.103)

где V'm> V " m — объемы жидкости на полке и в струях; УИк— 
изменение объема жидкости при изменении давления в ступени 
(самоиспарение жидкости или конденсация пара). При увеличе
нии давления происходит конденсация пара, при этом

Уик =
(У р -У ж о ) ( Р У - Р о У )  

ГР' (4.104)

где Vmo — объем жидкости до возмущения.
При уменьшении давления происходит самоиспарение жидкости, 
при этом

г /стДр г др д;ж 
ик“  гр' \ 2 ' др (4.105)

Объем жидкости на полке равен

(4.106)

где F n, Ь — площадь полки и периметр слива; h n — высота слоя 
воды на полке, определяемая по уравнению водослива [55].

Объем жидкости в струях равен расходу жидкости, умножен
ному на время движения струи:

(4.107)

где Н — высота струи.
На основе уравнений (4.103), (4.106), (4.107) определим объ

ем жидкости в ступени в стационарном режиме:

Уж =  ^п 2,38Рж  V ’67 , р ж /Ж
P'b V 2g )  р' у  8

(4.108)

При условии, что расходы жидкости на входе и выходе ступе
ни являются независимыми переменными, можно определить 
объем жидкости в ступени в переходном режиме:

vx = v x0+  Р * ~ Рж1 т + У ИК (4.109)

Учитывая соотношение (4.109), получим:

Vm =  FП

2,38- Ож0 ^°»6? Dm0 f  2Н Dm — Dmi
~ w v W J  + ~ y  p' +  ик

(4.110)

где Dmо — расход жидкости до возмущения.
Далее в уравнении (4.96) определим величину d tM/dx  на ос

нове соотношения:
dt „

—  а 2^м +  а з^к" +  а4 (4.111)
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где
ai — СмРм̂м 2̂ — (ai* 4" аг) Л«

а3 =  а  х* F  м а± — <х2 *F М0 О

В этих соотношениях ai*, а г*— коэффициенты теплоотдачи 
от пара к корпусу и от корпуса к окружающей среде; F M— по
верхность корпуса ступени конденсатора; 6о— температура окру
жающей среды.

Скорость изменения средней температуры жидкости в ступени 
конденсатора dt^/dx можно определить из уравнения энергетиче
ского баланса:

с'^жР' ^  =  aFж (tK" ж̂) Вжс' (/jk! /ж) (4• 112)

где ж̂, /Ж1 — температура жидкости на входе и выходе ступени. 
С учетом соотношения (4.110) получим:

где

aS =  с'р' J

°5 fa  в "f* --ВЖС /Ж1 4“

2Н Рж  А«1„ / 2,38£Жо \ ’ “ , £>жо
F°{ w m )  +~ g ' р

а„ =  a F m +  (Dx  —  Dxl  —  Ц7ИК) с ' ; а, =  а ^ ж
/

(4.113)

Т + ĴHK I

В этих уравнениях a — коэффициент теплоотдачи от паровоздуш
ной смеси к охлаждающей жидкости; F m — поверхность конден
сации.

Рассматривая совместно уравнения (4.96), (4.101), (4.102), 
(4.110) и (4.113) при условии, что теплоемкости жидкости и 
воздуха в пределах температур 20— 100 °С приняты постоянны
ми, получим:

dtK" _
(ав а9г) fa  ^  —а1о̂ к 4" ац^ж 4“ а12̂ ж1 4* аг̂ гл 4* а1$ (4.114)

где

о ж- Р *
[ р" ( d t}  + е d t}  j  +  ("п +  с'/ж1) д(Рк„ j

а10 -® ^ ж 4  aiFfA 4* ^Bl̂ Bl “ll •
(Рж ^Ж1) (Р* -- р*) С> 4" ^икР^

«!2 “  р'

Pfc Рж\ --

: aF»

(W —  Wx)

al3 *■ ' Р*ип —  ив (Dn D .i)

-  « .‘ЛА  4- Wi0* -  Wxi {  +  DBcBtB -  Wmtx' -  Qu
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Рассматривая совместно уравнения (4.114) и (4.101), получим 
уравнение динамики изменения концентрации неконденсирую- 
щихся газов:

где

fll4 — fl15T __ Q16 , , „
г ’ dT -  e " r fliorK Ql l V  ---а12̂ Ж1 fli7 (4.115)

а14
а7р" tfpp"

dp"/dt a i5 ~  dp"/dt"

— а1б' Ф в  — An) an  =  ai3 a ]

( diifi N
р " 1l d V  +

CO J 4~ (un — c ^ i )

др'/Як'
-- ^Ж1 -- Wu

иП

Далее, подставляя соотношения (4.И4) и (4.П5) в уравнение 
(4.89), получим:

(а1в а19Т)
dp
dT — аю̂ к' 4“ а20е 4" аЦ̂Ж +  а12 Ж̂1 4“ а2*М 4” а21 (4.116)

где
«8

fli8 — a  ai9 U22
a9 a23

a2l ~  Q13 +
a23

a  a 20 — u22 a22

dpn t
a22 — ^ b6P

dp"
a23 -  R bT u an a23 ~  R b'PП

dp"
dtK"

Уравнения (4.111), (4.112), (4.114), (4.115) и (4.116) состав
ляют систему, содержащую переменные, определяющие устано
вившиеся и переходные режимы ступени конденсатора смешения. 
Коэффициенты теплоотдачи при контактной конденсации водя
ного пара, необходимые для определения коэффициентов указан
ных уравнений, могут оцениваться на основе известных соотно
шений [42, 82—85, 150— 153].

Для практических расчетов с достаточной степенью точности 
можно принять допущение <[116, 124] tM =  tK/r—ф, где ф — посто
янная величина.

Выполнен анализ зависимостей для коэффициентов уравнений 
конденсатора с целью определения влияния на них переменных 
Ру tKr/y е, tm и оценки возможности упрощения расчетных соотно
шений. Показано {156— 158], что некоторые коэффициенты мож
но принять постоянными либо аппроксимировать линейными 
функциями. При этом систему уравнений конденсатора при усло
вии, что средняя температура жидкости в ступени равна средней 
арифметической температуре жидкости на входе и выходе, мож
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но представить в виде:
_______ 4“ _______  dp __
{тъ +  n6tK") (1 +  0 ,04е) ‘ Ах

1 п , (кз  +  кз'*к") 8 +  1ц +  f14'V '  , . f i f f  i f f  / 1 , 
~ —Ьз*к +  (m5 +  n5tK') (  l +  0,04e) + /15?ж1 +  ^ ж  +  в̂ (4-1*7)

(l± +  I^k ) fa ^  3̂ +  1̂5̂Ж1 4~ 1̂б̂Ж 4“ 6̂

3̂ 4" V k* 7̂ 4" V k*
dx

(4.118)

+  1̂7*К* — кь*Ж1 — 11б̂Ж 4" 1̂8 (4.119)

dt

где
=  — 2̂0̂ Ж1 4" +  2̂1̂ Ж (4.120)

1г =  с3т1 4-смрм̂ м; к  ** С3п1
/ 2,38 \ ° ,6?Г/ Djk \°»в7 / Л^ж \°»67i

“ - V°-F°, { T 7 W> llv) + Г р’- ) Г
1̂ /~ 2Hj  ̂Ржо 4~ А̂ ж ^

£
“  сз^2 4" 13,5смрмКм;

*3
Ц  — С3п 2 4“ 0, ЮсмрмКм

V  - у ф ж - 0*i) -  0,72 (DB -  DB1) 4- 

V  =  - fjr  (Dx  — Ожх) +  i {  {W - WJ -  195 (DB - DB1) +  DBcBtB -  Q„

; , =  ^m +

v  =

1̂3 =

3̂
^4смРм V м 

C3

(Dв

(T̂b — DB1)

Ож 0 Ж1 / СмРм̂М̂б , \13 =  p ' { — V3 + n , j

(^ж Dyxi) { cMpuVMm6 \
— ?— i- 5 — +m’j

î4 =  (7̂ в ^Bi) (78,5cMpM̂M +
la* =  (Dв Dbi) (0,29cmPmI/m -j~ /ig)

/15 =  0, ба/̂ ж +  (D* -  Яж1) c' — (U7 — №,) c'
пз 4~ 6̂/1в =  О.ба^ж; Zi? __

P' ■ (^ж — ВЖ1) — 0,72 (DB Dbi) 4-а/7ж

/м =  ** 0 >W3- (Ож -  D*i) -  «V (W -  Wx) +  195 (DB -  DB1) -  DBcBtB +  Q„

+(^n+/¥(-
n \0.6?

~ )
Ж 0 4~ kD:

+
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^20 ^  ®жСг +  0 ,5  [aF ж +  (Ож — Ежт) с'] 
2̂i =  &жс' 0,5 [clF ж +  (й ж с'\

Величины т и п в этих соотношениях определены для раз
личных интервалов температур путем линейной аппроксимации 
ряда коэффициентов уравнений конденсатора.

На основе полученной системы уравнений возможно изучение 
установившихся и переходных режимов в конденсаторе по дав
лению, температуре пара и жидкости, концентрации газов при 
различных воздействиях, а также оценка влияния на эти режимы 
конструктивных и режимных параметров.

Системы уравнений каскадного конденсатора смеш ения. Про
мышленные конденсаторы смешения обычно состоят из несколь
ких ступеней. Параметры паровоздушной смеси и жидкости на 
выходе предыдущей ступени равны параметрам на входе в сле
дующую ступень. Чтобы составить полную систему уравнений 
конденсатора, необходимо уравнения ступеней дополнить уравне
ниями связей смежных ступеней.

Для прямоточного конденсатора с п ступенями можно на ос
новании уравнений (4.117) — (4.120) записать следующие соот
ношения. Для первой ступени по ходу жидкости:

_______h +  ^ ik"_____  dpi  
(тъ +  n6t1K") (1 +  0 ,04b!) dx

=  - b J3*1K
(̂ 13 +  1̂3̂ 1k") +  1̂4 +

(ms +  пъ̂1\С) (1 +  0»04ej) +  1̂5̂Ж1 +  1̂6̂ ж +  bfi

(li +  l%t i Kff)
dt ik" 

dx +  1̂5̂Ж1 +  1̂б̂ж +  W

I3 +  h îK* ds j_ _ l7 +  l8t к*
dx ~~ e, ■ 1̂7̂ 1К* 1̂5̂Ж1 1̂6̂Ж +  1̂8 (4 * 121)

dtŷ  ̂
1̂9 =  — 2̂0̂ Ж1 +  ^ 1Ка +  a17tm

Для второй ступени*:
+  ^ 2К_________________________  dPz _

(тъ +  п5t2K") (1 +  0 ,04е2) * dx ~

t  / i  ff , (^13 +  ^З ^ гк 'О  +  ^14 +  fl4^2K ff , . , _1_ / '
-  “ *3 h *  +  (m& +  nbt ^ )  ( 1  +  0 ,04e2) +  w * *  +  W * 1 +

dt 7/
(̂ 1 +  ^ 2 k ) == —b3't2Kn +  l15tm2 +  l16tmi +  b&r

h  + V«/ d e2 __ l7 + l8t2K"
82 dx ’ e2 * *15ГЖ2 — *16ГЖ1 +  *18

j  dt)K2 j  , , , „ .
*19 dx — *2<гЖ2 +  + * 2K +  °17̂ Ж1

(4.122)

* Для упрощения записи уравнений второй и последующих ступеней ин
дексы ступеней при коэффициентах a, b , I опускаются.
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Для п-й ступени:
h ~Ь пк________dpn

(тъ +■ ribtnк") (1 +  0 ,04е„) dx

(̂ 13 ~t~ 1̂3 /̂гк ) 4* î4 ~f~ 1̂4'̂ гск" +“ ^ ж /г  +  (rc-i) +  V  (4.123)(тв +  /1в̂ кО(1 +  0,04ел)

з̂ +  ^

Систему уравнений последней ступени необходимо дополнить 
уравнением, характеризующим уровень жидкости в конденсато
ре. Высота струи последней ступени Нп меняется при изменении 
уровня жидкости в конденсаторе: Hn =  Hno±A h  (где Нпо — высо
та струи в установившемся режиме; Ah — изменение уровня).

Изменение уровня в полубарометрическом конденсаторе мож
но определить из уравнения

В последнем соотношении величина в квадратных скобках — 
транспортное запаздывание уровня при возмущении по расходу 
воды на входе в конденсатор. При возмущении по расходу воды 
на выходе из конденсатора эта величина равна нулю и t i= x .

Для барометрического конденсатора уровень воды зависит 
в основном от разности давлений в конденсаторе и окружающей 
среды:

где ро — давление окружающей среды; h0 — начальный уровень.
Величина с3 в выражениях для коэффициентов 1\—/ю, 1\ъ, /19, 

входящих в уравнения последней ступени, определяется по фор
муле

(4.124)

где

(4.126).
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Скорость изменения уровня жидкости в полубарометриче- 
ском конденсаторе равна

dh __ Рж -- Рж1
dx ~~ р 7 ст

(4.128)

а в барометрическом конденсаторе
dh __ 1 dp
dx gp' ' dx (4.129)

Режим работы конденсатора смешения, состоящего из п сту
пеней, описывается системой (4я +1 ) уравнений. Для промыш
ленных конденсаторов смешения, имеющих 5—6 и более ступе
ней, такая система громоздка. Можно упростить математиче
скую модель конденсатора, если составить систему уравнений 
для усредненных по объему параметров (давление, температура 
пара и жидкости, концентрация неконденсирующихся газов).

Для конденсаторов, работающих на чистом паре или на паро
воздушной смеси с небольшим содержанием воздуха, системы 
уравнений (4.121) — (4.123) можно значительно упростить. Мож
но, например, пренебречь массой неконденсирующихся газов, по
скольку она не превышает 0,5% от массы пара >[85, 118], а также 
принять, основываясь на работе ([148], что температура жидко
сти на выходе из конденсатора отличается от температуры пара 
на постоянную величину, равную A i=7K" — tm.

По данным различных исследований, для промышленных кон
денсаторов А\ составляет 0,5—ЗК. Кроме этого, можно принять, 
что температура жидкости в конденсаторе равна tm =  (tm+ t m\)/2.

При этих допущениях из уравнения (4.96) получим:

Г . Ф"( ^ 0  ^ ж )  1 (иП **Ж 1) +  р"

Рж — ^ж! (̂ ж 4- ^к) — ^ipf
р' [ 2

дип *1 dty*
dtn J dx +

(% *жг) Р* I +
Cp'V* +  смРм̂ м

dtK"
т у  2 тиигм'му dT 

— Рж̂ ж — Рж1̂ ж1 “Ь W (io — £)ki) — Oi* — ж̂г) ■ (4.130)

Зависимость выражения [и и—cr (tK" —Ai) ] от 
можно аппроксимировать линейным уравнением

температуры

\ип с {tK — Лг)] р =  т§ -f- (4.131)

Далее на основе уравнения (4.130) при условии, что пар, входя
щий в конденсатор, полностью конденсируется (\t?i =  0 ), получим:

Г Лк" t'A - fi Tt dx ' к +  r4 (4.132)

T dpTr dT ~ - P +  Г5 (4.133)
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В этих уравнениях
>1 (У, -  Уж) +  г2Уж' +  г3Ум

r1'(V 0 - V yK) +  r2'Vx + r s'VM
Т» ~  г4'

гг =  К  — *кС  +  c'Aj) -щтг +  р " гг =  0,5—с'р'

/■з =  с«Р„ г4 =  0 ,5  (Dx  +  DX1) с ' +  W  -  Д ж ~ Рж1 щ

г 4 — р> Ч- ^  (*х ■ }*с Aj) +  0 ,5с ' (Dx  -f- Dx l ) {tж -j- Aj) — Qn

/ / , , , , Ф " , , дипГг = ( u „  — m10c — ПюСр +  c 'A j) - ^ -  + p  -g ^ j-

ra' =  0,5C' p ' - ^ - ' 3 — m̂Pm
dW
dp r4 — ^4^10

Гъ =  /■« — ^ 1 0  =
-- ^Ж1

К  +  Л 9т К)) +

4“ ^  (*i# 4 “ с с,/пю) 4~ 0}5с; (Ож -f- Ож{) (̂ ж +  Ai m10) — Qn 

Уж — Уж~\~ hofcT +  А̂ /ст 
/  2 , 3 8  \ o , e ?

+ 1/_2_  ^В „ ,+  йДж j  J  »,•■ * +  (Я„ +  ДЧ*.

где Шю, Лю— коэффициенты линейно-кусочной аппроксимации 
уравнения кривой насыщения.

На основе уравнения (4.132) можно получить линейное урав
нение, связывающее tK"  и параметры потоков на входе и выходе 
конденсатора:

_  dtK" -  -  -  -  - .  -
a i 4~ з̂ Дк — °4̂ Ж1 4* а ъW 4~ Q,6io,/ 4~ а 7^ж +  а8 (4 • 134)

А н ал и з коэффициентов уравнений конденсаторов смеш ения.
Коэффициенты Tt и Тр при производных в уравнениях (4.132) 
и (4.133) характеризуют инерционность конденсатора, имеют 
размерность времени и равны между собой [156].

На рис. 4.7 представлены зависимости коэффициента Tt» от 
температуры пара, рассчитанные для промышленных полубаро- 
метрического и барометрического конденсаторов. Начальные ре
жимные параметры: № = 3 0 0 0  кг/ч, tm =  20°С, £>ш =  80000 кг/ч,

=  2580 кДж/кг.
Из уравнений (4.132), (4.133) видно, что Tt" и Тр зависят от 

уровня жидкости в конденсаторе. Уменьшение Tt" с ростом тем
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пературы пара (кривая 3 на рис. 4.7) объясняется тем, что тем
пература (давление) в барометрическом конденсаторе влияет на 
уровень жидкости в соответствии с уравнением (4.126).

При ступенчатом возмущении по расходу жидкости коэффи
циент 7V в момент возмущения изменяется скачком, а затем — 
по линейному закону. Такая закономерность объясняется тем,

Рис. 4.7. Зависимость Т у  от температуры 
пара в конденсаторе t:
1 — полу барометрический конденсатор, / /  =  
= 3  м; 2 — полубарометрический конденса
тор, Н — 1 м; 3 — барометрический конден
сатор.

что постоянная времени меняется прямо пропорционально акку
мулирующей способности объекта и обратно пропорционально 
притоку энергии. При указанном возмущении приток энергии 
меняется ступенчато, а аккумулирующая способность определя
ется объемом жидкости в конденсаторе.

Влияние конструктивных параметров на динамику конденса
тора показано на рис. 4.8. Изменение объема парового прост-

7 Vt//,c

Iг
Рис. 4.8. Зависимость Т у  от объема 
элементов конденсатора (а) и от тол
щины корпуса конденсатора (б):
1 — металл корпуса; 2 —  жидкость; 3 —' 

парогазовое пространство.

ранства сказывается на динамике незначительно, более сущест
венно влияет толщина стенки корпуса конденсатора (объем ме
талла). Например, при увеличении толщины стенки на 2 мм 7 >  
увеличивается примерно на 8%.

На основе уравнений, описывающих динамику конденсатора 
смешения, можно оценивать при проектировании объекта влия
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ние различных режимных и конструктивных параметров на ди~ 
намические характеристики и выбирать параметры конденсатора 
с учетом задач управления.

4.5. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ ОПИСАНИЕ САМОИСПАРИТЕЛЕЙ 
И ПАРОЖИДКОСТНЫХ ТЕПЛООБМЕННИКОВ

С целью использования внутренней энергии конденсата и 
раствора в схемах МВУ зачастую применяют расширители (иде
ализированная схема представлена на рис. 4.9). Процессы в 
расширителях в значительной мере подобны процессам в каме
рах адиабатного испарения УМИ. Поэтому уравнение динамики 
расширителя можно получить на основе уравнений динамики 
ларожидкостного пространства испарителя (4.27), (4.28) и
.(4.42), приняв тепловой поток Q2 =  0:

dp =  с'бр/у -  Wpip -  c'QpDp" - Q p (4.135)

Р'Лр ч г  =  dp' ~  wp -  dp (4 •136)

f p ^ T - b i - i S i - i - b i S t ^ - W p )  (4.137)

где
dp e  P'c'rip/ip -f- cM GM -f-

du dp”
+  P" (^p — 'ПрМ +  u (Vp — ЛрМ

В этих уравнениях 0P, ftp — температура и уровень жидкости 
в расширителе; D 'p, Dp" ,  Wv — расход жидкости на входе в рас
ширитель и на выходе из него и расход пара; Ур, т]р— объем и 
площадь сечения расширителя; Qp — потери тепла в окружаю
щую среду; dp, fp — коэффициенты, вычисляемые для расширите
ля на основе соотношений (4.30) и (4.45) соответственно.

Bp,tp (Qp) г * л
; t :

Г
У р .ф р )  • Рис. 4.9. Схема самоиспарителя.

В схемах МВУ и УМИ используются теплообменные аппара
ты для подогрева жидкости при помощи пара или жидкости. Для 
получения систем уравнений, описывающих многоступенчатые 
установки, работающие совместно с теплообменниками, необхо
димы математические модели теплообменников.
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Приближенную двухзвенную модель парожидкостного тепло- 
обменника предложил Арвид ,[114]:

d t s
- 3 7 -  +  е А т =  820т +  е3/пт (4 .138)

+  v +  Pi^T =  fVn' (4 • 139)

где tnT, /ст, 0Т — усредненные техмпературы пара в греющей каме- 
ре, поверхности нагрева, жидкости; еь 82, ез, -|3ь Р2 — коэффици
енты, определяемые режимными и конструктивными параметра
ми теплообменника:

«ГС «TTfifjjO&j
1 P m C m F  м 2 Р м ^ м ^ м

Я̂ ийо
8 3 =  е 1 +  е 2 ^  =  ^  +

В уравнениях (4.138) и (4.139) температура пара в греющей 
камере — независимая переменная. В парожидкостном теплооб
меннике эта переменная является зависимой; для ее определения 
необходимо привлечь уравнение динамики греющей камеры. В ка
честве последнего можно использовать уравнение (4.16), полу
ченное для греющей камеры при допущении, что температура 
(давление) является сосредоточенным параметром: 

dtur
a iT - 3 7 - =  - W  +  a3Ttст +  a fD *  +  а5т (4-140)

Система уравнений (4.138) — (4.140) является замкнутой и опи
сывает переходные и установившиеся процессы в парожидкост- 
ном теплообменнике. Она может применяться также для анализа 
переходных процессов в поверхностных конденсаторах МВУ.

ТАБЛИЦА 4
П а р ам е тр ы  ребер гр а ф а  ж и д к о ст н о -ж и д к о ст н о го  теп ло о б м ен н и ка

Номер ребер 
графа Потоки

Параметры

обозначение число

1 Г реющий теплоноситель 
на входе

G\ р\ V 3

2 Г реющий теплоноситель 
на выходе

G", р”, t" 3

3 Нагреваемый теплоноси
тель на входе • 

Со С! 3

4 Нагреваемый теплоноси
тель на выходе

5 " , р'\, v" 3

Суммарное число параметров графа 12

Для приближенного анализа переходных процессов в слож
ных схемах МВУ с жидкостно-жидкостными теплообменниками 
Может быть использована либо описанная модель с сосредото-
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ченными параметрами, либо точная модель \[ 123]. На рис. 4.1 
представлены схемы теплообменников, поверхностных самоиспа- 
рителей раствора и конденсата и др., а также соответствующие 
потоковые графы. В табл. 4 указаны связи жидкостно-жидкост
ного теплообменника и параметры соответствующих ребер графа. 
Если одной из рабочих сред теплообменника является парогазо
вая смесь, то эта связь на графе характеризуется четырьмя па
раметрами: расход, температура, давление, концентрация смеси.

ТАБЛИЦА 5
Параметры ребер графа парожидкостного теплообменника

Номера ребер 
графа Потоки

Параметры

обозначение ЧИСЛО

1 Жидкость на входе S Ti - 1, 0Тг —1 2
2 Жидкость на выходе S u ,  0Т,- 2
3 Греющий пар - D\ tTп 2
4 Конденсат D\, Г„ 2
5 Парогазовая смесь Dai, tai, 6 3

Суммарное число параметров графа 11

В табл. 5 приведены связи парожидкостного теплообменника 
и параметры ребер графа этого аппарата. Расходы жидкости на 
входе в теплообменник и на выходе из него равны. Можно счи
тать равными также температуры пара в греющей камере и 
парогазовой смеси, отбираемой из парового пространства аппа
рата, поэтому общее число параметров, характерирующих пото
ковый граф этого теплообменника, равно 11—2 =  9.

ТАБЛИЦА б
Параметры ребер графа самоиспарителя

Номера ребер 
графа П о т о к и

Параметры

обозначение число

1 Жидкость на входе D 'p, i^p (в р ). b 'р 3
2 Жидкость на выходе D" Р> Гр (Эр), Ъ\ 3
3 Пар на выходе W», >Р 2

Суммарное число параметров графа 8

В табл. 6 указаны связи самоиспарителя и параметры соот
ветствующих ребер графа. Для самоиспарителя дистиллята &'р =  
=  ЬР"  =  0 и число параметров потокового графа равно 8—2 =  6.

4.6, МАТЕМАТИЧЕСКИЕ МОДЕЛИ ЭЛЕМЕНТОВ УСТАНОВОК 
МГНОВЕННОГО ИСПАРЕНИЯ

Основными элементами установок мгновенного испарения яв
ляются головной подогреватель и ступени испарения с конденса
торами-регенераторами. Для построения математических моде
лей УМИ необходимо рассмотреть совместно уравнения, описы-
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ваюхцие процессы в ступенях испарения и головном подогревате
ле, и уравнения связей между элементами установок.

На рис. 4.1 представлена функциональная схема ступени ади- 
абатного испарения и соответствующие графы, а в табл. 7 ука
заны параметры связей ступени испарения и параметры соответ
ствующих ребер графа.

ТАБЛИЦА 7
Параметры ребер графа ступени адиабатного испарения

Н о м е р  ребер Потоки
Параметры

графа обозначение ЧИСЛО
1 Раствор на входе в сту

пень
S', Ь \  0', р' 4

2 Раствор на выходе сту
пени

S ", Ь", 0", р" 4
3 Дистиллят на входе в 

ступень
W', v'e, р'е 3

4 Дистиллят на выходе 
ступени

W", v”g, р"в 3
5 Жидкость на входе в 

конденсатор
S '*  6'к, и'к, р'к 4

6 Жидкость на выходе кон
денсатора

S"k, Ь"к, « " к, р"к 4

7 Парогазовая смесь №п.г, п̂.г» 6 3
Суммарное число параметров графа 25

При S'K =  SK" и Ь'К =  ЬК" число параметров потокового графа 
ступени адиабатного испарения равно 25—2 =  23.

Для описания процессов в головном подогревателе и конден
саторах можно использовать систему уравнений парожидкостно
го теплообменника (4.138) — (4.140) или же модели с распреде
ленными параметрами «[123].

Ступень мгновенного испарения можно представить состоя
щей из следующих основных элементов: испарителя 1, конденса
тора 2 (парожидкостного теплообменника), тарелки дистилля
та 3, корпуса 4, переточного устройства 5. При описании динами
ки камеры испарения можно использовать систему уравнений 
(4.135) — (4.137), полученную для расширителя, а при описании 
конденсатора-регенератора — уравнения (4.138) — (4.140). При 
этом коэффициент aiH, характеризующий инерционность паро
жидкостного пространства теплообменника, рассчитывается с 
Учетом количества дистиллята (7Д на тарелке. Для построения 
более точных моделей конденсаторов-регенераторов можно ис
пользовать модели с распределенными параметрами [123, 159].

Для описания динамики изменения средней температуры кор
пуса испарителя можно воспользоваться уравнением (4.13). При
ближенная система уравнений К-й ступени адиабатного испаре
ния записывается в виде

du
& jn
dx =  cViGViSVi -  h'Wi -Ci'QiSi'-Ci'EiU -  (4.141)
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(4.143)

(4.142)

Система уравнений для конденсатора-регенератора имеет вид:

Для головного подогревателя записывается система уравне
ний, аналогичная системе (4.144) — (4.146).

Глава 5

Аппараты выпарных установок взаимосвязаны. Параметры 
потоков на выходец-го аппарата являются входными величинами 
( i+  1)-го аппарата. Состояние i-го аппарата влияет на состояние 
(i-fl)-ro , (М-2)-го и т. д. аппаратов. Элементы выпарных уста
новок— недетектирующие звенья, поэтому изменение параметров 
(Н-1)-го аппарата приводит к изменению параметров г-то аппа
рата. При получении математических моделей выпарных устано
вок ввиду взаимосвязанности их элементов необходимо уравне
ния отдельных элементов и уравнения связей между ними рас
смотреть совместно. Уравнения элементов выпарных установок 
приведены в предыдущих главах.

Уравнения связей можно получить из условия (4.1а).
а) Для прямоточной выпарной установки температура, кон

центрация, расход раствора и пара на входе Ц-го аппарата равны 
этим параметрам на выходе (i— 1)-го аппарата; температура 
пара на входе в г-й аппарат равна температуре пара в (i— 1)-м

(4.144)

(4.145)

(4.146)

Математические модели 

многоступенчатых 

выпарных установок

5,1. УРАВНЕНИЯ СВЯЗЕЙ ЭЛЕМЕНТОВ 
ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК
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аппарате за вычетом суммарной (полной) температурной де
прессии.

При длинных трубопроводах, соединяющих выпарные аппара
ты, вследствие потерь тепла в окружающую среду температура 
раствора на выходе — 1)-го аппарата больше температуры рас
твора на входе в i-й аппарат. Можно учесть эту разность путем 
расчета потерь тепла от трубопровода в окружающую среду, од
нако ввиду малости пренебрегаем ею.

б) Для противоточных установок расход пара и температура 
на входе в i-й аппарат определяются так же, как для прямоточ
ной, а температура, концентрация и расход раствора на входе 
в tf-й аппарат равны соответствующим параметрам на выходе 
(f+  1)-го аппарата.

Условия а) и б) справедливы в случае, если емкость трубо
проводов, соединяющих аппараты, ничтожно мала по сравнению 
с емкостью парожидкостного пространства, что справедливо для 
большинства выпарных установок. Можно несколько уточнить- 
расчет путем суммирования емкости трубопровода, соединяюще
го (i— 1)-й и ii-й аппараты, с емкостью парожидкостного прост
ранства (i— 1)-го аппарата.

В качестве уравнений связи для МВУ с отбором пара необхо
димо использовать соотношения

D 2 =  W1 — Е 1 ‘ D 3 =  W2 D n = W n- i  — E n- i  (5.1);

а для установок без отбора пара — уравнения
D2 =  Wi ;  D3 ^ W 2; . . . ;  Dn =  Wn- 1 (5 .2 )

Число уравнений составит (п— 1). Еще (п— 1) уравнений 
можно получить, используя соотношения, связывающие темпера
туру пара в парожидкостном пространстве и греющей камере 
двух смежных аппаратов:

П̂2 =  1̂» п̂з =  ^2 »•••» п̂п =  ®П-1 А/г-1 (5-3^

Из соотношений (5.3) следует:
dint __ dBt-1 
dx dx

dbj-1 
dx (5 .4 )

где l < i <  (n— 1).
Полная температурная депрессия Д зависит от концентрации,, 

температуры и уровня жидкости. При отклонении 0 и А в нор
мальных для условий эксплуатации пределах Д существенно за
висит от концентрации. Так, для электрощелоков получена {160] 
зависимость Д от концентрации вида

A ^ a f  +  a f b P  (5 .5 )

При этом скорость изменения температурной депрессии в основ
ном определяется скоростью изменения концентрации.

Экспериментальные исследования показали {127, 131 — 133], 
что время переходных процессов выпарных установок по концен
трации на порядок больше времени изменения температурного
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режима (см. также гл. 10). Следовательно, рассчитывая изме
нение температуры во времени, можно принимать, что концен
трация практически не меняется. При этом

dAt/dx — О и dtniidx =  d^i-Jdx (5 .6)

Для оценки влияния изменений температурных депрессий в 
переходных процессах вследствие изменения концентрации сле
дует в качестве уравнений связей использовать уравнение (5.4). 
При этом если температурная депрессия определяется соотноше
нием типа (5.5), то уравнение связи имеет вид:

Мп1
dx dx “>а2 i

6  о ,— i
dx (5 .7 )

Если коэффициенты теплоотдачи при конденсации и кипении 
существенно зависят от режимных параметров, необходимо си
стему уравнений связей дополнить уравнениями типа (3.27)—
(3.29) и (3.46), связывающими эти коэффициенты с соответст
вующими параметрами объекта.

Уравнения, связывающие температуру пара в парожидкост
ном пространстве и в греющей камере двух смежных аппаратов, 
можно получить также следующим образом.

Разность давлений в аппаратах

Pi-i Pm — ^ £ j 2 (5*8)

где pi-u pm — давление вторичного пара соответственно в 
(i— 1)-м аппарате и в греющей камере i-го аппарата; Хт, w — 
коэффициент трения и скорость пара; /, d , — длина, диаметр
и сумма коэффициентов местных сопротивлений паропровода. 
Скорость пара равна

w =  b W i - J n d f p t  (5 .9 )

Подставляя это выражение в уравнение (5.8) и определяя 
W i-1, получим:

где'
Wi- 1 — О YPi-i Pni

nd? V 9?

1

(5 . 10)

(5.10a)

Разлагая уравнение (5.10) в ряд Тейлора и пренебрегая члена
ми, содержащими (/?,•_i—р„,) в степени выше первой, получим:

=  <*|/p°i-i —p°ni ■ (P i- i  P ° i-1) — (Pni — P°r
2 V P°/-l — Pni L )

(5 .11)

где p°i-1, р°ы — исходные давления.
Примем линейную зависимость давления от температуры:

P =  P ° + S ~ At (5Л2)
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Подставляя это соотношение в уравнение (5.11), получим:
Wi- 1 =  o'i-i +  +  o"'tni (5.13)

где
Ф и

tf'i-l =Or/P ° i - l — Р°п

О - 1 =

#*-1
2/р оЬ1- р ^

дрп
(5.14)

^ni
2 / p V i  -Р°пг

Используя соотношение (5.13), получим уравнение
Di+1 =  IFj =* с /  +  +  а"̂ п (£+1) (5.15)

которое можно привлечь в качестве одного из уравнений связей 
между выпарными аппаратами.

Расход вторичного пара из /г-го аппарата в конденсатор 
равен

=  ак' +  <?к "tn +  (5* 16)
Для определения расходов раствора и конденсата можно вос

пользоваться уравнением
S i  =  o  (Pi- i +  — P i — hiP f'g)1/* (5.17)

где g  — коэффициент, определяемый по соотношению (5.10а) для 
потока раствора или конденсата.
Подставив уравнение (5.17) в (4.36) или (4.50), получим урав
нение динамики уровня.

Для выпарных установок, работающих совместно с различ
ными технологическими и энергетическими агрегатами {2 ] , ма
тематические модели этих систем дополняются уравнениями свя
зей соответствующих агрегатов.

Схемы выпарных установок условно можно разделить на про
стые и сложные. К простым отнесем схемы установок без потре
бителей, регенеративных теплообменников, расширителей и 
т. п., к сложным — схемы с этими элементами, а также схемы 
выпарных установок, работающих совместно с энергетическими 
и технологическими агрегатами. Примером такой сложной систе
мы может быть комбинированная установка для производства 
пресной доды, электроэнергии, извлечения ценных минеральных 
веществ (см. гл. 11). Математические модели выпарных устано
вок рассмотрим применительно к этим двум группам схем.

5.2. МОДЕЛИ МВУ, ВЫПОЛНЕННЫХ ПО ПРОСТЫМ СХЕМАМ

Рассмотрим методику составления математических моделей 
МВУ, выполненных по широко распространенным в промышлен
ности схемам: прямоточной, противоточной и с параллельным ис
пользованием вторичных паров. Схемы этих установок и их гра
фы представлены на рис. 5.1.
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Запишем системы уравнений (4.52) для каждого выпарного 
аппарата прямоточной МВУ:

A1Y}  =  X}
A2Y2 =  X 2 (5 .18)

AnY п — Хп

Для потокового графа МВУ входными переменными являют
ся £>ь t„fi, bQ, S 0, 0о- Если принять, что расходы раствора, перете-

Ь- 2т Зт

Рис. 5.1. Схемы выпарных установок и их графы:
а  —  п р я м о т о ч н а я ;  б  —  п р о т и в о т о ч н а я ;  в — с п а р а л л е л ь н ы м  и с п о л ь з о в а н и е м  в т о р и ч н ы х  п а 
р о в ;  г  —  с  р е г е н е р а т и в н ы м  п о д о г р е в о м  р а с т в о р а .  Ц и ф р а м и  о б о з н а ч е н ы  п о т о к и  э н е р г о н о 
с и т е л е й  и с о о т в е т с т в у ю щ и е  р е б р а  г р а ф о в .
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кающего из аппарата в аппарат ( S i ,  S 2, . . . ,  S „ ) ,  также независи
мые переменные, то система уравнений (5.18) содержит перемен
ные tn 1, I/П2» • • • , tn п\ tc\y tc2y • • • у tc п\ 01, '02, • • , '0л’, b 1, &2, • • , bn, 
h\, h,2, . . . ,  hn\ Wi, W2, • • •, WV, £>2, D3, . . . ,  На основе соотно
шений (4.2) — (4.5), данных табл. 2, параметров графа выпарно
го аппарата и графа МВУ определяем число выходных перемен
ных системы. Оно равно (7п— 1). Число же уравнений системы 
равно 5я, и следовательно, для определения всех переменных не
достает (2п— 1) уравнений.

Дополняя уравнения (5.18) уравнениями (5.1), (5.3) или 
(5.15), получим замкнутую систему (7п— 1) уравнений с (7п— 1) 
переменными. Рассмотрим подробный вывод этой системы для 
прямоточной МВУ (см. рис. 5.1а). С этой целью запишем систе
му уравнений (4.46) — (4.50) применительно к первому, второму 
и п-ыу аппаратам.

Для первого аппарата

а11 dx — —а21̂П1 +  а31̂С1 4“ a4l № l --D l )  +  аы

С11 dx — C2 1^ci 4“ С31̂ П1 4~ С4101

dQf
d ll  dx =  ^21^1 4~ 3̂1̂ С1 — ^41^1 4" ^51 (5.19)

db±
dx =  - M S 0- l F 1) +  So*o *

l i ^ -  =  S0 - S 1 - W 1

Для второго аппарата
dt

а12 dl =  С22̂П2 4“ a32̂C2 4" a42 (^2 ^V) 4“ fl52

Cl2 "dx " =  C22̂C2 4" С32̂П2 4" C42®2 

diг ~dx“ =  d22®2 +  ^32̂ 02 ^42^1 4" ^52

f * - ^ -  =  - bAS1- w 2) +  s 1bi

(5 .20)

i2X T  =  S - S 2- W 2
Для n-ro аппарата

dt Yin
a in e  n 4~ a 3ntCn -f- Q-4n (Dn — Dn') -f- a 5n

dt*
ln dx 

dQ„

n̂ cn +  c3n̂ un 4“ c4n®n (5 .21)

*ln dx ----- d̂ n̂ n 4~ dgn̂ cn d$nWn 4~ d$n
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. dbn 
Гп dx ----- bn ($n-i — Wn) 4* Sn-ibn-i

Для получения недостающих уравнений, описывающих МВУ, 
к системам уравнений отдельных аппаратов необходимо доба
вить уравнения, связывающие параметры смежных аппаратов 
(уравнения связей). В качестве уравнений связей для установок 
с отбором пара необходимо использовать уравнения материаль
ного баланса (5.1), а для установок без отбора пара — уравне
ния (5.2). При этом число недостающих уравнений составит: 
2п— 1— (п— 1) =  лг. Эти уравнения можно получить, используя 
соотношения (5.3) или (5.7), связывающие температуру пара в 
парожидкостном пространстве и в греющей камере двух смеж
ных аппаратов.

Дополняя уравнения (5.19) — (5.21) уравнениями (5.1), а 
также (5.3), получим замкнутую систему (7п— 1) уравнений с 
(7 п— 1) неизвестными. Исключая величины D2, Z)3, . Dn с по
мощью уравнений (5.1) и величины tn 2, ^ п з , tnn с помощью 
уравнений (5.3), получим систему дифференциальных уравнений 
МВУ с отбором пара:

а 11 f a --------- а 21*П1 +  а 31*с1 +  а 4\ Ф 1 —  D \ )  +  а И (5 .22)

си fa  — —С2Л 1 +  c3î ni 4* с4А (5.23)

(5.26)

(5.25)

(5 .24)

(5.31)

(5.29)

(5.30)

(5.28)
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~\~a4n(Wn-\ — En-i Dn' 4 "  аьп (5.32)
dtQf2  ̂ л \ Г\ r\ n

Cn fa  =  C2nfcn 4 ~  Сзп (Q /Z -l   &fl) 4 "  C4rfin ( 5  • 3 3 )

dQn
d\ fa  — d2nQn -}-d3ntcn— d^nWn^  d5n (5.34)

dbn
fn =  - b n (Sn- t -  Wn) +  S n - A - 1  (5.35)

en =  Sn-г - S n - W n (5.36)

Выше указывалось, что МВУ — это объект с взаимосвязан
ными параметрами. Возмущения, действующие на первый аппа
рат, передаются к последнему, и наоборот, возмущения, прило
женные к последнему аппарату, передаются к первому. Эту 
взаимосвязь отражает система уравнений (5.22) — (5.36). На
пример, при изменении температуры 0Л в последнем аппарате ме
няется правая часть уравнения (5.34) и, следовательно, темпе
ратура поверхности нагрева tcn- При этом меняется правая часть 
уравнения (5.33) и, следовательно, 0Я_ 1. Аналогично изменяется 
температурный режим (п—2 )-го (п—3)-го и т. д., вплоть до пер
вого аппарата.

При расчете МВУ, работающей совместно с конденсатором, 
в котором вакуум меняется при различных режимах работы вы
парной установки, систему уравнений (5.22) — (5.36) необходимо 
дополнить уравнениями динамики конденсатора (4.134). Если 
при всех режимах работы МВУ давление в конденсаторе сохра
няется неизменным (0n =  const), то уравнение (5.34) превращает
ся в алгебраическое и служит для определения величины Wn-

При рассмотрении системы уравнений (5.22) — (5.36) видно, 
что в уравнениях для парожидкостного пространства и греющей 
камеры двух смежных аппаратов, например в уравнениях (5.24) 
и (5.27), под знаком дифференцирования находится одна и та же 
переменная — температура жидкости (пара) в аппарате. Такая 
особенность является следствием того, что скорости изменения 
температуры в парожидкостном пространстве и в греющей каме
ре двух смежных аппаратов равны в соответствии с условиями 
(5.3).

В случае, когда изменения концентрации и уровня невелики 
(учитывая, что продолжительность изменения концентрации на 
несколько порядков ниже продолжительности изменения темпе
ратуры), можно считать уравнения для температур независимы
ми от концентрации и уровня. Тогда, исключая Wu W2, . . . ,  Wn- 1 
из уравнений парожидкостного пространства и греющей камеры 
смежных аппаратов, например из (5.24) и (5.27), получим си
стему дифференциальных уравнений для определения темпера
турного режима МВУ с пароотборами:

аи  fa  =  —a2î ni 4~ a3 î ci 4" a4i № 1  D\) 4" &ы (5.37)
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dO-.
dn' ~~fa~ — ~ d 2i'0i +  d31'tcl — d4l' (E -f- D2') +  d51'tC2 -f- d61' (5.39)

(Hq2
C12 f a  =  2̂2̂ C2 +  3̂2 (®1 An) “f~ 4̂2̂ 2 (5 • 40)

d09
d12 fa  — —d22'Q2 -f- d32'tc 2 d42 (E2 -f- D3) -f* d52'tc3 -f- d62 (5.41)

си  fa  — C2i^ci ~h c3i^ni 4~ c4i^i ( 5 .3 8 )

dtCn _
dx ~~°2nten 4* c3n (®/i-i ^n-l) +  c4n®n (5.42)

, dOn 
7 dr -----d%n +  d3n'tc (n-!) — d4n' (En -f- Dn') -f- d5n tcn -f- dm' (5.43)

где

dn — di diiCii
a42 di о — di,

di2als , , , , d4nai(n+i)
> din — dm +

2̂1 — d2i +
d4iCi2

a42 d 2n ■— d 0,

a43
d42a23

d2n ■ - d2n -f-

dzi — d31\ 3̂2 — d32\...

°4 (/i+l) 
d4na2 (rc+1) 

a4 (rc+1)
don — d«

d4i — d4i ; d42 — d42; . . . ;  d4nr — d4l

dbi — 4̂1Д32
«42 dzo — d42a23

a43 dbn —
d4na3 (/i+i)

a4 (/1+1)
, , , , ^4la52 , ^4la22̂ 1

dn =  dil +  ~ % T  +  “й

dm' — dr..
d4nab (n+i) d4na2 (n+i) An

a4 (/i+l) a4 (/1+1)
Расходы вторичного пара можно определить на основе урав

нений (5.24), (5.27) и (5.34), решив их относительно Wb\

Wt =  ■ d i i  d $ i  d 2i Л , d 3 i x t d 5i

d4i dx u4i d4i
или же по уравнению

W i  =  g l i t c i  +  § 2  f i i  £ згс (i +1) +  § 4 i ( E i  4“ i + 1) 4" g b i

где
al (i+l) d3i

g11 a4 (i+l) dii +  (f + 1) d4i
( ai(i+i)d2i  ̂ d1i

g2i =  [a2(i + l ) — ^  )•

(5.44)

(5.45)

a,
gsi

з (i+i)dii
a4 (i + l) dn 4" al (i+l) d4i

a4 (i+l) dii
a4 (i+l) du +  al (i + l) d4i g4i — a4 (i + l) dii +  al (i+l) d4i

gbi
(i+l) d&i \ du

“ t+l)J
\ “1 i

' a5U+1) / d4 (i + l) dii 4  di (i+i) d4{ ~ g*iAi

(5.46)
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уравнение (5.45) получено путем исключения величины dQi/dx 
из уравнения парожидкостного пространства i-ro аппарата и 
уравнения греющей камеры (i +  1)-го аппарата — например, из 
уравнений (5.24) и (5.27).

Уравнения для определения ©ь ‘02, .. , 0л в системе (5.37) — 
(5.43) можно получить также, рассматривая парожидкостное 
пространство и греющую камеру смежных аппаратов как единое 
звено и записав для этого звена уравнения материального и теп
лового балансов. Однако чтобы сохранить единую последова
тельность вывода уравнений МВУ, целесообразно первоначально 
составить систему уравнений для каждого аппарата, а затем по
лученные системы рассматривать совместно.

Для противоточной выпарной установки система уравнений 
(5.37) — (5.43) не меняется, если за независимую переменную 
принять расход греющего пара в последнем аппарате, а для оп
ределения температуры в первом аппарате добавить уравнения 
конденсатора или считать 0„ =  const.

Уравнения прямоточной и противоточной МВУ без пароот- 
боров можно получить из уравнений (5.37) — (5.43), приняв

£ 1 =  0, £ 2 =  0 , . . . ,  Еп =  0 (5 .47)

Схема установки с параллельным использованием вторичных 
паров представлена на рис. 5,1, в. Методика построения матема
тической модели такой установки описана в работе ,[3].

Если необходимо определить изменения температурных де
прессий в переходных процессах вследствие изменения концен
трации, то в качестве уравнений связей следует использовать 
соотношения (5.4). При этом если температурная депрессия оп
ределяется степенной зависимостью от концентрации (А =  а х* +  
+  а2*Ь(* ), то уравнение связи принимает вид (5.7).

Таким образом, дополняя системы уравнений выпарных уста
новок, например систему уравнений (5.19) — (5.21), соответствую
щими уравнениями связи, например уравнениями (5.1), (5.3), 
а также уравнениями для коэффициентов теплоотдачи, можно 
получить полную систему уравнений, описывающую установив
шиеся и переходные процессы в многоступенчатых выпарных 
установках.

Рассмотренные системы уравнений позволяют моделировать 
переходные процессы в МВУ с учетом зависимости коэффициен
тов уравнений от температур, концентраций и уровней.

В общую систему уравнений в качестве независимой перемен
ной входит расход греющего пара в первый аппарат Dx. При ав
томатизации установок возникает необходимость выбора в ка
честве входной переменной хода регулирующего клапана ц. Для 
этого в уравнениях МВУ величину Dx необходимо заменить ве
личиной jli с помощью типовой нелинейной функции, предложен
ной В. В. Бирюковым и В. В. Кафаровым [117].

Рассмотренные системы уравнений при числе ступеней выпа
ривания п> 3 громоздки. В первом приближении можно прини-
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мать коэффициенты этих уравнений постоянными. Если же воз
никает необходимость учета нелинейных свойств объекта, то 
систему уравнений МВУ дополняют зависимостями (4.51) коэф
фициентов уравнений от определяющих их переменных и други
ми характерными соотношениями.

Рис. 5.2. Схема дискретной н непрерывной моделей МВУ.

Математические модели МВУ и УМИ громоздки. Один из 
методов упрощения формы представления этих моделей, предло
женный Н. Винером и развитый в работах по изучению ректи
фикационных колонн ,[20], основан на описании систем взаимо
связанных дискретных элементов уравнениями в частных произ
водных.

На рис. 5.2 представлена схема дискретной и непрерывной 
моделей МВУ. Для описания динамики /г-ступенчатой установки 
по концентрации необходимо составить систему из п обыкновен
ных дифференциальных уравнений (4.49). Эта система может 
быть заменена одним уравнением в частных производных. Дейст
вительно, для сосредоточенной модели можно записать:

и пренебрегая членами второго порядка малости, получим:

б х fa  == s xbx s x- Аде” ^х-Д х

где Gx — масса жидкости в элементе Ах. 
Учитывая далее, что

S x -Д х  =  —  - f a  А *  и Ьх-Ах =  ь дЬ

(5 .48)

Gгде Оа: * = - д! -----количество жидкости на единицу «длины» эле
мента Д*.
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Аналогично можно получить дифференциальное уравнение, опи
сывающее приближенно переходные режимы МВУ по темпера
туре жидкости 0. Если принять одноемкостную сосредоточенную 
модель выпарного аппарата (тепловые емкости греющей камеры 
и металла поверхности нагрева не учитываются или добавляют
ся с соответствующими коэффициентами к емкости жидкости), 
то для элемента Ах можно записать: 

ddx
a lx -  kJPx (tux -  ея) +  (Л0)*-ах -  № 9), -  Wxi /  -  Qx" (5.49)

где а\х — тепловая емкость элемента Ах\ kx, F x — соответственно 
коэффициент теплопередачи и поверхность нагрева элемента А*; 
Qxn — тепловые потери элемента Ах. Используя соотношения

WX =  E X +  Dx+Ax = £ х +  k*+hf * ^ *  ф х _  ех+Дх)
тх

и

получим:

Здесь

п̂л =  0д:-Лх — &х-.*х-£ьх

u\tx
a ix f a  ~  агх (0д:-Ддг 0*) ~b (ScQ)х-Дх — 

— (5с0)х — а з х  (0Х — 0х+Д*) +  й \ х

Ч х  =  bxF x \ а%х =» X̂+Ax Fх+Дх ix

аАх — Fxix — kxF  х ^х-Д х Qx11 + ^Х+Дх F Х+Дх &x

(5.50)

где A* — температурная депрессия; Ex — расход пара, отбирае
мого с элемента Ах.
Учитывая далее, что

(5с0)х_дх =  («5с0)х ^  Ах\

дд дд
0дс-Дх — 0д; fa А*»’ 0дс:+Ддс =  0х 4” qх

и пренебрегая членами второго порядка малости, получим:
д0 а0 д  (ScQ)

a ix ~дт~ ~ +  а зх) ±  f a  +«4х (5.51)

где ai* =  aix/Ax характеризует тепловую емкость на единицу 
Длины.

Заменяя уравнения (5.48) и (5.51) системой конечно-раз
ностных уравнений и придавая переменной х смысл числа аппа
ратов, можно получить систему дифференциальных уравнений 
МВУ по концентрациям и температурам. При этом Gx* и а *и — 
соответственно количество жидкости в одной ступени выпарива
ния и тепловая емкость ступени.
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В случае большого числа ступеней выпаривания, характерно
го для современной техники (например, термические опресни
тельные установки), для приближенного расчета переходных 
процессов в МВУ можно использовать аналитические решения 
уравнений (5.48), (5.51) при соответствующих условиях одно
значности. Точность этих расчетов тем выше, чем больше число 
ступеней. Использование метода ограничено следующими усло
виями:

1) число ступеней выпаривания должно быть большим (п >  
> 5 ) ;  2) схемы МВУ либо должны быть структурно однородны
ми, либо должны преобразовываться в структурно однородные 
без существенных погрешностей.
5.3. МОДЕЛИ МВУ, ВЫПОЛНЕННЫХ ПО СЛОЖНЫМ СХЕМАМ

Широкое распространение в различных отраслях промышлен
ности получили схемы МВУ, в которых выпарные и испаритель
ные аппараты работают совместно с теплообменниками для по
догрева жидкости, поступающей на выпаривание, самоиспари- 
телями, предназначенными для использования внутренней энер
гии конденсата и раствора и с различными технологическими и 
энергетическими агрегатами \[2]. Расчет и моделирование таких 
систем необходимо производить на основе совместного рассмот
рения уравнений, описывающих процессы в отдельных аппара
тах.

Схема МВУ с подогревателями и соответствующий потоковый 
граф представлены на рис. 5.1, г.

При совместной работе МВУ с потребителями тепла следует 
различать два случая: а) сопротивление паропровода, соединяю
щего выпарной аппарат и теплообменник, незначительно; б) пар, 
нагревающий жидкость в подогревателе, дросселируется регули
рующим органом.

В первом случае температура пара в парожидкостном прост
ранстве испарителя ti равна температуре пара в греющей камере 
теплообменника t?. При этом из уравнения (4.140) получим:

В? =  ЕЬ = cite
ае (1% ае t e  — -а4т /  т  .

а а
(5.52)

Рассматривая совместно уравнения (4.52), (4.138), (4.139) и
(5.52), получим замкнутую систему, описывающую установив*- 
шиеся и переходные процессы в выпарных установках, работаю
щих с парожидкостными подогревателями.

Во втором случае расход пара определяется положением ре
гулирующего органа, его характеристикой, а также перепадом 
давлений на клапане. На основе известных зависимостей для 
расхода насыщенного пара через клапан можно записать:

E i =  f i  (Mi) /2  (Pi> Pir) -  / 1  (Pi) / 3  (U, t e )  (5.53)
где pi и p e  — давление до и после клапана (давление в паро
жидкостном пространстве испарителя и в греющей камере тепло
обменника) .
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Подставляя соотношение (5.53) в уравнение (4.140), получим

а1 ДХ =  —a4i +  a3*ciT +  Я4/1 (Рг) /з 4 i » h T) +  a5 (5.54)

Дополняя уравнения (4.52), (4.138), (4.139) уравнением
(5.54), получим систему, описывающую процессы в МВУ с теп
лообменниками для случая, когда поступление пара в теплооб
менники регулируется. При этом очевидно, что здесь к обычным 
для МВУ воздействиям добавляются величины хода регулирую
щих органов на линии подачи пара в теплообменник.

Рассмотренная модель теплообменника содержит три емко
сти: две — с сосредоточенными параметрами (греющая камера и 
поверхность нагрева) и одну — с распределенными параметрами 
(жидкость). Во многих случаях можно использовать более про
стую трехзвенную модель теплообменника, когда все три емко
сти— с сосредоточенными параметрами:

а1Т =  -  W  +  < W  +  a4W *  +  а 5т

dtcTClT =  - c j t ст +  с3т/пт +  cfQт

V  =  - d 2T0T +  d ft ст +  rf4т

(5 .55)

где d tT =  Vtp'c'; d2T =  а2тЯ' +  250c ' ; d3T =  a 2TFT; d4T =  2Soc '0oT

Внутренняя энергия конденсата в схемах МВУ обычно ис
пользуется на получение пара в расширителях. Схемы исполь
зования внутренней энергии конденсата при смешении пара из 
отбора (£;) и пара, полученного в результате расширения кон-

Рис. 5.3. Схемы использования тепла конденсата.

Денсата непосредственно в греющей камере парожидкостного 
теплообменника, представлены на рис. 5.3, а.

Если принять, что процесс самоиспарения развивается со 
скоростью, на несколько порядков превышающей скорость пере
ходных процессов в испарителях и теплообменниках, и что весь 
конденсат, образующийся в греющей камере испарителя, отво-
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дится на самоиспарение, то уравнение греющей камеры тепло
обменника записывается в виде

«1
dtj*
dx =  —а4г +  a4z\ +  a4^i +  ab — Гщт (5 .56)

Для получения замкнутой системы уравнений, описывающей 
процессы в этом случае, необходимо уравнения (4.52), (4.135) — 
(4.137) рассматривать совместно и дополнительно привлечь соот
ношение, связывающее температуру конденсата с температурой 
насыщенного пара в теплообменнике

*к; =  ^ т - Д  (5.57)

а также уравнение для определения расхода конденсата, посту
пающего из греющей камеры выпарного аппарата

DK| =  D ,- V 0, | ^ . 4 r  <5-58)

Если внутренняя энергия конденсата используется в отдель
ном подогревателе (рис. 5.3, б), то система уравнений МВУ до
полняется уравнениями, описывающими оба подогревателя.

Комбинированная энергоопреснительная установка, состоя
щая из двух основных блоков — газотурбинного агрегата и МВУ 
с пленочными испарителями — рассмотрена в работе ,['161 ]. Для 
определения числа зависимых и независимых переменных ис
пользуется граф установки. Число зависимых переменных (и со
ответственно число уравнений математической модели установ
ки) равно 77, из них 5 1 — параметры потоков энергоносителей, 
26 — «внутренние» параметры. Оптимизируются независимые па
раметры— расходы энергоносителей, температуры и др. в эле
ментах установки. Сигнальные графы МВУ рассмотрены автором 
совместно с И. М. Федоткиным и В. Г. Великом \[ 162].

Для нахождения математической модели МВУ, работающей 
с расширителями, необходимо систему уравнений выпарной уста
новки дополнить уравнениями расширителей.

Рассмотренная методика позволяет получить системы уравне
ний, описывающие .переходные и установившиеся процессы в 
многоступенчатых испарительных и выпарных установках с от
бором вторичного пара и без отбора, прямоточных и противоточ- 
ных. Подробный пример построения математической модели вы
парной станции хлорного производства приведен в книге ([3].

5.4. МОДЕЛИ ОПТИМИЗАЦИИ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

Математические модели оптимизации выпарных установок 
включают целевые функции, систему уравнений, описывающих 
взаимосвязи между параметрами установки (модель функциони
рования) и систему ограничений.

Критерии эффективности и целевые функции. Критерии эф
фективности выпарных установок можно подразделить на кри
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терии, используемые при проектировании установок и при их 
эксплуатации. При проектировании установок в качестве крите
рия эффективности широко используются суммарные расчетные 
затраты (абсолютные или приведенные). Этот критерий наибо
лее полно оценивает экономическую эффективность создаваемых 
выпарных установок, так как учитывает энергетические и мате
риальные затраты, а также затраты на рабочую силу, технологи
ческие особенности процессов и др.

Возможны два основных случая определения параметров ус
тановки: 1) независимо от определения параметров оборудова
ния для предварительной и последующей обработки жидкости и 
энергетического оборудования; 2) совместно с определением па
раметров агрегатов, связанных с выпарной установкой.

В первом случае расчетные затраты С (в руб/год) равны:
С =  Э' +  фК' (5 .59)

где Э7, К7 — эксплуатационные и капитальные затраты; ф — ко
эффициент эффективности капиталовложений, 1/год.
Зачастую более удобным критерием являются приведенные рас
четные затраты:

С* =  ------ или =  S f -  (5 .60)

где Г * — продолжительность работы установки, ч/год.
Во втором случае

С =  Э' +  э" +  Э'" +  Э " "  +  ф (К' +  К" +  К'" +  К " " )

0 ,  =  * = ^ ------  или С\ =  S C f  (5 .61)

где Э77, Э777, Э7777— эксплуатационные расходы на предваритель
ную подготовку раствора, выпаривание и энергоснабжение; К7/, 
К777, К7777— капитальные затраты на оборудование предвари
тельной подготовки раствора, выпарную и энергетическую уста
новки.

В первом случае необходимо найти зависимость Э7 и К7 от 
параметров выпарной установки, во втором— зависимости Э7, . . .  
•.., Э7777 и К7, . . . ,  К7777 от параметров не только выпарной уста
новки, но и энергетического и вспомогательного оборудования. 
Например, для оптимального проектирования водоопреснитель
ной установки необходимы зависимости типа

э' = / i ( 2 ^ * n^ n ,0 P.- .) ;  э -^ м ^ .л г э ./а .- - - ) ;

3 ” =  fs ( y w , n , s 0, . . . )
(5 .62)

К' = /4 ( 2  W’п> tn> к,.•••); К'= /,(лгэ. 0 1. *».•••);
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где tUt 0Р —  температуры греющего пара и подогрева воды в ре
генераторах; D 1 , N 3 —  расход греющего пара и электрическая 
мощность энергоблока.

Уравнения (5.62) можно получить на основе математического описания 
и предварительных проектно-конструкгорских проработок энергетической ус
тановки и вспомогательного оборудования. Например, для определения К ' 
могут быть использованы зависимости типа

К' =  cf F +  K np' (5 .63)

где Cf , F  — соответственно стоимость выпарных аппаратов, отнесенная к еди
нице поверхности нагрева, и суммарная поверхность нагрева МВУ; К'пр— 
прочие капиталовложения в МВУ, не пропорциональные F. Величины c f , К'пр 
определяются на основе данных проектно-конструкторских проработок.

Приведенные расчетные затраты определяются соотношением

Ст +  Сэ +  Св+  Сд +  Ск +  Спр /r „J4
С * = -------------------- ------------------------- - (5 .64)

*

где Ст, С э, С в, Сд, Ск, СПр — годовые затраты на топливо (тепло, пар), элект
роэнергию, воду, реагенты, капитальные и прочие (трудозатраты, цеховые и 
заводские расходы и др.).

Годовые затраты на топливо равны:

Ст =  cTBS0T m (5 .65)

где ст — стоимость условного топлива; В  — удельный расход топлива на от
деление 1 т воды. _

Для установок, потребляющих пар или тепло, величина Ст определяется 
соответственно:

Ст — CjidSoT+y Ст — cgqS0T0 (5 .66)

где сп, cq — стоимость соответственно пара и тепла; d , q — удельные расходы 
соответственно пара и тепла на отделение от раствора 1 т воды.

Годовые затраты на электроэнергию равны

C3 =  c3NS0T* (5 .67 )

где сэ — стоимость электроэнергии; N — удельный расход электроэнергии на 
отделение 1 т воды.

Годовые затраты на пресную воду и реагенты равны соответственно:

C B =  cBGBS0T* (5 .68 )

Cr ^ crR S0T« (5 .69)

где св, сR — стоимость 1 т соответственно пресной воды и реагентов; GB, R  — 
расход соответственно пресной воды и реагентов.

Годовая составляющая капитальных затрат равна

Ск =  Щ '  =  (Ра +  Ри) к * 5 0Г * (5 .70 )

где Р а, Р н — коэффициенты амортизационных отчислений и нормативный; 
К* — удельные капитальные затраты на 1 т отделяемой воды. Прочие годо
вые затраты равны:

Спр =  спр‘̂ о71* (5-71)

где сПр — удельная величина прочих затрат.
Подставляя соотношения (5.66) — (5.71) в (5.64), получим:

С/* =  ст<7 +  c3N -f- cBGB -j- cr R +  (Pa Р в) К +  сПр (5 .72 )
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Здесь приведенные расчетные затраты выражены через удельные расходы 
тепла, электроэнергии, воды и другие удельные показатели.

Величины С* и С*' можно представить также в следующем виде

£  _  СП^1 4~ св^в ~Ь СЭМ  4~ c r R  -Ь спр

2 ^ 2  w t *
К' (5.73)

С', = Cn ^ i  ~Ь Св^в •4' сэУУ ~Ь crR  “Ь спр
+ 'ф К' (5.74)

где Dь N, Gв, R — расход соответственно пара (тепла), электроэнергии, во
ды, реагентов.

Во втором случае
Э" +  Э'" +  Э " " + я Н К "  +  К'" +  К " " )

С * = С ' * +  -----------------------------------g-jT ----------------------------------  ( 5 . 7 5 )

В ряде случаев кроме этих критериев могут применяться сле
дующие: капиталовложения в установку, суммарная поверхность 
нагрева, расход энергоресурсов, расход дефицитных материалов, 
масса и габариты установки, себестоимость продукта, его каче
ство и др. Например, при заданной производительности проекти
руется установка, для которой обеспечивается условие min К или 
m in/7. Отдельные элементы системы могут проектироваться с 
целью обеспечения условия т а х 5 0, 5 К или ZW.

Зачастую важнейшим критерием выпарной установки являет
ся качество готового продукта, показателем которого, в зависи
мости от назначения продукта, является содержание в нем оп
ределенных компонентов, цветность и др. Этот показатель 
обычно определяется температурным режимом и продолжитель
ностью тепловой обработки. В отдельных случаях качество про
дукта может быть связано с суммарной продолжительностью 
тепловой обработки степенной зависимостью. При этом условие 
оптимальности

где Кк — критерий качества продукта; 7\— продолжительность 
тепловой обработки в i-м аппарате; а и а2, а3 — постоянные числа. 

Критерию Кк соответствует критерий качества Кк'-*

Кк' (5.77)

В отдельных случаях при построении критерия качества необ
ходимо учитывать зависимость его не только от времени пребы
вания, но и от температурного режима аппаратов. Условие опти
мальности может быть представлено в виде

Кк =  max P i - p * а (0г) Т■Л (5.78)
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где а ( 0 ;) — «вес» времени 7\, определяемый зависимостью пока
зателя качества от температуры; Р2у Р з— постоянные числа.

Время Ti приближенно можно оценить по соотношению
Ti =  Pi'"Vi/Si (5.79)

Можно принять, что объем раствора пропорционален поверхности нагре
ва аппарата:

v i =  ntiFi =  m ij f 0 -  (5-8°)

Если производительности аппаратов равны, то 

Далее

Wrt
v ‘ - m4 m w

s, =  s . _  2  w , -  V - 2  r ,  =  V ( ^

и

T , =

'■“ ‘“ ‘ ( - ь ё ъ - т ) "

(5.81)

-г) <5-82>

(5.83)

Определив средний коэффициент теплоотдачи аппаратов Кср и приняв 
равными температурные напоры по аппаратам:

п

Д/, =  Д/2= . . . = Д < „  = ----------- ------------  (5.84)

можно оценить суммарную продолжительность тепловой обработки продукта 
в выпарной установке:

В ряде случаев качество продукта характеризуется несколь
кими показателями. При этом желательно формирование обоб
щенного показателя качества, определяемого через отдельные 
частные показатели.

Необходимо отметить, что имеются лишь отдельные попытки 
определения достаточно надежных зависимостей показателей ка
чества от продолжительности обработки жидкости и температу
ры. В дальнейшем получению этих зависимостей следует уделять 
существенно больше внимания.

*В общем случае при проектировании выпарной установки 
важно получить минимум расчетных затрат при высоком качест
ве готового продукта. При этом возникают противоречия. На
пример, с ростом числа ступеней выпаривания уменьшается рас
ход тепла на выпаривание, но снижается критерий качества, так
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как увеличивается время пребывания продукта в установке. 
Если возможна стоимостная оценка качества, то можно сфор
мулировать критерий, учитывающий стоимость качества. В боль
шинстве случаев этот путь затруднен, и установка проектируется 
с целью получения минимальных затрат при условии, что качест
во продукта находится в допустимых пределах.

Для действующих установок используются критерии эффек
тивности, описанные в гл. 9.

Следует отметить, что соотношения для критериев эффектив
ности работающих установок вытекают из уравнений (5.74) и 
(5.75) при условии, что капитальные затраты действующих 
установок — величины постоянные.

В каждом конкретном случае могут использоваться те или 
иные критерии эффективности; их выбор является специальной 
технико-экономической задачей, решение которой производится 
с учетом специфики условий работы данного производства.

М атем атические модели функционирования. В целевые функ
ции (5.73), (5.74) и т. п. входят параметры выпарных установок 
2И7, S 0, 0/ и др. для определения которых необходимо исполь
зовать уравнения, связывающие конструктивные и режимные 
параметры установок. Методика составления математических 
моделей функционирования элементов выпарных установок рас
смотрена в гл. 4, а установок в целом — в данной главе.

С и с тем а  ограничений. Определение параметров установок на 
основе математических моделей производится с учетом ограниче
ний, накладываемых на переменные условиями функционирова
ния объекта, свойствами рабоч-их тел и конструкционных мате
риалов, эксплуатационными требованиями и т. п.

При расчете и оптимизации имеются два основных типа огра
ничений: 1) ограничения типа неравенств на зависимые и незави
симые переменные (Ут 1п< У <  Ушах*, Xm[n< X < X max) ; 2) функцио
нальные ограничения, например ограничения, возникающие при 
выполнении условия минимизации суммарной поверхности нагре
ва установки: min (Sfi)on.

При проектировании выпарной установки в качестве ограни
чений могут использоваться различные условия: минимизация 
суммарной поверхности нагрева установки при равных поверхно
стях нагрева отдельных аппаратов; минимизация расходов теп
ла при заданных числе ступеней выпаривания и габаритах.

В зависимости от поставленной задачи в систему ограниче
ний могут входить следующие условия:

а) Кк ^ Кк
б) е1< е 1тах

В) V > * o c

г) F 1 =  F 2 =  • • • =  F n

д) Нг =  Н2 =  • • • =  Нп
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e) d1* =  d *  =  = d n*
ж) d f p =  d2TP =  • ■ • =  dr?v

з) условия д) и e) одновременно

и) min ^  F

к) min ^  F ; F n ^ F n

л) /д  =  F 2 =  • ‘ • =  F ; F n =  F n

м) условия г) и и) одновременно; ограниче
ния по величине отборов.

Пределы и вид ограничений определяются конструктивными 
соображениями, условиями протекания процессов (например, 
накипеобразованием), требованиями к производительности уста
новки и качеству продукта, условиями работы смежных агрега
тов и др.

Так, например, ограничение г) из системы (5.89) целесооб
разно применять, как показано в работе [164], при соотношении 
коэффициента теплопередачи в первом и последнем аппаратах 
прямоточной МВУ: /Gz//(i>0,25. В этом случае суммарная раз
ница между поверхностью нагрева, определенной при ограниче
нии г), и поверхностью нагрева, определенной при ограниче
нии и), равна:

6 = |- ( 2 '')r/(2 f) .« 10%
и применение ограничения г) обеспечивает более удобное по ус
ловиям технологии изготовление аппаратов. При 6>10%  (что 
соответствует соотношению /W ^(i<0,25) более рационально при
менение ограничения и). Этот вариант имеет место при упари
вании жидкостей с высокой степенью изменения концентрации 
раствора от аппарата к аппарату.

В установках концентрирования соленых вод имеется ряд спе
цифических ограничений: на максимальные температуру подогре
ва соленой воды и концентрацию раствора из условий предотвра
щения кристаллизации; на минимальную температуру уходящих 
газов из условий предотвращения конденсации паров на поверх
ностях теплообмена (точка росы); на скорости газа в контакт
ных аппаратах из условия предотвращения уноса жидкости. '

5.5, МОДЕЛИ УСТАНОВОК МГНОВЕННОГО ИСПАРЕНИЯ

Для получения системы уравнений, описывающих многосту
пенчатую УМИ, уравнения, записанные для каждой ступени (см. 
раздел 4.6), рассматриваются совместно с уравнениями, описы
вающими головной подогреватель, и уравнениями связей между 
элементами установки. Уравнения связей записываются исходя 
из условий, что параметры раствора и дистиллята на выходе/-й
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ступени равны соответствующим параметрам на входе в (г+1)-ю  
ступень, а параметры раствора на выходе конденсатора i-й сту
пени равны соответствующим параметрам на входе в конденса
тор (£— 1 )-й ступени.

Рассматриваемая система уравнений может использоваться 
для исследования динамических характеристик многоступенча
тых УМИ. Эту задачу нельзя решить на основе методики, опи
санной в работе /[159], так как в ней используется незамкнутая 
система уравнений конденсаторов УМИ (отсутствуют уравнения 
для парожидкостного пространства испарительной камеры и др.).

На основе модели УМИ, описанной уравнениями (4.141) — 
(4.146), при условиях

db{
dx 0; dtc

dx =  0; dx>i
~дГ =  0

можно получить систему уравнений статики установки. Эта си
стема дополняется уравнениями, связывающими коэффициенты 
теплоотдачи, температурные депрессии и другие величины с со
ответствующими конструктивными и режимными параметрами 
ступеней УМИ. Система уравнений, описывающих стационарные 
режимы УМИ, приведена в гл. 7.

Глава 6

Выпарные установки 

поверхностного типа

Выпарные установки состоят из основных элементов — выпар
ных аппаратов (испарителей) и вспомогательного оборудова
ния— конденсаторов, самоиспарителей, теплообменников, насо
сов и др.

6.1. ВЫПАРНЫЕ АППАРАТЫ

Классификация и устройство. Выпарные аппараты можно 
классифицировать следующим образом.

1. По принципу действия — на аппараты периодического и не
прерывного действия. Периодические аппараты имеют ряд преи
муществ перед непрерывными; при одной и той же начальной и 
конечной концентрациях раствора в них достигаются более высо
кие коэффициенты теплопередачи [5, 32]; облегчается перекачка 
концентрированного вязкого раствора, так как ее можно осу
ществить после концентрирования при атмосферном или повы
шенном давлении (в вакуум-выпарных аппаратах непрерывного 
Действия откачка вязкого раствора затруднена, особенно из по
следней ступени). Однако эти установки могут использоваться 
лишь при небольших производительностях.



2. По первичному теплоносителю — на аппараты с паровым, 
газовым (продукты сгорания, горячий воздух и др.), жидкостным 
(вода, масло и др.) теплоносителем, а также с электрическим 
обогревом. В промышленной практике чаще всего применяют 
обогрев паром, обеспечивающий высокий коэффициент тепло
отдачи наряду с удобством регулирования установки. В ряде

Рис. 6.1. Выпарной аппарат с совмещенными зонами нагрева и парообразования (а ) и 
с вынесенной зоной парообразования (б ):
1 — исходный раотвор; 2 — подвод теплоносителя; 3 — вторичный пар; 4 — концентриро
ванный раствор; б — неконденсирующиеся газы; 6 — сепаратор; 7 — испарительная труба.

случаев целесообразно использование тепла отходящих газов 
различных технологических агрегатов.

3. По совмещению стадий нагрева и парообразования  — на 
аппараты, в которых эти стадии совмещены (рис. 6,1, а), аппа
раты с вынесенной зоной парообразования (рис. 6,1, б) и с вы
несенной поверхностью нагрева (рис. 6.2). Последние два типа 
аппаратов применяют для предотвращения интенсивных отло
жений на поверхности нагрева.

4. По подвижности поверхности нагрева  — на аппараты с не
подвижной и подвижной (рис. 6.3) поверхностью нагрева. При
менение последней вызвано стремлением интенсифицировать 
процесс теплообмена ,[55, 165, 166]. Подвижность поверхности 
нагрева обеспечивается ее вращением или вибрацией. В таких 
аппаратах скорость движения жидкости относительно поверхно
сти нагрева высока, вследствие чего существенно повышается 
интенсивность теплообмена; отложения уменьшаются либо пре
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дотвращаются полностью. При этом существенно повышается 
степень концентрирования растворов.

5. По способу организации движения раствора — на аппара
ты с естественной (рис. 6.1—6.2, а) и принудительной 
(рис. 6.2, б) циркуляцией, однократной и многократной. Естест
венная циркуляция может осуществляться в объеме аппарата

Рис. 6.2. Выпарные аппараты с вынесенной поверхностью нагрева и движением раствора 
в испарительных трубах снизу вверх (а ) и сверху вниз (б ):
1—6 —  как на рис. 6.1; 7 — циркуляционный насос.

либо обеспечиваться специальными циркуляционными трубами. 
Принудительная циркуляция организуется с помощью насосов, 
мешалок или подачи пара (газа). Циркуляция (перемещение) 
раствора может создаваться также путем вращения либо вибра
цией поверхности нагрева.

6. По расположению зоны испарения — на аппараты, в кото
рых испарение раствора производится либо внутри труб, либо в 
объеме аппарата. При этом жидкость может находиться снару
жи поверхности нагрева или же внутри ее.

7. По степени заполнения сечения труб — на аппараты с за
полненным и незаполненным сечением. К последним относятся 
аппараты со вставками и пленочные )[92]. Пленочные выпарные 
аппараты получают в настоящее время все более широкое рас
пространение благодаря тому, что обладают высокой интенсив
ностью теплообмена при малых температурных напорах. По спо
собу движения пленки такие аппараты подразделяются на аппа
раты с ниспадающей и восходящей пленкой, а также пленкой, 
движущейся под действием центробежных сил.

8. По направлению движения пара и жидкости — на аппара
ты, в которых жидкость движется снизу вверх (см. рис. 6,2, а)
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или же сверху вниз (см. рис. 6.2, б). Аппараты с ниспадающей 
пленкой также подразделяются по направлению движения вто
ричного пара — вверх или вниз {92]. Последний способ благо
приятно сказывается на режиме теплообмена, так как движение 
пара и пленки в одном направлении способствует увеличению 
скорости пленки и ее турбулизации.

Рис. 6.3. Выпарной аппарат с вращающейся поверхностью теплообмена:
/ —  д и с к и  п о в е р х н о с т и  н а г р е в а ;  2 —  т р у б к а  о т в о д а  к о н д е н с а т а  и з  г р е ю щ е й  к а м е р ы ;  3  —  
в е р т и к а л ь н ы е  к а н д е н с а т о о т в о д н ы е  т р у б ы ; 4 —  л о п а с т и ;  5 —  п а р о в ы е  т р у б к и ;  6 —  п а р о в а я  
к а м е р а ;  7  —  к а м е р а  к о н д е н с а т а ;  8 —  в а л  р о т о р а .

9. По ориентации поверхности нагрева  — на аппараты, в кото
рых поверхности нагрева располагаются вертикально, горизон
тально или наклонно.

Выпарные аппараты могут подразделяться также по степени 
концентрирования — на аппараты небольших концентраций (пер
вые корпуса МВУ) и аппараты высоких концентраций, исполь
зуемые в однокорпусных установках и в последних ступенях 
МВУ; по производительности — на аппараты малой и большой 
производительности.

Конструкции выпарных аппаратов весьма разнообразны, что 
не всегда диктуется необходимостью. Число действительно эф
фективных и необходимых типов аппаратов может быть сущест
венно уменьшено, хотя для ряда растворов и условий производ
ства не созданы необходимые выпарные аппараты. Это, в част
ности, относится к аппаратам предельного выпаривания.

Наиболее распространенным теплоносителем в выпарной тех
нике является водяной пар, поэтому в большинстве случаев ос
новной процесс в греющей камере — конденсация пара. Она мо
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жет осуществляться внутри и снаружи труб, а также на плоских 
и цилиндрических поверхностях. Поверхности конденсации мо
гут быть гладкими и волнистыми (см. гл. 3).

При конструировании греющих камер основное внимание уде
ляется обеспечению необходимой прочности камеры, равномерно
му распределению парового потока и полному отводу конденсата 
и неконденсирующихся газов. Чаще всего греющая камера со
стоит из обечайки с приваренными к ней двумя трубными дос
ками, в которые завальцованы трубки поверхности нагрева. 
Обечайка может явиться частью корпуса аппарата. В этом слу
чае пар подводится через поверхность обечайки. Греющие каме
ры могут подвешиваться внутри корпуса. В этом случае грею
щий пар может подводиться либо через одну из трубных досок 
в центральную часть камеры, не заполненную трубками, либо 
через трубу, расположенную в центре камеры. Эта труба, от
крытая с одного конца, имеет прорези для равномерного распре
деления пара по высоте труб. В греющей камере устанавлива
ются перегородки, которые выполняют двойную функцию: обес
печивают течение пара перпендикулярно трубам и увеличивают 
жесткость трубного пучка, препятствующую вибрации труб. 
Конденсат отводится из нижней точки греющей камеры через 
конденсатоотводчики, предотвращающие выход пара из камеры.

Важное значение имеет оттяжка неконденсирующихся газов, 
скапливающихся у поверхности конденсации. Она производится 
с помощью специальных заборных трубок, расположенных в раз
личных точках пространства греющей камеры. В простейшем 
случае осуществляется продувка парового пространства в одной 
или нескольких точках корпуса греющей камеры.

При конденсации пара внутри горизонтальных труб для ин
тенсификации движения конденсата поверхность нагрева уста
навливается под небольшим углом, а также осуществляется до
полнительный пропуск пара, способствующий удалению конден
сата.

Выпаривание осуществляется внутри или снаружи труб. По
верхности теплообмена со стороны выпариваемой жидкости мо
гут быть гладкими, шероховатыми, полированными, волнистыми, 
оребренными. Для снижения интенсивности отложений при вы
паривании коллоидных растворов и суспензий используются по
лированные поверхности, однако стоимость их обработки высока.

В последние годы для интенсификации теплообмена в выпар
ных аппаратах и испарителях все чаще используются волнистые 
трубы. Они широко применяются в дистилляционных выпарных 
установках. Особенно эффективно применение волнистой по
верхности на стороне конденсации (см. гл. 3).

Парожидкостная камера. Известны следующие основные кон
струкции этих камер: встроенная (рис. 6.4), вынесенная (см. 
рис. 6.1) и с вынесенной зоной испарения в трубе (см. рис. 6.2). 
Парожидкостная камера может быть вертикальной или горизон
тальной.
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В верхней паровой зоне камеры устанавливаются сепаратопы 
пара от капель раствора, уносимого с зеркала испарения. Ис
пользуются сепараторы различных конструкций: жалюзийные, 
центробежные, с дырчатым листом, затопленным дырчатым ли- 
стом, циклонные, струйные и др. Вопросы сепарации пара в вы

парных аппаратах рассматри
ваются в книге [43].

При необходимости в паро
вой части парожидкостнога 
пространства устанавливается 
пеноразмывочное устройство. 
Оно представляет собой коль
цеобразное корыто, в нижней 
части которого расположена 
кольцевая труба с отверстия-

Рис. 6.4. Выпарной аппарат с встроенной 
греющей камерой:
1 — греющие трубы; 2 — циркуляционная 
труба; 3 — погруженный дырчатый лист;
4 — сепаратор.

ми. В эту трубу подается вода, которая после выхода из отвер
стий разбивает пену и стекает в корыто.

При небольших производительностях по испаренной воде (да 
3 т/ч) могут применяться выпарные аппараты с паровой рубаш
кой без мешалки и с мешалкой {32 ], в которых кипение произ
водится в большом объеме. Перемешивание интенсифицирует 
процесс выпаривания и существенно увеличивает продолжитель
ность работы аппарата между очистками.

Унификация вертикальных трубчатых аппаратов проведена 
УКРНИИхиммашем [167].

Если при выпаривании растворов образуются отложения, то 
для концентрирования таких растворов применяют аппараты с 
вынесенной поверхностью нагрева. В них облегчается очистка 
поверхности от отложенией, так как доступ к трубам легко осу
ществляется при открытой верхней крышке. Поскольку циркуля
ционная труба не обогревается, создаются условия для интенсив
ной циркуляции жидкости. При этом плотность раствора в вынос-. 
ной циркуляционной трубе больше, чем в циркуляционных тру
бах, размещенных в греющих камерах, что обеспечивает высокую 
скорость циркуляции раствора (до 1,5 м/с) и препятствует ин
тенсивному образованию отложений на поверхности нагрева.

Высокая интенсивность теплоотдачи и уменьшение отложений 
обеспечиваются в аппаратах с вынесенной поверхностью нагрева 
и с принудительной циркуляцией. Эти аппараты особенно эффек
тивны при выпарке кристаллизующихся растворов. Трубный пу
чок может располагаться как вертикально, так и горизонтально. 
Вследствие больших кратностей циркуляции паросодержание

Вторичный пар

- Неконденсиру- 
ющиеся газы 
2
Конденсат

Концентрированный 
раствор
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жидкости невысоко. Возможно также небольшое дросселирова
ние жидкости на выходе из труб с таким расчетом, чтобы дав
ление в трубах было больше давления насыщенного пара, соот
ветствующего температуре раствора на выходе из трубы. При 
этом испарение в трубах исключено, оно происходит на выходе 
из трубного пучка. В этом случае отложения на поверхности 
теплообмена существенно 
уменьшаются. Такую зако
номерность объясняют тем, 
что отложения возникают и 
нарастают более интенсив
но в местах зарождения и 
роста паровых пузырей.

Благодаря работам
СвердНИИхиммаша боль
шое распространение в уста
новках для выпаривания 
кристаллизующихся раство
ров и опреснения соленых 
вод получили аппараты с 
вынесенной зоной кипения и 
с естественной и принуди
тельной циркуляцией. Рабо
ты по созданию таких аппа*

Рис. 6.5. Выпарной аппарат с принуди
тельной циркуляцией:
1 — сепаратор; 2 — циркуляционные тру
бы; 3 —  циркуляционный насос; 4 — ис
парительная труба.

ратов были начаты Р. Е. Левиным [1] и Н. А. Ушатинским и в  
дальнейшем продолжены С. И. Голубом, В. Б. Чернозубовым и 
др. [ 168 ].

Аппараты с вынесенной зоной испарения проектируются так, 
чтобы раствор в трубах подогревался без испарения, которое 
осуществляется вне поверхности нагрева. Это приводит к сниже
нию накипеобразований. Для дополнительного уменьшения наки
пи в аппаратах вводятся затравочные кристаллы.

Выпарные аппараты конструкции СвердНИИхиммаша с ес
тественной циркуляцией могут эффективно работать при разно
сти температур не менее 10— 12 град. Аппараты же с принуди
тельной циркуляцией имеют высокие показатели при значительно 
меньших перепадах температур. Такой аппарат (рис. 6.5) со
стоит из греющей камеры, сепаратора и циркуляционного насоса 
{169] (греющая камера поверхностью нагрева 1600 м2 имеет 
диаметр 3,4 м и высоту 6 м). Особенностью конструкции явля
ется отвод неконденсирующихся газов из центра трубного пучка, 
что обеспечивает хорошую вентиляцию труб при малом гидрав
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лическом сопротивлении. Равномерному подводу пара к труб
ному пучку способствует кольцевое пространство между корпу
сом камеры и крайними трубками. В нижней части греющей 
камеры предусмотрено кольцевое пространство для перепуска 
дистиллята из одного корпуса в другой, что позволило избавить
ся от специальных самоиспарителей.

Исходный растдор

Отделение пара от раствора происходит в сепараторах вы
парных аппаратов диаметром от 5 до 8 м. Для отделения пара 
от капель жидкости применяют сепараторы (ловушки) с наклон
ными жалюзи. Поскольку дистиллят используется не только для 
приготовления питьевой воды, но частично и для подпитки паро
вых котлов, в первых двух выпарных аппаратах кроме жалюзий
ных ловушек горизонтального типа установлены барботажные 
промывные тарелки для более глубокой очистки пара от солей. 
Все жалюзийные ловушки снабжены форсуночными устройства
ми для периодической промывки их от заносов твердыми взве
сями.

Применение в выпарных аппаратах и регенеративных подо
гревателях профилированных теплообменных труб существенно 
повышает коэффициенты теплоотдачи '[78]. По данным технико
экономических расчетов [79] применение профилированных труб 
позволяет: а) на 40% уменьшить расход цветных металлов на 
греющую поверхность; б) на 60% сократить расход электроэнер
гии на создание принудительной циркуляции; в) снизить расход 
металла вследствие уменьшения размеров и массы греющей ка
меры и опоры аппаратов.

Для изготовления оболочек аппаратуры, соприкасающейся с 
морской водой, применяют двухслойную сталь Ст. 3 +  1Х18Н10Т; 
внутренние устройства аппаратов выполняют из нержавеющей 
стали 1X18Н1 ОТ. Детали аппаратуры, соприкасающиеся с паром 
и дистиллятом, изготовляют из углеродистой стали.

Температурный напор в пленочных испарителях составляет 
2—3 градуса; т. е. значительно ниже температурного напора в 
испарителях с заполненными жидкостью трубами, составляюще
го 5—8 градусов. Это позволяет при заданном температурном 
напоре в установке увеличить число ступеней испарения, соот
ветственно снизить удельный расход тепла на выпаривание, 
а также увеличить производительность установки. Анализ кон

Вторичный
пйр Рис. 6.6. Горизонтальный выпарной аппа

рат с ниспадающей пленкой жидкости:
1 —  р а с п р е д е л и т е л ь  р а с т в о р а ;  2 —  и с п а р и 
т е л ь н ы е  т р у б ы .Концентрированный

раствор
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струкций пленочных испарителей выполнен в монографии 
К). М. Тананайко и Е. Г. Воронцова ,[92].

Пленочные испарители по способу организации движения 
пленки испаряемой жидкости разделяются на вертикальные с 
падающей и восходящей пленкой и горизонтальные — трубные 
(рис. 6,6) и роторные. Пленка жидкости может быть однофазной

и двухфазной. По относительному движению жидкой и паровой 
фаз следует различать прямоток и противоток, причем при пря
мотоке пар отводится либо снизу (стекание пленки), либо сверху 
(всползание пленки).

Устройство вертикально-пленочного испарителя представлено 
на рис. 6.7. В межтрубное пространство подается теплоноситель, 
а по внутренним стенкам труб стекает раствор. Образование 
пленки на поверхности труб достигается различными способами: 
с помощью насадок (цилиндрические, конические и спиральные 
вставки); с помощью сопел, а также параллельно расположен
ных над трубной доской сеток, решеток, дырчатых дисков [170] 
и т. п.

Движущийся в одном направлении с пленкой вторичный пар 
за счет сил трения увлекает пленку, ускоряя ее движение. Бла
годаря этому длинотрубные аппараты указанного типа имеют от
носительно высокие коэффициенты теплоотдачи. В пленочных 
аппаратах сокращается время пребывания раствора.

Пленочные опреснители горизонтального типа разрабатыва
ются для опреснительных установок [75]. Достоинством таких 
испарителей является простота конструкции (греющие трубки 
монтируются непосредственно в корпусе парожидкостного прост
ранства); уменьшение напора циркуляционного насоса и соот
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ветственно расхода энергии на рециркуляцию жидкости; воз
можность расположения нескольких аппаратов один над другим. 
Эти испарители могут создаваться на основе серийно выпускае
мых конденсаторов паровых турбин, без их существенной пере
работки. Однако испарители такого типа обладают и рядом не
достатков: в них трудно организовать равномерное, надежное 
формирование пленки на всех трубах; ухудшены (по сравнению 
с конденсацией на наружной поверхности) условия конденсации 
внутри труб. Вследствие затрудненного удаления конденсата и 
парогазовой смеси зачастую необходим специальный пропуск в 
следующий аппарат некоторого количества пара, что повышает 
расход тепла на выпаривание. Для окончательной оценки эффек
тивности горизонтальных пленочных испарителей требуются 
данные об интенсивности процессов отложений, необходимых 
плотностях орошения, уносе и др.

Роторные тонкопленочные испарители различных конструк
ций (например, рис. 6.8) разрабатываются в нашей стране {171] 
и за рубежом (фирмы «Дженерал электрик», «Аквастем», «Хик
мен— Баджер»). Пленка образуется либо при вращении корпу
са испарителя, либо при вращении испаряемой жидкости.

При выпаривании растворов малой вязкости (до 8— 10 сП), 
не дающих накипи, можно применять вертикальные трубчатые 
аппараты с естественной и принудительной циркуляцией. Для 
этих целей используются также аппараты с ниспадающей плен
кой. Для пенящихся растворов могут использоваться аппараты с 
восходящей пленкой.

Выпаривание кристаллизующихся растворов средней вязко
сти (до 50 П) можно производить в выпарных аппаратах с при
нудительной циркуляцией. Особенно перспективны для выпари
вания вязких растворов до высоких концентраций аппараты с 
вращающейся поверхностью нагрева — погружные и пленочные 
[55, 165, 166]. Поверхности нагрева этих аппаратов представля
ют собой набор полых плоских либо конических дисков, а также 
труб. При вращении ротора возникают значительные относитель
ные скорости движения жидкости. Коэффициент теплоотдачи 
при конденсации пара существенно повышается вследствие 
уменьшения толщины пленки конденсата под действием центро
бежной силы.

Примером пленочных аппаратов, предназначенных для выпа
ривания фильтрованных некристаллизующихся растворов, явля
ется аппарат «Центритерм», выпускаемый шведской фирмой 
«Альфа-Лаваль» {172].

Центробежный выпарной аппарат с погруженной поверх
ностью нагрева изготовлен одесским заводом «Продмаш». Схема 
аппарата представлена на рис. 6.3. Подача пара в греющие ка
меры секций поверхности нагрева осуществляется через полый 
вал. Образующийся конденсат под действием центробежной силы 
отбрасывается на периферию секций и затопляет торцы кон
денсатоотводных трубок. Под действием давления греющего
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пара, преодолевающего давление центробежной силы столба 
конденсата в радиальных трубках и канале, конденсат удаляет- 
ся из аппарата.

Для нормального отвода конденсата из рассматриваемого ап
парата должно выполняться условие

P o S *P o '+ l ,0 1 3 . 1 0 *

где ро — давление греющего пара, Па; р ' 0— давление, создавае
мое центробежной силой столба конденсата в конденсатоотвод
ной трубке, Па; рА0 =  2(я/г/?0)2р/; п — число оборотов ротора, 
об/с; R0 — наружный радиус ротора, м.

Центробежный испаритель завода «Продмаш» выпаривает 
высоковязкий раствор до высоких концентраций. Поверхность 
нагрева ротора F =  7,85 м2. Давление пара в греющей камере до 
4 • 105 Па. Диаметр ротора 0,92 м, число оборотов 450 об/мин. 
Коэффициент теплопередачи в аппарате с медной поверхностью 
нагрева при испарении воды составил до 12 000 Вт/(м2-К).

Центробежный испаритель может отличаться от описанного 
выше конфигурацией погруженной поверхности нагрева, обес
печивающей режим работы без образования накипи, и способом 
отвода конденсата [166].

Аппараты с вращающейся поверхностью нагрева могут ока
заться весьма эффективными при предельном (до состояния 
кристаллизации) концентрировании растворов.

6.2. ВСПОМОГАТЕЛЬНОЕ ОБОРУДОВАНИЕ

К вспомогательному оборудованию выпарных установок от
носятся конденсаторы; тепло- и массообменные аппараты (подо
греватели, охладители, деаэраторы и др.); расширители (само- 
испарители) раствора и конденсата; насосы (циркуляционные, 
перекачивающие, вакуумные); термокомпрессоры (механические 
или эжекторные); конденсатоотводящие устройства; средства 
контроля и автоматизации; устройства для интенсификации про
цессов выпаривания (мешалки и др.) и прочее вспомогательное 
оборудование (эжекторы, сепараторы, отстойники, устройства 
для предварительной обработки воды и др.).

Конденсаторы. В выпарной технике используются поверхностные и сме
шивающие [55] конденсаторы. Смешивающий конденсатор конструктивно бо
лее прост, однако в случаях, когда дистиллят вторичного пара из последнего 
корпуса необходимо утилизировать, применяют конденсаторы поверхностного 
типа. Конденсация пара в конденсаторах смешения происходит непосредст
венно на струях или каплях воды без участия разделяющей поверхности, что 
способствует улучшению теплоотдачи. Выход охлаждающей воды из конден
сатора смешения производится через специальный гидравлический затвор. 
В промышленности используются конденсаторы смешения прямо- и противо- 
точные, одно- и многокаскадные, полочные и с распылением жидкости с по
мощью форсунок, барометрические и полубарометрические и др. В баромет
рическом конденсаторе высота гидравлического затвора существенно меньше, 
чем в полубарометрическом, в котором жидкость откачивается с помощью 
специального насоса.

153



Тепло- и массообменники. В схемах выпарных установок применяются 
паровые регенеративные подогреватели раствора, охладители дистиллята и 
раствора и другие тепло- и массообменные аппараты [5, 6, 32].

Для удаления агрессивных газов из растворов применяют дегазаторы 
(деаэраторы). Например, при дистилляции морских и промышленных сточ
ных соленых вод для уменьшения коррозии оборудования перед подачей 
раствора на выпаривание его пропускают через деаэратор. Конструкции де
аэраторов описаны в литературе [173].

Расширители (самоиспарители) раствора и конденсата получили распро
странение в химической и пищевой отраслях промышленности, а также в оп
реснительных установках. Конструкции их описаны в литературе [174].

Насосы различных типов — внешние и встроенные 1175], для перекачи
вания воды и раствора, для поддержания вакуума и другие — применяются 
в выпарных установках. Характеристики насосов с указанием области при
менения, производительности, напора, мощности привода и других показа
телей приводятся в соответствующих каталогах.

Термокомпрессоры (механические и эжекторные) применяются для по
вышения потенциала вторичного пара при использовании его в качестве гре
ющего агента. Использование их связано с затратой дополнительной работы 
или с дополнительным расходом пара. Схемы выпарных установок, включаю
щие термокомпрессоры различных конструкций, описаны в работе [176]. 
Термокомпрессоры существенно повышают энергетические и технико-экономи
ческие показатели выпарных установок. Эжекторные термокомпрессоры при
меняют в вакуум-выпарных установках для отсоса неконденсирующихся 
газов, однако использование их ограничено низким к. п. д. Механические 
термокомпрессоры не нашли широкого применения в выпарной технике из-за 
-сложности конструкции.

Конденсатоотводчики. Нормальный отвод конденсата имеет важное зна
чение в обеспечении экономичной работы выпарных установок, так как затоп
ление части поверхности нагрева конденсатом снижает производительность 
установок. Применяются следующие устройства для отвода конденсата; гид
равлические затворы (барометрические и других типов), поплавковые конден
сатоотводчики (конденсационные горшки), конденсатоотводчики с термоси
фоном и др.

Устройства для интенсификации процесса выпаривания (см. гл. 11).
Вспомогательное оборудование для интенсификации процессов выпарива

ния включает емкости и насосы для реагентов (поверхностно-активные ве
щества, кислота, гидрофобизаторы и др.), вакуум-насосы или эжекторы для 
отсоса неконденсирующихся газов, мешалки, насосы для раствора, электродви
гатели, приспособления для турбулизации потока, вдува пара и воздуха, а 
также средства контроля и автоматического управления.

Так, оборудование для предотвращения накипеобразования с помощью 
затравки [177] состоит из устройства для размельчения мела и приготовле
ния затравочной пульпы, сатуратора-отстойника для улавливания затравоч
ных кристаллов из упаренного раствора и насосов-дозаторов для подачи 
пульпы в исходный раствор.

Подробнее вспомогательное оборудование выпарных установок описано 
в литературе [5, 6, 32, 174, 178].

6.3. ВЫПАРНЫЕ УСТАНОВКИ РАЗЛИЧНОГО НАЗНАЧЕНИЯ

Возможны различные классификации схем выпарных устано
вок поверхностного типа. На рис. 6.9 представлен один из ва
риантов классификации поверхностных выпарных установок, 
а на рис. 6.10 даны соответствующие схемы. Выпарные уста
новки могут быть одно- и многоступенчатыми, прямо- и противо- 
точными, с отбором и без отбора пара и др.

Рассмотрим несколько поверхностных МВУ для концентри
рования растворов, опреснения вод и деминерализации сточных 
вод.
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Установки концентрирования технологических раствороВг
Примером могут быть выпарные станции хлорного завода для 
получения каустической соды. На первой стадии электролитиче
ская щелочь концентрацией Ь0=Ю %  выпаривается до 25—30%. 
Полученные таким образом щелочные растворы после соответ
ствующей подготовки поступают на центрифугирование для от-

Номера схем 
по рис. 6.10

Рис. 6.9. Классификация схем выпарных установок.

деления кристаллов NaCl. Очищенные от кристаллов соли рас
творы направляются в выварной аппарат второй стадии для кон
центрирования до 45—50%.

При концентрировании термолабильных растворов использу
ются многоступенчатые выпарные установки. Схема двухступен
чатой установки фирмы «Единство» (СФРЮ) приведена на 
рис. 6.11. Установка состоит из двух вертикальных выпарных ап
паратов с вынесенной поверхностью нагрева, полубарометриче- 
ского смешивающего конденсатора и вспомогательного оборудо
вания. Первый выпарной аппарат с естественной циркуляцией
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состоит из теплообменника 1 и сепаратора 2 , второй — из тепло
обменника 4 и сепаратора 5. Во втором аппарате циркуляция 
принудительная, осуществляется центробежным насосом 9 . Ап
параты выполнены из нержавеющей стали.

Рис. 6.10. Схемы выпарных установок:
I, II, .... л — аппараты М В У ;  IV  — конденсатор; V — подогреватель; VI —  самоиспари- 
тель; VII — эжектор; 1,2 —  вход и выход греющего теплоносителя; 3 — исходный раствор; 
4 — концентрированный раствор; 5 — вторичный пар; 6 — отвод неконденсирующихся га
зов; 7 — отбор пара; 8 —  дистиллят; 9 —  пар самоиспарения.

Раствор подается в первый аппарат под действием разности 
давлений в атмосфере и аппарате, затем шестеренчатым насо
сом 10 перекачивается во второй аппарат. Отсюда готовый
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продукт непрерывно откачивается насосом 7. Конденсат из пер
вого аппарата удаляется через конденсатоотводчик 11, конденсат 
из второго аппарата через конденсатоотводчик 8 поступает в 
конденсатор 6. Вторичный пар второго аппарата конденсируется 
в конденсаторе 6. Трубкой 3 осуществляется «оттяжка» неконден- 
сирующихся газов из греющей камеры второго аппарата.

Рис. в.П. Схема двухступенчатой выпарной установки.

Установка «Единство» оборудована системами автоматическо
го регулирования уровней в первом и втором аппаратах и кон
центрации готового продукта.

В технике выпаривания применяются трехкорпусные установ
ки с параллельным использованием вторичных паров первого 
аппарата во втором и третьем аппаратах. Один из вариантов 
схемы такой установки приведен на рис. 6.12. Установка состоит 
из трех вакуум-выпарных аппаратов, конденсатора смешения и 
вспомогательного оборудования. Первый аппарат состоит из се
паратора 2 и выносного горизонтального трубчатого теплообмен
ника 1 с принудительной циркуляцией раствора при помощи 
центробежного насоса 14.

Рис. 6.12. Схема трехступенчатой выпарной установки.

Второй аппарат (с естественной циркуляцией) состоит из се
паратора 4 с размещенным в нем вертикальным трубчатым теп
лообменником 5 и циркуляционной трубой, расположенной в 
центре.
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Третий аппарат состоит из сепаратора, в котором размещена 
кольцевая поверхность нагрева 10. Циркуляция продукта в ап
парате принудительная, осуществляется мешалкой 8 и насо
сом 12. Все аппараты выполнены из нержавеющей стали.

Раствор подается на вход насоса 14 и, смешиваясь с жид
костью, циркулирующей в аппарате, направляется в теплообмен
ник 1. Затем жидкость поступает во второй аппарат за счет раз
ности давлений. Насос 13 осуществляет циркуляцию во втором 
аппарате и подачу продукта в третий аппарат. Насосом 11 осу
ществляется откачка готового продукта из третьего аппарата.

Конденсат из первого аппарата удаляется через конденсато- 
отводчик 15. С помощью трубок 7 производится «оттяжка» не- 
конденсирующихся газов из греющих камер второго и третьего 
аппаратов. Вторичный пар из второго и третьего аппаратов по
ступает в конденсатор 9. Установка оборудована системами ав
томатического регулирования уровней в аппаратах и концентра
ции.

Дистилляционные опреснительные установки. Для дистилля
ции соленых вод применяют многоступенчатые выпарные уста
новки, состоящие из аппаратов с заполненными трубами (с ес
тественной и принудительной циркуляцией) и пленочных. Разра
батываются установки с термокомпрессией. Используются аппа
раты с вынесенной зоной испарения, в которую для предотвра
щения отложений вводятся затравочные кристаллы.

Прямоточная десятиступенчатая выпарная установка, пред
назначенная для опреснения морской воды, описана в литературе 
[179]. Исходная вода поступает в главный конденсатор, где на
гревается до 30—36 °С и далее через деаэратор и систему реге
неративных подогревателей подается в первую ступень. Для пре
дотвращения отложений накипи вводятся однократно, при за
пуске, затравочные кристаллы в виде тонко размолотого мела. 
В осветлителе затравка отделяется от рассола и возвращается 
обратно в контур установки. Используются выпарные аппараты 
с принудительной циркуляцией раствора (см. рис. 6.5) при по
мощи специального осевого насоса (производительность 
18 000 м3/ч, напор 1,5 м, мощность электродвигателя 160 кВт).

Качество получаемого дистиллята весьма высоко: содержа
ние солей 1—2 мг/кг, жесткость 2—5 мэкв/л.. Производитель
ность по дистилляту до 650 т/ч. Удельный расход тепла равен 
0,36 ГДж/т дистиллята. Температура кипения морской воды в 
первом аппарате 102 °С. Содержание затравки в первом аппарате 
20—25 кг/м3, в десятом — 45—60 кг/м3. Коэффициенты теплопере
дачи в первом и десятом аппаратах равны соответственно 5800 
и 4500 Вт/(м2-К).

Во Фрипорте (США) построена 12-ступенчатая опреснитель
ная установка производительностью 3800 м3 в сутки с испарите
лями с ниспадающей пленкой. Температура кипения в первой 
ступени 117°С; степень концентрирования составляет 3,5. Удель
ный расход греющего пара равен 0,1 кг/кг дистиллята. Повыше
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ние температуры пара в первой ступени до 122 °С позволило 
увеличить производительность установки до 4350 м3/сут. Для 
предотвращения накипи применяют подкисление. Себестоимость 
1 м3 пресной воды составляет 32 цента при общей стоимости 
станции 1,5 млн. долл.

Эксплуатация испарительной установки во Фрипорте и уста
новки в Райтовилле (США) показала, что наибольшая эффек
тивность может быть достигнута при сочетании длиннотрубных 
испарителей с ниспадающей пленкой и установок адиабатного 
испарения. При этом капитальные вложения снижаются на 
30%, а стоимость опресненной воды — на 15—20%.

Установки концентрирования промышленных сточных мине
рализованны х вод. Промышленные сточные воды отличаются от 
морских большим разнообразием накипеобразующих компонен
тов и различным их содержанием. При получении пресной воды 
из морской устанавливают тепловой и солевой режимы, при ко
торых не достигается предел насыщения по сульфату кальция. 
Деминерализация сточных вод промышленных предприятий тре
бует значительно более высокого концентрирования. В этом 
случае кроме карбонатной и сульфатной накипи на теплопере
дающей поверхности могут отлагаться также силикаты, желези
стые и прочие накипи. Поэтому приходится комбинировать раз
личные способы предотвращения накипеобразования. В ряде

Рис. 6.13. Схема выпарной установки для концентрирования стоков химического пред
приятия:
1,2  —  аппараты с естественной и принудительной циркуляцией; 3 — регенеративный теп
лообменник; 4, 5 —  конденсаторы; 6 —  деаэратор; 7 — отстойник; 8 — самоиспаритель.

случаев при осуществлении концентрирования возникают зна
чительные трудности. Например, при переработке соленых сточ
ных вод нефтеперерабатывающих заводов пенообразование об
условлено наличием в воде нефтепродуктов, а при опреснении 
стоков металлургических заводов — наличием различных масел. 
Указанная особенность переработки стоков требует соответст
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вующего конструктивного оформления аппаратов, например уве
личения высоты сепарационного пространства. Кроме того, тех
нологическая схема должна предусматривать возможность вве
дения химических пеногасителей.

В настоящее время отсутствует опыт длительной эксплуата
ции промышленных МВУ концентрирования соленых сточных 
вод. Недостаточно исследованы методы предотвращения накипе- 
образования в этих установках применительно к стокам химиче
ских, металлургических и других предприятий.

Схемы многоступенчатых выпарных установок для систем 
обезвреживания сточных вод рассмотрены в работе [180]. Опи
саны разработанные на стадии технического проекта установки 
для термического опреснения стоков ряда отраслей промышлен
ности. На рис. 6.13 представлена схема установки для концен
трирования стоков химического завода, включающей выпарные 
аппараты с вынесенной зоной испарения. Для предотвращения 
накипи применена рециркуляция шлама, состав которого иден
тичен составу накипи. В схеме установки химического завода 
воду перед выпариванием умягчают (обрабатывают содой), в ре
зультате чего из раствора выпадает шлам в виде СаСОз. Как 
показали исследования, этот шлам может служить затравкой, 
поэтому, в противоположность обычным схемам умягчения, он 
не выводится из установки.

6.4. МЕТОДЫ РАСЧЕТА ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

Задачи и анализ методов расчета. Основной задачей расчета 
выпарной установки при проектировании является определение 
структуры тепловой схемы и конструктивно-режимных парамет
ров, обеспечивающих экстремум соответствующего критерия оп
тимизации при заданной производительности установки и соот
ветствующих ограничениях.

Основная задача поверочных расчетов — проверка возможно
сти использования имеющихся аппаратов в заданных условиях 
работы, определение фактической производительности действую
щей выпарной установки для приведения ее в соответствие с за
данной и определение рациональных режимов работы установ
ки. При проектных расчетах поверхности нагрева аппаратов яв
ляются определяемыми величинами, при поверочных — задан: 
ными.

При проектировании выпарной установки определяются по
верхности нагрева отдельных аппаратов, различные конструк
тивно-режимные параметры, число выпарных аппаратов, тепло
вая схема и др.

При выполнении проектных расчетов возможны два основных 
случая: 1) число аппаратов выпарной установки и ее тепловая 
схема заданы; определяются поверхности нагрева и конструктив
но-режимные параметры аппаратов; 2) определяются не только
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конструктивно-режимные параметры аппаратов (включая по
верхности нагрева), но также число аппаратов и оптимальная 
тепловая схема установки.

В первом случае оцениваются оптимальные конструктивно
режимные параметры выпарных аппаратов, обеспечивающие при 
определенной производительности и заданной схеме установки 
экстремум соответствующего критерия оптимизации. Во втором 
случае для каждой схемы и числа аппаратов определяются соот
ветствующие оптимальные параметры, затем сопоставляются 
разные схемы при различных п. Выбираются схема и значе
ние /г, обеспечивающие при заданной производительности экстре
мум соответствующего критерия оптимизации.

При поверочных расчетах решаются следующие задачи: оп
ределение оптимального температурного режима (или режима 
пароотбора), обеспечивающего экстремум одного из заданных 
критериев оптимизации режима, например максимум производи
тельности выпарной установки или минимум себестоимости го
тового продукта; определение фактической производительности 
выпарной установки или других технико-экономических показа
телей с целью сопоставления этих величин с нормативными зна
чениями; определение возможности повышения производительно
сти выпарной установки или улучшения ее технико-экономиче
ских показателей путем проведения различных мероприятий (вы
бор места и количества добавки острого пара в греющие камеры 
промежуточных аппаратов, интенсификация процессов выпарива
ния и др.). При поверочных расчетах обычно решаются задачи, 
возникающие в ходе эксплуатации выпарных установок. По
верочный расчет может выполняться также на стадии проекти
рования.

Поверочный расчет является задачей, обратной проектному 
расчету. Различие между проектными и поверочными расчетами 
условно. Например, если не обеспечивается заданная производи
тельность выпарной установки или не достигаются какие-либо 
другие ее показатели и необходимо введение в эксплуатацию 
дополнительных аппаратов или увеличение поверхности нагрева 
действующих, в программу поверочных расчетов включают рас
чет поверхностей нагрева аппаратов, являющийся основной 
частью проектного расчета. Деление расчетов выпарных устано
вок на проектные и поверочные условно еще и потому, что как 
для тех, так и для других используется одна и та же система 
уравнений.

Проектные расчеты выпарных установок содержат четыре 
основных раздела :[6] : 1 ) определение производительности от
дельных аппаратов; 2 ) определение коэффициентов теплопереда
чи по аппаратам; 3) расчет поверхности нагрева; 4) технико-эко
номические расчеты.

Для расчета производительности применяют ряд методов. 
Упрощенный метод /[6] основывается на допущении (справедли
вом с достаточной точностью для многих случаев), что на 1 кг
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греющего (первичного) пара приходится 1 кг вторичного пара, 
т. е.

Di =  Wt (6. 1)
Если задан расход вторичного пара для t-ro аппарата уста

новки (выполненной по схеме рис. 5.1, а) и необходимо опреде
лить расход греющего пара или если расход его задан и требу
ется определить расход вторичного пара, то относительная по
грешность расчета по простейшему методу (по сравнению с точ
ным методом на основе уравнения теплового баланса) может 
быть вычислена по формуле

е =  1 — (1 — Q)" (6.2)
где Q — погрешность расчета по уравнению (6, 1 ), %; п — число 
аппаратов.

Формула (6.2) получена при условии, что погрешности расче
та по аппаратам Q, равны между собой; из нее следует, что по
грешность расчета на основе простейшего метода возрастает с 
увеличением числа аппаратов. Наибольшая ошибка наблюдает
ся для последнего аппарата, так как в нем эффект самоиспаре- 
ния наибольший, а тепловые потери в окружающую среду наи
меньшие, что в упрощенном методе не учитывается.

Достоинство упрощенного метода по сравнению с точными — 
малый объем вычислений, недостаток — повышенная погреш
ность. Этот метод широко используется для быстрых ориентиро
вочных расчетов.

Общий метод расчета производительности отдельных аппа
ратов МВУ на основе уравнения теплового баланса разработан 
И. А. Тищенко [4].

Для расчета по этому методу необходимо предварительно 
задать температурный режим установки, который заранее неиз
вестен и для определения которого требуется задать расходы 
греющего и вторичного паров. Необходимость предварительного 
задания температурного режима является недостатком метода и 
вызвана тем, что система уравнений теплового и материального 
балансов не является полной при расчете МВУ; для ее замыка
ния необходимо привлечь уравнения теплопередачи для всех ап
паратов и другие уравнения.

Методика оценки тепловых потерь Q/nOT рассматривается так
же в работе Н. И. Гельперина и В. А. Шура (181]. Интересны 
выводы авторов о том, что потери тепла в окружающую среду 
влияют на тепловой баланс МВУ так же, как равные этим поте
рям отборы паров. В частности, потери тепла в t-м аппарате 
увеличивают тепловую нагрузку каждого предыдущего корпуса 
на величину QiUOT(n—i +  1 )/п и сокращают тепловую нагрузку на 
величину QinOT(i— 1 )/п. Расход тепла на МВУ при наличии по
терь увеличивается на

щ . п о т  =  ^  Q t п о т
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Потери тепла в МВУ увеличиваются с. возрастанием числа сту
пеней выпаривания.

Г. А. Кименов разработал метод расчета количества выпарен
ной жидкости по ступеням, а также расходов греющего пара по 
аппаратам и других параметров для прямоточной МВУ .[182], 
противоточной МВУ (183] и установки с параллельной подачей 
раствора [184]. Метод основан на решении системы уравнений 
теплового и материального балансов выпарной установки. Отли
чается высокой точностью и может быть использован при расче
тах на ЭВМ, однако требует предварительного задания темпера
турного режима установки. Г. А. Кименов разработал также 
уточненные инженерные методики расчета МВУ с термоком
прессорами [185].

А. Н. Плановский, А. Н. Рычков, В. М. Лекае показали'[186], 
что для многих химических растворов значения теплоты дегидра
тации и температурной депрессии велики, и пренебрежение ими 
приводит к значительной погрешности, поэтому общий метод при 
расчете выпарных установок химической промышленности недо
статочно точен. Введя соответствующие поправки в уравнение 
теплового баланса, авторы проводят расчет методом последова
тельных приближений, задаваясь предварительно температурным 
режимом и распределением нагрузок аппаратов. Таким образом, 
в основу расчета, как и у И. А. Тищенко, положено совместное 
рассмотрение уравнений теплового и материального балансов.

Хассет [187, 188] предложил метод расчета, являющийся раз
новидностью метода И. А. Тищенко. Как и метод Тищенко, метод 
Хассета требует предварительного распределения температур, 
которое задается делением общего температурного напора на 
число аппаратов. Метод разработан для прямоточной МВУ без 
пароотборов, его можно применять для расчета некоторых стати
ческих характеристик МВУ, однако расчет температурных режи
мов по этому методу невозможен.

Методы расчета нагрузок аппаратов с учетом количества па
ров, образующихся при расширении конденсата, рассматривают
ся Н. И. Гельпериным [5], Г. А. Кименовым (182— 185] и др.

Для выпарной установки с кристаллизацией раствора 
Т. А. Колач ,[32] разработал метод расчета количества выпарен
ной воды и выкристаллизовавшегося продукта. В уравнениях 
теплового баланса учитываются физическое тепло соли, удаляе
мой из аппарата, теплота дегидратации и кристаллизации. Си
стема точных уравнений теплового и материального балансов ре
шается совместно методом последовательных приближений. При 
этом необходимо предварительное задание температурного режи
ма (так как не привлечена система уравнений теплопередачи), 
а также знание зависимости температурных депрессий от кон
центрации и температуры.

Разработаны также методы графоаналитического расчета 
МВУ [55] с помощью диаграмм энтальпия — концентрация и эн
тальпия— влагосодержание. Достоинство этих методов в их про
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стоте и наглядности, недостатки — в необходимости построения 
соответствующих диаграмм для каждого вида раствора и пред
варительного задания заранее неизвестных величин.

Выше рассмотрены методы расчета производительности и 
энергетических показателей МВУ (более подробно см. [3 ]). Ис
ходными данными в этих методах (за исключением простейшего) 
служат температуры по аппаратам, обычно неизвестные и задан
ные ориентировочно.

Следующим этапом расчета выпарной установки является оп
ределение коэффициентов теплопередачи по аппаратам. Расчет 
коэффициентов теплоотдачи при конденсации пара (си) и при 
кипении жидкостей (аг) производится на основе критериальных 
уравнений, рассмотренных в гл. 3. Для расчетов по этим уравне
ниям необходимо предварительно определить плотность теплово
го потока, температурный режим и концентрацию жидкости, т. е. 
те параметры, которые неизвестны и подлежат определению на 
основе расчета. Для решения используется метод последователь
ных приближений.

Для случаев, когда коэффициент теплоотдачи аг при кипении 
жидкости в аппаратах с естественной и принудительной цирку
ляцией зависит от скорости потока на входе в трубу, важнейшим 
элементом расчета является определение скорости циркуляции. 
Для аппаратов с вынесенной зоной испарения скорость естест
венной циркуляции может определяться по формуле М. Б. Вайс- 
блата и Н. К. Токманцева:

где п — отношение сечений подъемной трубы и греющих труб; 
w0" =  W Kv"F1l)\ Fn — площадь сечения подъемной трубы; Т — 
абсолютная температура жидкости; 2 £к — суммарный коэффици
ент сопротивлений гидравлического контура.

Методы расчета температурного режима МВУ разрабатыва
лись рядом исследователей [4—6, 32, 55, 164] для выпарных 
установок с одинаковыми поверхностями нагрева аппаратов; 
с минимальной суммарной поверхностью нагрева; с одинаковой 
поверхностью нагрева каждого аппарата и минимальной сум
марной поверхностью нагрева.

Методика минимизации поверхности МВУ путем определения 
оптимальных температурных напоров рассмотрена в работе 
[181]. Получены расчетные соотношения для случая использова
ния тепла отборов пара и учета влияния параметров этих паров 
на величину поверхности нагрева потребителя. На основе этой 
методики можно определить оптимальные температурные напо
ры в системе выпарная установка — потребитель, если известны 
тепловые нагрузки аппаратов и коэффициенты теплопередачи, 
т. е. параметры, которые невозможно определить без знания 
температурного режима.
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В отдельных случаях температурный режим предварительно 
задается из условий обеспечения потребителей паром требуемого 
потенциала [6, 181]. Следует отметить, что с помощью простей
шего метода расчета можно приближенно определить производи
тельность выпарных аппаратов без знания температурного ре
жима.

Определив производительность аппаратов, коэффициенты теп
лопередачи и температурный режим, рассчитывают поверхности 
нагрева аппаратов F i=W iri/(k ikti).

При проектировании выпарных установок возникает задача 
определения ряда оптимальных параметров: числа ступеней вы
паривания, кратности циркуляции (в аппаратах с принудитель
ной циркуляцией), температурных напоров по аппаратам и др.

• При заданной производительности выпарной установки увели
чение числа ступеней выпаривания приводит к повышению энер
гетической экономичности установки (удельный расход тепла 
уменьшается). Однако при этом увеличиваются поверхности 
теплообмена установки и соответственно возрастают затраты на 
ее изготовление. Существует оптимальное число ступеней, обес
печивающее минимальные расчетные затраты. При увеличении 
кратности циркуляции уменьшается поверхность нагрева вслед
ствие интенсификации процесса кипения, однако возрастают за
траты на перекачку жидкости. Существуют оптимальные крат
ности циркуляции по аппаратам.

Применяемые методы оптимизации МВУ при их проектирова
нии можно условно подразделить на две основные группы: мето
ды оптимизации параметров при заранее принятой структуре 
установки [3—6, 164]; методы выбора оптимального числа ступе
ней выпаривания при заранее заданных параметрах отдельных 
аппаратов [32, 189, 190].

Основным недостатком методов первой группы является то, 
что в них не используются экономически обоснованные крите
рии оптимизации и не определяются оптимальное число аппара
тов и оптимальная схема. Кроме того, эти методы требуют пред
варительного задания коэффициентов теплоотдачи аппаратов, 
зависящих от режимных и конструктивных параметров, которые 
заранее неизвестны.

Методы второй группы позволяют определить оптимальное 
число ступеней выпаривания при неоптимально заданных режим
ных и конструктивных параметрах отдельных аппаратов.

Следует отметить, что полная оптимизация структуры уста
новки, а также режимных и. конструктивных параметров отдель
ных аппаратов может быть выполнена лишь совместно, т. е. из
менение структуры приводит к изменению оптимальных значений 
режимных и конструктивных параметров, и наоборот.

Режим работы МВУ определяется системой взаимосвязанных 
параметров, рассчитываемых на основе замкнутых систем урав
нений. Аналитические методы позволяют приближенно рассчи
тать ряд характеристик МВУ при существенных упрощениях.
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Поэтому при уточненных расчетах необходимо решать более 
сложные уравнения и соответственно использовать численные 
методы. Возникает необходимость применения более эффектив
ных методов, в частности методов математического моделирова
ния с использованием ЭВМ.

С и стем а уравнений статики М В У . При установившихся ре
жимах МВУ, характеризующихся условиями

d^ni _~ dfCj _ d d j _ dbi
dx ~ u d i ~  dT dx = 0

для прямоточной установки с пароотборами на основе системы 
уравнений (5.19) — (5.21) получим:

Я21 П̂1 4  а31̂СХ 4  «41 (^1 — D\) 4  «51 — ^
С21̂с1 4  сз\̂ П1 4  «41̂  — ^

+  d:u(cl -  d4lW, +  db -  О

- К  (So-w y +  S A - o
50 -  5 , - ^  =  О

~~«22̂ П-2 +  «32̂ ‘2 +  «42 (^2   ^У) 4  «62 г ^
— С22/С2 4  С32*П2 “Г 4̂2̂ 2 =  0 (6.3)

dyô 2 4  d32tС2 — ^42^2 4  d§2 ~~ 0
-  ^ 2) +  =  0

— S2 — W2 =  0

а 2 tl^ntl 4  а 9 П^СП 4  a An ( D n  D f l )  4  а ЬП == 0 

С2п'сп 4  сзп1пп 4  с4nfin == 0
d2rfin 4  d3ntcn d^nWn dbti =  0

—bn ($п-1 — Wn) 4  Sn-\bn-1 =  о 
Sn~i Sn Wn =  0

Для замыкания системы уравнений (6.3) ее необходимо до
полнить уравнениями связей:

Da =  U7i_£i
D%̂ W 2 - E % (6 .4 )

Dn — Wn- ! En-i
tU2 — — Ai

л̂з ^  2̂ 2̂ (^.5)

=  6n-i &n- 1

Решение системы уравнений (6.3) — (6.5) позволяет опреде
лить переменные /ш, /с/, 0/, A , Wi и bi. На основе этой системы 
можно производить проектные и поверочные расчеты, а также 
расчет установившихся режимов выпарных установок. Различные 
системы уравнений, используемые в современных методах рас
чета, можно получить как частные случаи системы (6 .3 ) — (6.5 ).
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Н апример, исклю чая t c ь  t a , . . . ,  t cn из этой системы уравнений и 
учитывая уравнение (3.7), получим:

Р у — Е)у) (1*о — *о ) ~h — ‘SjCi®! — W yiy Qi* — Q\ =  0
P i  — D\) 0o lV) =  KyFl (^ni ®i)

b0S0 — bySy =  0 
SQ- S y  — Wy =  0

( W y - E y -  D%') (iy -  iyf) +  S lClBy -  5 Л 0, -  W2i2 -  Q2 -  Qt" =  0 
(Wy -  Ey -  ZY) (4 -  ix') =  ZC2F2 (0! -  02 -

bySy — b2S 2 =  0 (6 .6 )
5х- 5 2- ^ 2 =  0

(U V i ^n-i — Z)rtr) (in_i — i rn- 1) -f-
---SnCrfin ---  Wnin ---Qn ----Qn =  0

(Wn-y   Efi—y   D n ) {irt-1 * п-l) =  ZCtlEn (0/l“l --An)
bn-iSti-i — bnSn 0 |
S n- y - S n - W n =  0 )

(6.6a)

В систему уравнений (6.6) входят широко применяемые при 
расчетах выпарных установок уравнения теплового баланса, 
теплопередачи и материального баланса. Эту систему необходи
мо дополнить уравнением, связывающим коэффициент теплопе
редачи К  с различными режимными и конструктивными пара
метрами аппарата и уравнением, связывающим температуру ки
пящей жидкости и температуру вторичных паров:

K i =  f ( t i- 1%Bi t wu b i 9 4) (6 .7 )

в| =  *| +  2 д« =  /* +  Н0«.*1 .Л|) <6-8)
где Wi — скорость жидкости.

Зависимость Д =  / (0, by h ) можно получить на основе экспе
риментальных и аналитических методов расчета температурных 
депрессий [4, 5, 26—30].

В ряде случаев вместо уравнений теплового баланса в систе
ме (6.7) можно использовать простейшее уравнение (6.1).

Уравнение (6.7) для цилиндрических труб можно получить 
следующим образом. Коэффициент теплопередачи в аппарате 
определяется соотношением (3.7). Коэффициенты теплоотдачи 
при конденсации (си) и кипении (.аг) во многих случаях можно 
определить на основе соотношений

а 1 = А 1 {tn — tc)m (6 .9 )

«2 =  А2 ((с — G)"*1 w'”2 (6.10)
КМ

<П С~  d H •
(6.11)

к м
' с - 0 -  О, (6 .12)
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Рассматривая совместно уравнения (3.7) и (6.9) 
получим:

где
V * 1+m А<

т  1 т \

1+т +  а 3 К  1+mi At 1+mi +  а3*К  =  1

«1 i >
(A2wmi) l+ml

(6.12) ,

(6.13)

«н_
Л-н

(6.14)

Коэффициенты ai* и а2* определяются через соответствующие 
режимные и «конструктивные параметры выпарных аппаратов. 
Например, при конденсации водяного пара на вертикальной по
верхности цри iReK> 1 8 0  коэффициент А\ в интервале темпера
тур 80— 120 °С определяется соотношением (3.29в). Коэффи
циент А 2 является функцией температуры и концентрации жид
кости и вычисляется на основе экспериментальных данных. При 
кипении раствора в трубах с естественной циркуляцией исполь
зуется формула (a 2= A 2-qn) . М. А. Кичигин предложил для са
харных растворов уравнение

При этом
А 2 =  7 +  0,1 (0 — 50) — 0,086 

Л2* =  f (0, 6) =  [7 +  0,1 (0 — 50) — 0,086]3/2 (6.15)
И

1
[2* — 7 +  0,1 (0 — 50) — 0,086 (6.16)

Необходимо отметить, что расчетные соотношения для оцен
ки (Х2 при кипении растворов получены на основе ограниченного 
экспериментального материала и весьма приближенны. Как 
правило, они позволяют оценить параметры аппаратов лишь 
ориентировочно; при использовании их для расчета промышлен
ных аппаратов возникают значительные погрешности. Особенно 
большие затруднения вызывает оценка термических сопротив
лений отложений на поверхности нагрева. Аналитические мето
ды расчета величин R' и R" отсутствуют, их можно надежно 
оценить лишь в результате весьма трудоемких, специально ор
ганизованных промышленных испытаний действующих устано
вок. Поэтому наиболее достоверные данные о коэффициентах а2 
и К  при выпаривании накипеобразующих растворов могут быть 
получены лишь на основе данных достаточно длительной экс
плуатации аппаратов промышленных размеров.

Уравнения, подобные (6.13), можно получить и в случае, 
если величины он и а2 определяются по соотношениям, отлич
ным от (6.9) и (6.10 ). Для этого можно использовать уравне
ния, приведенные в гл. 3.

Записывая уравнения (6.8) и (6.13) для каждого аппарата 
и рассматривая их совместно с системой уравнений (6.6), полу
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чим систему уравнений статики МВУ. Она дополняется зависи
мостями, связывающими коэффициенты уравнений с различны
ми режимными и конструктивными параметрами, например 
(6.16).

При достаточно точном расчете необходимо учитывать зави
симость теплофизических свойств пара и конденсата от тем
пературы, а теплофизических параметров раствора — от темпе
ратуры и концентрации:

^ / < g  r ~ / < e , 6 )  « др. (6.17)

В качестве таких зависимостей можно использовать линей
ные приближения

i ' =  i0/ +  яг*̂ к>‘ I* =  h" “Ьа"* ( 6 . 1 8 )

Для теплофизических параметров раствора также можно 
использовать приближенные соотношения:

V" ^  f  (0, Ь) =  а0 +  ах0 +  a2b +  ajdb +  • •. (6.19)

и другие подобные зависимости.
На основе рассмотренной системы уравнений можно произ

водить как проектные, так и поверочные расчеты. При этом 
различны лишь задаваемые и определяемые величины, поэтому 
деление тепловых расчетов' выпарных установок на проектные 
и поверочные условно. Основные параметры, задаваемые в си
стеме уравнений и определяемые на основе ее решения при 
проектном и (Поверочном расчетах, представлены в табл. 8.

Следует отметить большие, а зачастую и непреодолимые, 
трудности расчета полной системы уравнений статики МВУ

ТАБЛИЦА 8
П а р а м е т р ы , з а д а в а е м ы е  и о п р ед ел я е м ы е  
при п р о ектн ы х и п о вер о ч н ы х р а с ч е т а х

Н а с ч е т

П а р а м е т р ы

з а д а в а е м ы е о п р е д е л я е м ы е

Проектный ^ n b  tn =  i к Ft, Ft,  F n
W = I > W i К и  К 2, .... Кп
& 0 , bn\ Е и  £ 2 , Еп D\, W ’ i ,  W2, Wn

Поверочный f u l l  tn —  tк Du Wu W2......  Wn\ W
^ 1 »  р2> •••» Е п\ b 0 ,  Ьп 11 , t2, ..., tn- l
Ей Е'2, ..., Еп Ku K 2, .... Kn

с учетом зависимостей (6.17) — (6.19). Большая часть уравне
ний, описывающих МВУ, нелинейна, решение их в аналитиче
ской форме невозможно и может выполняться либо прибли
женными графоаналитическими методами, либо с помощью 
электронных вычислительных машин. Систему уравнений МВУ 
можно упростить, введя допущения, широко используемые 
в современных методах расчета.
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1 . Допущение о независимости ряда физических параметров 
от температуры и концентрации основано на том, что в МВУ 
температура и концентрация в каждом аппарате меняются в 
пределах, :в которых физические параметры пара и раствора 
изменяются незначительно. В ряде случаев эти параметры опре
деляют по средней температуре, концентрации, уровню (для 
гидростатической депрессии) и считают постоянными. Если 
температуры и концентрации неизвестны, их можно задать при
ближенно и на основе этого определить зависимые от них пе
ременные величины. При этом хотя .и задаются неизвестные 
величины, которые должны определяться на основе последую
щего расчета, однако погрешность расчета незначительна и 
в большинстве случаев пересчет не требуется (так как задают
ся величины, мало зависящие от температуры и концентрации 
в обычных диапазонах их изменений).

2 . Пренебрежение эффектами, несущественно влияющими 
на процесс, например теплотой дегидратации или физическим 
теплом раствора на входе в аппарат и выходе из него.

Схемы, конструкции и режимы МВУ разнообразны, поэтому 
не представляется возможным дать общие рекомендации по 
упрощению и решению уравнений статики для всех случаев. На 
ряде примеров рассмотрим общую методику расчета МВУ, ос
нованную на совместном использовании уравнений статики, и 
методику приближенного проектного расчета п-ступенчатой вы
парной установки с отборами при расходе пара на конденсатор 
DK =  0. В расчетах используем приближенное уравнение (6.10). 
Система уравнений для определения производительностей по 
аппаратам примет вид: _

W ^ S 0( l - b 0/bn)

Г) _ _ W п —  1* р 1и 1 — п

0 1 ; V ,  =  W,  -

£ *+ ■ • • + 4 "
W n^W n-1-En-!

( 6 . 20)

Численный расчет проводится в следующем порядке. По 
уравнениям (6.20) при заданных Ъ0, Ъп, W, Е и E 2t...yE n-i опре
деляют D1, W\, W2y...,W n. Далее на основе уравнений баланса 
растворенных веществ находят bь b2y...ybn. Находят также, 
функции физических свойств пара и раствора ап, а\2у...уа\Пу а 21, 
а 2 2 > а 2п и температурные депрессии по аппаратам.

Дальнейший расчет проводится по уравнениям (6.6), в  кото
рые предварительно подставляют значения 0i, 02, ..., '0л» вычис
ленные по уравнениям (6.8). В уравнениях (6.13) все величины 
за исключением К\У Яг,..., Кп предварительно определены. 
Уравнения (6 .13 )— неаналитические, их можно решить графи
чески, как показано на рис. 6.14, а. Для этого их записывают 
в следующем виде:

1 т  1 т \
г /L,  ч 1 + т  А, 1 + т  . „  1 + т :  l + ^ i  л ,У\ e  / (̂ Cj) =  а\ К At +  *К At *4" °з л — I
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Д а л е е  ст,роят граф ики yi =  f { K i ) и н аходят точки пересечения 
полученных линий с осью  абсцисс. Эти точки, соответствую щ ие  
условию  уi =  0, о пределяю т искомые коэффициенты теплопереда
чи. Д а л е е  н аходят поверхности нагрева аппаратов Л ,  F 2, .., F,,. 
Н а рис. 6 . 1 4 ,6  приведено граф ическое определение F ,, вы пол
ненное в работе [ 3 ] .

У
V  
1.2 

Dfi 

0,4

о

-0,4

- 0,8
~У

Ряс. 0.14. Определение коэффициентов теплопередачи (а) и поверхностей нагрева (б) 
выпарных аппаратов ( / ,  2, .... п).

Рассмотрим особенности проектного расчета выпарной уста
новки на основе полной системы уравнений статики. Для этого 
используем систему уравнений (6.6) — (6,8), содержащую шесть 
уравнений относительно переменных

» ^ 1  > ^2» # * * » ^И  , 5 2, • . • , S n
el f e2, . . . , 0 n  F l 9 F 2t . . . , F n

b i,b2, . . . , b n Кi , /C2, • • • > Kn
Таким образом, имеется In  переменных в 6п уравнениях. 

В качестве недостающих уравнений можно использовать урав
нение

W =  5к b L Z h -  =  w  +  w% +  . . .  +  Wn
и0

(где W — заданная суммарная производительность установки), 
а также систему уравнений, полученную из дополнительных ус
ловий. При проектировании выпарной установки с равными 
поверхностями нагрева недостающие (п— 1 ) уравнений можно 
получить из условия

Л - / 7* - ’ - F n (6.21)
При этом число переменных уменьшается на (п— 1 ), т. е. 

число неизвестных становится равным числу уравнений. При
п

проектировании выпарной установки для случая min 2  ^  не’
t=i
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достающие (п— 1 ) уравнений можно получить из условия экст
ремума 2 /д:

При этом получается п уравнений, одно из которых излиш
не, так как температурные напоры по аппаратам связаны соот
ношением.

Таким образом, рассматривая систему уравнений (6.6) —
(6.8) совместно с условиями (6.2 1 ) или уравнениями (6.22 ), 
получим замкнутую систему уравнении для проектного расчета 
МВУ. Вместо системы уравнений тепловых балансов можно ис
пользовать решения И. А. Тищенко или уравнения Г. Н. Костен
ко, учитывающие потери тепла в окружающую среду.

В систему уравнений теплового баланса входят расход пара 
на оттяжки неконденсированных газов D { и потери тепла в ок
ружающую среду Qin =  Qi/ +  Q". При составлении общей систе
мы уравнений не представляет труда учесть зависимость D / и 
Qin от различных режимных и конструктивных параметров вы
парных аппаратов. Однако при этом возникают трудности, свя
занные с вычислением, которые не окупаются увеличением точ
ности расчетов. Поэтому в данном случае эти параметры прини
маются постоянными.

Описанная методика составления системы уравнений для 
проектного расчета применима к выпарным установкам, с от
бором и без отбора пара. Таким же образом может быть состав
лена система уравнений для расчета различных схем выпарных 
установок, например схемы МВУ с использованием тепла рас
ширения конденсата.

Упрощенные методики расчетов МВУ. П р о е к т н ы е  р а с 
ч е т ы.  Основная задача этих расчетов — определение поверх
ностей нагрева аппаратов при заданных производительности 
установки и тепловой схеме. Данные для расчета: производи
тельность по исходному раствору So; начальная и конечная кон
центрации Ъо и Ьк; число ступеней выпаривания п\ температура 
пара в греющей камере первого аппарата tni и пара в конденса
торе /к; количества отбираемого пара Е и Е 2,.. . ,Е п.

Возможны два случая использования отбираемого пара: 
а — на подогрев раствора, поступающего на выпаривание; 
б — на другие технологические процессы. В первом случае ве
личины Е 1, Е 2,...,Е п определяются при совместном проектиро
вании выпарной установки и подогревателей, во втором — уста

д(Д/,) - 0: д(Мг) - ° :

п

Д̂ 1 +  Д/2 +  • • • +  Мп =  /П1 —
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навливаются технологическими потребителями. В рассматривае
мом примере пароотборы — заданные величины.

Коэффициенты теплопередачи задаются на основе данных 
предварительных экспериментов или промышленных испытаний 
прототипов рассчитываемых аппаратов, либо на основе предва
рительных расчетов по соотношениям (3.7), (6.9) — (6.12).

Методику приближенного проектного расчета МВУ рассмот
рим на примере двух установок: без отбора пара и с отбором 
(схема на рис. 5.1,а).

Установка без отбора пара. Производительность по испарен
ной воде

(6-23)

При упрощенном методе расчета [6]

При этом

D1 =  W1 =  W2=

D i^W i

]_
п

(6 .24)

(6.25)

Поверхности нагрева аппаратов определяют по соотноше
ниям

Fi
____ *Уо

(̂ ni ®i)
2 ^г
пК1М 1

2  Wri 2  Wrn-i
F * "  пк2 (tm -  е2) ’ • " 1 Fn =  пкп (tun -  е„) (6 .26)

Температурные напоры в приведенных соотношениях рассчиты
вают на основе одного из дополнительных условий:

Fi II II
1

II (6 .27)
и

min 2  F 1 
i=  1

(6 .28)

п

min ' У  F i ; Д1 =  Д2 = - - - (6.29)
i=i

Можко показать, что 'поверхность нагрева /-го аппарата опре
деляется по соотношению

Fi'
xi%i I /щ

(6 .30)

п п

где хг =х\-\-Х2 + —+Х п =  2  хг, 2  Д» — суммарная температурная
(=i i=i

депрессия МВУ.
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Значения xi, х2..... хп определяются для условия (6.27) но
соотношениям

_ JV o _
Xl~  К, ' х* ~

DnTn
К п

(6.31)

а для условия (6.28) — по соотношениям

*I =  |
Г  Dirо

Кг
РпГ га-1

Кп
(6.32)

Условие (6.29) требует принудительного распределения тепло
вых нагрузок и соответственно принудительных пароотборов, 
что для данной схемы невозможно. Во многих случаях органи
зация принудительных пароотборов, исходя из указанных требо
ваний, затруднительна.

Для случая Fi =  F 2 =  ... =  Fn на основе соотношений (6.25), 
(6.31) получим:

п
2  W У г ^ К г

(6.33)

п
Для случая min 2 ^ *  на основе соотношений (6.30) и (6.31) по

лучим:

где

i=i

^ п 1 - ' к - 2 Лг ) г * :
____ УК г/г,
"г/г,

F* ~  Y k T h
Fn‘ V Кц/гп

А = i=i

п ( п̂х —
\ > = 1 )

(6.34)

(6.35)

При известных коэффициентах теплопередачи и температур
ных депрессиях по полученным соотношениям можно опреде
лить поверхности нагрева аппаратов F\, F 2i..., Fn. Если Ki неиз
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вестно, то необходимо привлечь уравнения для коэффициентов; 
теплопередачи и теплоотдачи:

Дальнейший расчет сводится к совместному решению систе
мы уравнений (6.36). Он может быть выполнен методом после
довательных приближений с использованием нагрузочных ха
рактеристик [6]; методом простых итераций [3] или графоана
литическим методом [3] (см. с. 171). Расчет методом простых 
итераций достаточно быстро выполняется вручную, однако при 
необходимости оценки большого числа вариантов целесообразно 
применять малые ЭВМ типа «Проминь», «Мир» и т. п.

В описанной методике проектного расчета используется про
стейшее уравнение (6.1). При этом температурные депрессии 
по аппаратам принимаются заданными. Расчет можно уточнить, 
если использовать точные уравнения тепловых и материальных 
балансов и методики определения расходов пара по аппаратам, 
предложенные Н. А. Тищенко, Г. Н. Костенко, Г. А. Кименовым 
и др. Для учета изменений температурных депрессий необходи
мо знание зависимостей температурной депрессии от концентра
ции и температуры: Ai =  f ( b if 6г). В связи с этим необходимо 
использовать уравнение для концентраций:

В качестве зависимости температурной депрессии от кон
центрации может быть использована степенная функция вида

Рассматривая уравнение (6.30) совместно с приведенными 
выше, можно методом последовательных приближений произве
сти уточненный расчет. При этом будет учтена зависимость фи
зико-химической температурной депрессии от концентрации. 
Метод последовательных приближений позволяет использовать 
точные уравнения и учесть различные эффекты, которые нель
зя рассчитать аналитическими методами.

Установка с пароотборами. Производительность по испарен
ной воде равна

(6 .36)

bt =
sk+ 2  w
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Расход пара на конденсатор

° к e i r ( 2  w ~~Ei - 2Е*------- пЕп)

Расходы пара на аппараты определяются по соотношениям

2 ^D1 =  - /2 —  1 п — 2 1
п ' +  п +  Г £п - 1

D3 =  w 3 =  Dx — Е г — Е 2

п—1

о » = ^ « - , - 2 ^
(=i

Поверхности нагрева аппаратов рассчитывают по формуле
(6.30) . Коэффициенты xi, Х2 У...,хп определяют по соотношениям
(6.31) , (6.32).

Дальнейший расчет производится аналогично расчету выпар
ной установки без пароотборов.

П о в е р о ч н ы й  р а с ч е т .  Производительность выпарной 
установки без пароотбора при заданном суммарном темпера
турном напоре и известных .коэффициентах теплопередачи по 
аппаратам Ки К 2 ,.. . ,К п или заданных зависимостях коэффи
циентов теплоотдачи со и аг от различных факторов определя
ется следующим образом.

При использовании приближенных соотношений (6.1 ) сум
марная производительность выпарной установки равна

rt

Если температурные напоры по аппаратам неизвестны, сум
марную производительность можно определить на основе урав
нения

^ni —  Ч — п

— п------ - 2  т г  (6 .37)
2 1 £Т

KiFif=i

При неизвестных коэффициентах теплопередачи следует ис
пользовать уравнение (6.36). Если имеются отложения на по
верхности нагрева, необходимо учитывать так называемый ко
эффициент использования поверхности нагрева ф [ см. уравне
ние (3.24)].

К поверочным расчетам относится также приближенное оп
ределение /коэффициентов теплопередачи действующей установ
ки при минимальном числе исходных экспериментальных дан
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ных. Эта задача сводится к решению системы уравнений ста
тики МВУ относительно коэффициентов теплопередачи аппара
тов [3].

При небольших отклонениях переменных коэффициенты 
уравнений (6.6) — (6.8) можно считать постоянными и рассмат
ривать уравнения для расчета температурного режима незави
симо от уравнений для 'концентраций и уровней.

Исключая из уравнений (6.3) величины D2j D3, Dn с по
мощью уравнений (6.4) и tuz , t a n ,  используя соотношения 
(6.5), можно получить систему уравнений статики для расчета 
установившихся температурных режимов МВУ.

Во многих случаях для расчета МВУ целесообразно приме
нять упрощенные уравнения, например уравнение (6. 1 ) или со
отношение

ZVbl =  wy* (6.38)

Рассматривая совместно уравнения
Difi-1 =  Witi

Dtrj-j =  K tFi (^_i — 0j) (6.39)
== U +

можно получить формулы для приближенного расчета парамет
ров МВУ. Решая эту систему уравнений относительно Z7/, полу
чим соотношения для проектного расчета, а. относительно Wi и 
0; — для расчета статических характеристик.

Например, для прямоточной МВУ без пароотбора после сов
местного решения уравнений (6.39) получим:

0 =  —  а-

Dx =  а/г0 

1

Wt =  o /r± 

t+i
(6 .40)

i — 1 Д - . / 7 .  —

i= 1
где

n

n̂i tn 2 ) ^i
___________ i=  1

n

2  !/(*
i= 1

Ha основе этих соотношений можно приближенно рассчитать 
изменение расхода греющего пара, производительности аппара
тов, температурного режима при изменении температуры грею
щего пара и температуры в конденсаторе, т. е. оценить статиче
ские характеристики выпарной установки.

Аналогичным путем можно получить приближенные форму
лы для расчета установившихся режимов выпарной установки
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с пароотбором. Для двухступенчатой установки 
получим [191]:

2 ^ = 1Г1 +  1Г1 =  а1 +  с1£ 1
Di =  а4 +  с4Ег 

t1 = a 1' +  c1'E1

с  пароотбором

(6.41)

, _____ ^Уо
1 ^ 1Г1 "f ^ 2̂ 2

где d\ — удельный расход тепла на единицу полезно используе
мого тепла. В этих соотношениях

/C iF i t fn ,-A i)  . K *F2 (tn +  A2)
ai = -------- :----------- 1- r1 t 2

| / . AjFir2 ^2^2Г1 \
a2 a i у K 1F 1r2 — ^ 2^ 2rl /

_K \Fif2 K 2F 2r j
C* ~  KiFSt +  KSs,.

_______ ^lF\r\r2____
r .iK .F ^  +  K M ( 6 . 42)

a4
K\Fi (tni A])   [A F jr2 (tni — ^i) ~h A2F2ri dn ~h ^ 2)]

ro r0 ( K . F ^  +  K o F ^ )

, \r 2 , ТлГ<>.ai ---------------------- -------- ------------T~ A2F2r2 K\F\r2 ~t~ ^2^2Г1
Таким же образом для приближенных расчетов статических 

характеристик я-ступенчатых МВУ с пароотборами получены 
соответствующие аналитические соотношения [ 163].

Путем совместного решения приведенной выше упрощенной 
системы уравнений получены приближенные формулы для рас
чета выпарной установки с параллельным использованием вто
ричных паров [192]:

__ K\F 1 (A2F 2 Т~ A3F 3) (tn\ t3 Дх Л2) +  A3F 3 ( ^ 2  Аз)
1 "  г0 о±

A2F 2 К\F д (/Д1 — 13 Д2) A3F з (Д2 А3)
*i <*i (6.43)

АдFэ A jF х dm  — ^3 Ai A3) K 2F 2 (Д3 Д2)

^ 1 = 7 7 ^ W =  —  Dw 2 — г lj2• о W* =  -г- D.

(А2 F  2 ~Ь A3F 3) (/п — /3 —-Л 2 —-Л 2) “Ь A3 F  з (Д2 А3)

где
п

= 2  Kipt
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Соотношения (6.43) справедливы при условии 

(^ni ~~ * п )  >  (A j Н- Д 2) =  ^ 1  +  ^ 3

Их можно использовать для расчета зависимостей между вход
ными параметрами (температура греющего пара, температура 
в конденсаторе и др.) и выходными (температура и расход пара 
по аппаратам и др.).

Приведенные аналитические 
соотношения могут быть уточ- 
йены путем совместного ре
шения точных уравнений энер
гетического баланса и теплопе- 115 
редачи. Однако этот путь при
водит к чрезмерно громоздким 
результатам. Для трехступен- Ю5 
чатой выпарной установки точ
ный расчет сводится к выводу и

95

Рис. 6.15. Зависимость температур t вто* 
ричных паров МВУ от отбора пара из пер- Q5 
вою аппарата Q S 10 15 Ej ,т/ч

решению уравнения третьей степени, для я-ступенчатой— к ре
шению уравнения п-й степени.

Полученные выше соотношения можно использовать при 
условии, что коэффициенты теплопередачи, температурные деп
рессии, энтальпия пара и теплоемкость раствора — постоянные 
величины. Приближенная оценка теплофизических параметров 
пара и раствора может обеспечить достаточную точность расче
та. Часто коэффициенты теплоотдачи он и а2 существенно зави
сят от параметров объектов, поэтому для уточнения расчета 
необходимо привлекать уравнения для определения /(,, напри
мер уравнение (6.13). В этих случаях решить систему уравне
ний МВУ аналитически невозможно, так как уравнение (6.13) — 
трансцедентное. Для решения этой системы необходимо исполь
зовать численные методы, в частности графоаналитический.

На рис. 6.15 представлены зависимости температур вторич
ного пара в четырехступенчатой выпарной установке от паро- 
отбора в первом аппарате Е\, рассчитанные этим методом. Ве
личины а и*, a2i*, Дг, гг- определяли на основе предварительного 
задания температурного режима. Однако возможен расчет и 
без предварительного задания, для чего необходимо привлечь 
зависимости

аи* =  f (*щ) a2i* «  f (0,-, bt) Д* -  f (0,-, bt . ht) rt =  /
Сравнение результатов таких расчетов показывает, что 

предварительное распределение обеспечивает достаточную точ
ность и не требует дополнительных пересчетов. Объясняется
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это тем, что величины щ *, а<ц*, А*, г\, определяемые путем зада
ния температур, слабо зависят от температуры в диапазоне 
возможных изменений режима работы каждого аппарата МВУ.

Следует отметить, что решение полной системы уравнений 
статики затруднено и потому возможно при ряде существенных 
упрощений либо при использовании ЭВМ.

Оценка удельных показателей МВУ. При анализе эффективности и оп
тимизации МВУ удобно пользоваться такими удельными показателями, как 
приведенные расчетные затраты, удельный расход тепла на единицу испарен
ной воды или раствора, удельный расход электроэнергии и др.

Удельные затраты на единицу испаренной роды в МВУ равны [193]:
с , =  cqq +  съе -f- 1|> ((iff +  Cyn) +  срр  +  cBS 0 +  т +  спр (6.44)

где cq, сэ, <3/, ср, св — стоимость соответственно тепла, электроэнергии, тепло
обменного оборудования (отнесенная к единице поверхности нагрева), реа
гентов и исходной воды; q, е, р, s0 соответственно удельный расход тепла, 
электроэнергии, реагентов и исходной воды; f, суп — соответственно удельная 
поверхность нагрева и прочие капиталовложения, не пропорциональные /; т, 
Спр — соответственно удельные трудовые затраты и прочие эксплуатационные 
расходы.

Входящие в уравнение (6.44) удельные показатели q, е, f, р , s0 могут ис
пользоваться также при сравнении установок различных типов и конструк
ций. В работе [193] вывод приближенных соотношений сделан для схем оп
реснительных МВУ. Соотношения для определения удельных показателей в 
других схемах можно получить по аналогичной методике. В указанной работе 
получено соотношение для удельного расхода тепла:

где Q1 — расход тепла на выпаривание; 0i — температура растворов в первом 
аппарате; Qfn, Ei — соответственно потери тепла и отбор вторичного пара. 

Соотношение (6.45) справедливо также и для установок, где использу
ется самоиспарение раствора (в последующем корпусе); подогрев исходного 
раствора в них осуществляется отбираемым паром и частично за счет тепла 
дистиллята.

На основе соотношения (6.45) могут быть получены формулы для опре-. 
деления удельного расхода тепла в частных случаях: 1) отсутствие отборов 
пара; 2) пренебрежительно малые потери тепла; 3) выполнение условия 
«/•i+i, что справедливо для МВУ при п ^ Ъ .  Наиболее простая зависимость 
характеризует вариант, когда выполняются все перечисленные условия, т. е. 
E i  =  о ,  Q i n  =  0, Г{ « Г г 4  1 . При этом

9 = л 1/« +  5„(е1- 0 о) С'" (6.46)

Удельная поверхность нагрева МВУ равна

/  =  /а  +  /р  +  /к

n т \ v
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где /а, /р и /к — удельные поверхности нагрева выпарных аппаратов, регене-
п т

ративных подогревателей и поверхностного конденсатора; 2  2 ^ j p — сум-
i=i i=i

марные поверхности нагрева выпарных аппаратов и регенеративных подогре' 
зателей; F K — поверхность нагрева конденсатора.

Ч,,кДж1м3

в

Рис. 6.16. Зависимости удельных показателей 
МВУ (2№ =500 т/ч) от определяющих факто
ров:
а —  зависимость q от относительной величины 
отборов вторичного пара при различных п; 
б — зависимость f от п (1 и 2 — латунные тру
бы с гладкой и волнистой поверхностью); в — 
зависимость е от п.

При условии (6.27) удельная поверхность равна

/ =
пи

Кг
s o(0i - 02) ,------------------ п + - --------------------р^р пК к^к (6 .47 )

где 0К — температура раствора (воды) на выходе из конденсатора;- КР, Atp— 
соответственно коэффициент теплопередачи и температурный напор в реге' 
нераторах; Кь A/i — соответственно коэффициент теплопередачи и темпера
турный напор в выпарном аппарате; Кк, AtK — соответственно коэффициент 
теплопередачи и температурный напор в конденсаторе:

На рис. 6.16,а приведена вычисленная по соотношению (6.46) зависи
мость удельного расхода тепла от относительной величины пароотборов. Точ
ки минимума на кривых соответствуют отборам пара на подогрев исходной 
Воды, когда расход первичного тепла для этой цели минимален. На рис. 
6.16,6 приводится зависимость удельной поверхности нагрева опреснительной 
МВУ (производительностью 500 т/ч) от числа аппаратов для гладких и вол
нистых труб, вычисленная по уравнению (6.47).
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Удельный расход электроэнергии складывается из расходов на подачу 
исходного раствора, перекачивание раствора через конденсатор и подогрева
тели, перекачивание раствора из аппарата в аппарат, принудительную цирку
ляцию, отвод дистиллята и упаренного раствора, удаление неконденсирую- 
щихся газов:

где гр/, г|н", Лн'", Ин"" — к. п. д. насосов соответственно для перекачивания 
исходного раствора, упаренного раствора, отвода дистиллята и упаренного 
раствора; А//0, А//ю А Ни, A Hi, А Нл и А Ну — потери напора при подаче ис
ходного раствора, перекачивании воды через конденсатор, прокачивании рас
твора через подогреватели и через £-й аппарат, отводе дистиллята и скон
центрированного раствора; (р — доля суммарной поверхности нагрева аппа
ратов, приходящаяся на аппараты с принудительной циркуляцией; е Д  енг — 
расходы электроэнергии на циркуляцию раствора в одной кипятильной трубке 
i-ro аппарата и отвод неконденсирующихся газов из конденсатора и выпар
ных аппаратов.

Для установок без пароотбора при равных диаметрах и высотах кипя
тильных трубок и поверхностей нагрева, а также при одинаковых произво
дительностях аппаратов удельный расход электроэнергии определяется соот
ношением

На рис. 6.16, в приведена зависимость удельного расхода электроэнергии 
от числа аппаратов с вынесенной зоной кипения. Скачкообразный характер 
зависимости объясняется введением принудительной циркуляции начиная 
■с шестого аппарата.

Реш ение уравнений статики М В У  на Э В М . Н а основе мето
да электроаналогий i[194] разработано вычислительное 
устройство для расчета прямоточных МВУ с пароотборами по 
линейным уравнениям. С помощью этого устройства определяют 
производительность и температуру пара в каждом аппарате 
при заданных поверхностях нагрева, коэффициентах теплопере
дачи, пароотборах и температурном напоре установки. При за
данной производительности аппаратов можно определить их по
верхности нагрева. Расчеты выполняются методом последова
тельных приближений. Это требует многократной перестройки 
прибора, что значительно увеличивает продолжительность рас
чета.

Используя метод электроаналогий, автор разработал модель 
для расчета нагрузок выпарных установок с отборами и добаз-

(6 .49)
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ками пара [3]. Потокам пара в этой модели эквивалентны токи 
в цепи. Моделирование осуществляется методом последова
тельных приближений. Эта модель, как и модель, описанная 
в работе [194], предназначена для решения только линейных 
задач; ее можно применять и в учебных целях.

Для расчета МВУ на основе достаточно полной системы 
уравнений статики необходимо использовать ЭВМ. Эта система 
решена итерационными методами. При разработке алгоритмов» 
возможны два варианта: 1 ) совместное решение замкнутой си
стемы уравнений, описывающей МВУ; 2) решение системы урав
нений одного аппарата с последующим использованием этого 
алгоритма для определения параметров всех аппаратов. Вто
рой вариант обеспечивает существенное уменьшение блоков про
граммы [195].

При разработке алгоритмов учитывались следующие поло
жения.

1 . При проектных и эксплуатационных расчетах использует
ся одна и та же система уравнений. Меняются только задавае
мые и определяемые величины (независимые и зависимые пе
ременные). При эксплуатационных расчетах и расчете стати
ческих характеристик действующего объекта определяются tnir 
A , Wi, Si, Qi ti, br, при проектных расчетах одна из этих пере
менных, например 0/, переводится в категорию независимых, а 
вместо нее определяется А. Кроме того, при проектных расче
тах используется уравнение

'2i w =  w1 +  w2+ . - .  +  г„

2 . Для первого аппарата одна из переменных, например /„i 
или А , обычно задается, а для последнего либо задается tnv 
либо для ее определения привлекается уравнение конденсатора.

3. Для определения коэффициентов теплопередачи можно 
использовать различные методики: расчет К  по уравнению
(6.13); расчет К  по уравнению (3.7) на основе предварительно
го определения ai и аг, которые находят с помощью различных 
соотношений, в частности (3.6), (6.9) и (6.10).

Возможны три варианта системы уравнений для статиче
ского расчета выпарного аппарата, приведенные ,в табл. 9. 
В столбце справа через fk обозначены уравнения, которые при 
решении системы методом Ньютона представляются в виде 
fb(Xj) =  0 (где k, j — соответственно номера уравнений и опреде
ляемой переменной). Варианты 1 и 2 практически равноценны. 
Вариант 3 целесообразно применять при разработке объединен
ного алгоритма расчета стационарных и переходных режима® 
МВУ. На рис. 6.17 и 6.18 представлены блок-схемы алгоритмов, 
построенных на основе использования системы уравнений по ва
рианту 1,

По алгоритму Ньютона можно проводить как проектные, так 
и эксплуатационные расчеты МВУ, так как он инвариантен к
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перемене векторов независимых и зависимых переменных. При 
расчетах по алгоритму Зейделя для перевода программы из 
одного вида расчета в другой предусмотрен ключ.

На основе указанных алгоритмов И. И. Костанжи составил 
программы расчета на ЭВМ. Длина программы и продолжи
тельность расчета зависят от числа аппаратов. Продолжитель-

Рис. 6.17. Блок-схема расчета МВУ методом ЗеАделя.

ность расчета пятиступенчатой выпарной установки по алгорит
му Ньютона без использования внешней памяти составила для 
ЭВМ «Раздан-2» 45 с при сходимости по четвертому знаку ман
тиссы; продолжительность расчета трехступенчатой выпарной
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ТАБЛИЦА 9

Система уравнений для статического расчета выпарного аппарата

В а р и а н т  1 В а р и а н т  2 В а р и а н т  3 к

tni — ^i-i задается ~

Dt =  Г Ь1 - Е ( +  D t"  О , -  11 ( ^  Ql +  О / / 1

a li  =  ^ l i  (^ni) <7 — A li (*ш) p i j Atf Vm) i^ni i) /2

Si =  S i- i W i /з

L ^ i-l $ i - i  
b i ~  S i к

— A%i {bit Qj) X  
. |- (Of —  O f') r f (fni) j« a ' — се „ = - - ^ ( * , . 0 , )  (/с1 б;)”*2 fb



П р о д о л ж . таб л . 9

Вариант 1 Вариант 2 Вариант 3 tk

к  1
1 1 B̂i dBi . Ĥt .

a li d„, +  2X ,n dBi +

6Н,- 1

1 mi
+ l+"*i A, l+^i ,

1 m2
, *1  ̂ 1+^2 AJ l+m2 .+ a 2i A'i +  

+  aai*Ki =  1

— и
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установки по алгоритму Зейделя с точностью до четвертого зна
ка мантиссы составила 43 с.

При использовании рассмотренных алгоритмов необходимо 
определить вектор начального приближения. В отдельных слу
чаях (при достаточной информации о компонентах этого векто
ра) он уточняется с помощью алгоритма метода итераций.

Рис. 6.18. Блок-схема расчета МВУ методом Ньютона.

однако если этот вектор задан не точно, процесс решения мо
жет быть расходящимся. Для нахождения приближенного ре
шения используются аналитические соотношения, полученные 
в данной главе, или же упрощенный алгоритм итераций.
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Рассмотренные алгоритмы решения системы уравнений ста
тики МВУ (модели функционирования объекта в статике) ис
пользуются при построении алгоритмов технико-экономической 
оптимизации параметров и расчета статических характеристик.

О пределение оптим альн ы х парам етр ов М В У . Для получения 
ориентировочных оценок параметров могут применяться анали
тические методы. Например, приняв в качестве критерия опти
мальности удельные приведенные затраты, можно показать, что 
переменная часть этого критерия определяется соотношением

Л Сс = ^  =  CgdQ +  tyCfdf (6 .50)
2 i w

где сд9 Cf — стоимости тепла и поверхности нагрева; £?q, d /— 
удельные расходы тепла и поверхности нагрева; ф — коэффи
циент эффективности капиталовложений.

Используя приближенные соотношения для установки без 
пароотборов

получим:

2  W -  Wn
2 ^

F i =  n K i & t i

cIq
£i
n dl ~  n 2  K i ^ i (6 .51)

При равенстве температурных напоров по аппаратам

С =  - ± ^ -  + ------;— = г- (6.52)

dr =

а1гср , e2rcp\|vi
! п  + / » \

=  . . . = F n

п

2 '-

/ С М п х - V - 2 м
1=1 )

i= 1 г п

' ~ 2 * К Mni — t* 2  1

(6 .53)

Подставляя соотношения (6.51) и (6.53) в (6.50), получим:

а$т _______Л air

К  | П̂1 V  — 2

(6 .54)

i- 1
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Цз уравнения (6.54) можно определить оптимальное число сту
пеней выпаривания, обеспечивающие минимум критерия С:

ПОЦ (6.55)

Можно получить более точные соотношения для определения 
расчетных затрат в зависимости от различных конструктивных 
и режимных параметров. Более полно методика оптимизации 
прямоточной выпарной установки с принудительной циркуля
цией раствора в аппаратах рассмотрена в работе [3].

Задача полной оптимизации параметров выпарной установ
ки при проектировании сводится к определению совокупности 
оптимальных конструктивных и режимных параметров, опреде
ляющих экстремум критерия оптимизации (п, gi, Hi, 0Ь 0 2,..., 
0л-1, d\ и др.). При этом в зависимости от задач расчета долж
ны выполняться различные требования:

а) Fi =  F 2 =  ... =  Fn;
б) Н1 =  Н2 =  . . = Н п;
в) условия а) и б) одновременно;

п
г) min

г= 1
П *

д) min ^ F n\F =  C (С — заданная величина);
/-1

е) F i =  F 2 =  ... =  F n-i] Fn =  C;
ж) условия а) и г) одновременно.
Задача решается с учетом следующих ограничений:

п ^  1 SVnin Si f̂max Hmin FI ^  //max U  < b i < t nk (6.56)

Если в результате решения требуется определить оптималь
ные значения п, g i , Hi,  0 /, то общее число независимых перемен
ных равно 3п. Если принимается условие б), то число перемен
ных равно 2/2+ 1 , если условие в )  совместно с условием g i  =  
=  £2 =  ... =  £ +  то число независимых переменных равно п + 2 .

Задача оптимального проектирования МВУ сводится ;к ма
тематической задаче отыскания экстремума функции многих пе
ременных, связанных рядом условий, заданных уравнениями, 
при наличии ограничений, заданных системой неравенств. Ме
тоды решения подобных задач рассматриваются в работах 
[18—21]. Эти решения наиболее эффективно выполняются ме
тодами нелинейного программирования при использовании быст
родействующих электронных цифровых вычислительных машин.

Алгоритм расчета зависимостей технико-экономических кри
териев эффективности от различных параметров получают пу
тем дополнения алгоритма АРСХ блоком вычисления крите
рия оптимальности (см. гл. 1). Если при проектировании МВУ
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критерием оптимальности служат расчетные затраты, то мож
но использовать соотношения (5.59), (5.60).

Рассмотренная методика позволяет получить систему урав
нений и ограничений, необходимых для оптимального проекти
рования многоступенчатых испарительных и выпарных устано
вок. Эту методику можно использовать при проектировании ус
тановок с отбором вторичного пара и без отбора, прямоточных 
и противоточных.

Ниже в таблице приведены некоторые задачи расчета выпар
ных установок и указаны методы, которые целесообразно при
менять для их решения.

Рекомендуемые методы

Задача расчета
известные упрощен уточнен

ные* ные**

Приближенная оценка одного или -1- - 1. ____

нескольких вариантов МВУ 
Приближенная оценка большого чис _L1 н- +

ла вариантов
Точный расчет одного или нескольких -ь _ +

вариантов МВУ
Точный расчет большого числа ва _ +

риантов
Приближенный расчет статических — + — .

характеристик
Точный расчет статических характе — — +

ристик

* См. с. 172—182 и [3].
** См. с. 136, 166, 182 н [3].

Расчеты выпарных установок на ЭВМ осуществляются срав
нительно недавно, однако накопленный опыт свидетельствует 
о значительных преимуществах применения вычислительных 
машин при выполнении точных расчетов большого числа ва
риантов МВУ.

6.5. ИССЛЕДОВАНИЕ РАЗЛИЧНЫХ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

Рассматриваются примеры исследований и расчетов, выполненных при 
разработке выпарных установок с пленочными испарителями, в которых плен
ка жидкости и вторичный пар движутся в одном направлении — вниз. При 
движении пара со скоростью, превышающей скорость жидкости, он увлекает, 
жидкость н интенсифицирует теплоотдачу. Такой испаритель конструктивно 
проще испарителя, в котором пленка стекает вниз, а пар поднимается вверх.

Изучение пленочных выпарных аппаратов представляет интерес в связи 
с решением задач повышения производительности и экономичности установок, 
улучшения качества готовой продукции и использования вторичных энерго
ресурсов для целен выпаривания.

Для повышения экономичности МВУ необходимо увеличить число сту
пеней испарения, которое при заданном температурном напоре установки ог
раничено минимально допустимым температурным напором ступени (4—5 гра-
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сов для аппаратов с кипением в объеме и трубах). В большинстве случаев 
а о о Ы * 1* (где т > 0 ) .  При этом увеличение числа ступеней приводит к сниже
нию температурного напора каждой ступени и соответсгвенно а2. Желатель
ны зависимости а 2 от Л/ с минимальными значениями т (включая т < 0). 
При отрицательных т с увеличением числа ступеней испарения и соответст
венным повышением энергетической эффективности коэффициенты теплопе
редачи в аппаратах возрастают.

Исследования ряда авторов [92, 96—98] по
казали, что при определенных режимах выпа
ривания в пленке наблюдается указанная 
«благоприятная» зависимость а 2=*/(Л0 - Пле
ночные аппараты перспективны для выпарива
ния термолабильных растворов, так как в них 
уменьшается объем жидкости и соответственно 
продолжительность тепловой обработки. Нако
нец, задача экономичного использования энер-, 
горесурсов (включая вторичные) связана с 
разработкой выпарных аппаратов, работающих 
при малых температурных напорах, так как 
температурный потенциал вторичных энергоре
сурсов обычно невелик, и необходимо обеспе
чить высокую интенсивность теплообмена для 
этих условий.

При разработке пленочного выпарного ап
парата основными задачами, которые необхо
димо решить, являются следующие: I1) органи-

Рис. 6.19. Схема установки для исследования пленко- 
образования:
1 — труба; 2 — бачок; 3 — циркуляционный насос; 4 — 
сборник жидкости; 5 — насадка.

зация равномерного и надежного орошения поверхности нагрева; 2) определе
ние условий, предотвращающих накипеобразование и унос капель жидкости; 
3) определение зависимости коэффициента теплоотдачи (теплопередачи) от 
различных факторов;) 4) конструирование аппарата.

В различных отраслях промышленности в качестве пленкообразователей 
применяют дырчатую, щелевую и винтовую насадки, распределительные дис
ки и др. [92, 170]. При разработке способа формирования пленки стремятся 
к тому, чтобы пленка равномерно омывала внутреннюю поверхность труб при 
минимальном количестве жидкости, проходящей через насадку, и минималь
ном гидравлическом сопротивлении насадки. При разработке испарителя опре
деляют влияние на формирование пленки геометрических размеров насадок 
(высота, ширина щели и др.), давления жидкости над насадкой, свойств жид
кости, а также выясняют надежность работы насадки, характеризующуюся 
продолжительностью ее работы без засорения.

На основе математической модели статической оптимизации находят па
раметры и соотношения, подлежащие экспериментальному определению. В ча
стности, для расчета оптимальных параметров выпарных установок с пленоч
ными испарителями необходимы зависимости (3.57) и (3.57а). Кроме того, 
необходимы данные о температурных депрессиях в выпарных аппаратах.

Выпарные установки для концентрирования термолабильных растворов. 
Концентрирование производится обычно в двухступенчатых (по использова
нию вторичных паров) установках [146]. Применяются аппараты с естест
венной и принудительной циркуляцией в различном конструктивном исполне
нии. Удельные расходы пара и воды на таких установках составляют соот
ветственно 0,6 и 14 кг/кг испаренной воды. Время пребывания раствора в си
стеме превышает 1,5 ч, что приводит к снижению качества готовой продукции. 
Возникает задача создания для концентрирования термолабильных продуктов
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М.ВУ повышенной производительности с существенно меньшими расходам^ 
энергоресурсов и воды, обеспечивающих повышение качества готовой продук«| 
ции. Для этих целей в УкрНИИКП под руководством автора разрабатыва-4 
лись МВУ с повышенным числом ступеней испарения, в которых применялись 
пленочные испарители.

Исследование различных типов насадок производилось на установке, схе
ма одного из вариантов которой изображена на рис. 6.19. Описание установ
ки, методика экспериментов и результаты приведены в работе [197]. Опыты 
показали нецелесообразность практического применения для обработки тер
молабильных продуктов дырчатых и винтовых насадок. Щелевая насадка 
при определенных условиях обеспечивает надежное распределение жидкости.

Зазор б*, при котором возможно выпаривание раствора до заданной 
концентрации за один проход, оценивается по соотношению

^  ькнм
б* -  (b -  Ь0) гр"'со0 (6.57)

где (Do — скорость жидкости в насадке.
Для условий работы выпарных аппаратов б* гораздо меньше ширины за

зора, определенной в экспериментах по оценке длительности работы на
садки без засорения. Следовательно, при выпаривании в ниспадающей плен
ке не удается обеспечить условия прямоточности, и выпарной аппарат дол
жен работать при определенной кратности циркуляции, что увеличивает вре
мя пребывания жидкости в аппарате и повышает расход электроэнергии.

При большом числе кипятильных трубок создаются трудности изготов
ления насадок и эксплуатации аппарата, поэтому исследовалась возможность 
хорошего орошения с помощью распределительных дисков. Исследования про
водились на установке, аналогичной приведенной на рис. 6.22. Диски с от
верстиями соответствующих размеров обеспечивали хорошее распределение 
жидкости в трубах. Ввиду простоты и надежности этому способу отдано 
предпочтение.

Информация о процессах теплообмена при выпаривании в ниспадающей 
пленке, необходимая для оценки оптимальных параметров МВУ, определя
лась на нескольких экспериментальных установках [94, 198].

Визуальные наблюдения за процессом испарения воды показали, что пу
зырьки образуются на устойчивых центрах парообразования и сносятся по
током жидкости. Парообразование происходило в основном в результате ис
парения жидкости с поверхности раздела фаз. По мере роста температурного 
напора увеличивается число действующих центров парообразования. При оп
ределенных режимах в нижней части поверхности нагрева появляются участ
ки, не смоченные жидкостью. С повышением концентрации раствора отрыв 
пузырьков с наружной поверхности движущейся пленки затрудняется, и все 
большее число пузырьков движется вместе с пленкой жидкости.

Для исследования процесса выпаривания в ниспадающей пленке в трубе 
под вакуумом была разработана экспериментальная установка, схема кото
рой, описание, методика опытов и результаты приведены в работе [94]. Ки
пятильная труба выполнена из нержавеющей стали 12Х18Н9Т, толщина
2.5 мм, внутренний диаметр 45 мм, длина рабочего участка 2 м, поверхность 
нагрева — нормально окисленная.

Для определения влияния высоты поверхности на коэффициент теплоот
дачи и проверки работы пленочного аппарата в условиях производства с уче
том возможности образования накипи была разработана экспериментальная 
установка с высотой рабочего участка 6 м [94, 95]. Установка выполнена из 
нержавеющей стали и отличается от установки, описанной в работе [94], не
прерывным отводом жидкости с помощью двух попеременно включаемых 
бачков и другими усовершенствованиями. Опыты на этой установке прово
дились при плотности орошения до 3—4 кг/(м -с), обеспечиваемой щелевой 
насадкой (ширина щели — 2,1 и 2,5 мм) и двумя распределительными дис
ками (живое сечение — 40%; диаметр верхнего отверстия 5 мм, нижнего —
3.5 мм).
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На рис. 6.20 и в качестве примера представлены ориентировочные гра
фики зависимости коэффициента теплопередачи от высоты поверхности на
грева.

На рис; 6.21 представлены графики зависимости коэффициентов тепло
передачи пленочного испарителя (кривые 1—3) и аппарата с естественной 
циркуляцией (кривая 4) от температурного напора. Плотность орошения в
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Рис. 6.20. Зависимость коэффициента теплопередачи К  от высоты трубы Я  при различ
ных значениях b (% ) и А* (град):
/ — 5% и 2,9 град; 2 — 7,5 и 3,5; 3 — 11,7 и 5,0; 4 — 10% и 9 г р а д ;  1, 2, 3 — Н~6  м ; 4 —

Я -2 м.

Рис. 6.21. Зависимости коэффициента теплопередачи пленочного испарителя ( / —3) и ап
парата с естественной циркуляцией (4) от температурного напора при различных зна
чениях b (% ):
1 —  7%; 2, 4 - 1 1 ;  3 — 15.

пленочном испарителе составляла 3 кг/(м*с). Анализ графиков показывает, 
что коэффициенты теплопередачи для рассматриваемых условий примерна 
на 50% выше, чем при выпаривании растворов в трубах, целиком заполнен
ных кипящей жидкостью.

По данным экспериментов, на трубах высотой 2 и 6 м получено аппрок
симирующее уравнение для оценки коэффициентов теплоотдачи при испарении 
растворов в ниспадающей пленке:

а 2 =  (2,64 — 0,1256) 10«Д/-°.™ (6 .5 8 )

Это уравнение можно использовать для расчета теплообмена при плот
ности орошения до 3—4,5 кг/(м -с), температурном напоре 2— 15 К, концент
рации растворов 5— 18%. Оно необходимо для получения математической 
модели, используемой при определении параметров выпарных установок при 
проектировании.,

Далее на основе соотношений, полученных в работе [3], выполнена оцен
ка оптимальных параметров установки.

На рис. 6.22 приведены графики зависимости полного объема металла 
аппарата от высоты поверхности нагрева [3], из которых следует, что на 
практике высота труб проектируемой установки может быть принята рав
ной 5— 6 м; при большей высоте труб затруднена их очистка. В интервале 
высот 4—6 м коэффициент теплопередачи изменяется несущественно. Из тех
нологических соображений выбирают Я = 5,5 м.

При расчетах оптимального варианта установки трудно оценить стои
мость ее изготовления. Поэтому критерий оптимизации определялся при раз
личных стоимостях изготовления одного аппарата (Ф /) и оценивалось влия
ние этого фактора на выбор оптимального варианта.

На рис. 6.23 приведены результаты расчета переменной части критерии 
оптимальности при различных стоимостях изготовления одного аппарата. И з. 
графиков видно, что вывод о необходимости строительства установок с по
вышенным числом ступеней выпаривания не меняется при изменении стоимо
сти аппаратов. При расчетах принималось, что стоимость изготовления аппа
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ратов при заданной производительности установки не зависит от числа сту
пеней использования пара. Действительно, при заданной производительности 
с увеличением числа аппаратов уменьшается поверхность нагрева каждого 
аппарата и, следовательно, стоимость его изготовления. Если учесть это до
пущение, то оптимальное число ступеней незначительно сдвигается в сторону
увеличения.

Оценивалось влияние плотности ороше- 
ния в пленочных аппаратах или кратности 
циркуляции в аппаратах с естественной и 
принудительной циркуляцией на суммарные 
расходы С. При этом определяли влияние 
расхода электроэнергии на С и, следователь
но, стоимость интенсификации процесса за 
счет увеличения скорости движения жидко
сти. Соответствующие зависимости приведе
ны на рис. 6.24. Из графиков следует, что

Рис. 6.22. Зависимость объема металла аппарата 
V от высоты поверхности нагрева Н  при различ
ных площадях поверхности теплообмена F  (в м2):
1 — 250; 2 — 200; 3 — 150; 4 —  100.

изменение плотности орошения (кратности циркуляции) в широком диапазоне 
несущественно влияет на С. При расчетах не учитывалось некоторое уменьше
ние поверхности нагрева вследствие увеличения скорости.

На различных предприятиях накладные расходы и заработная плата в 
расчете на 1 кг продукта различны. Поэтому при оптимизации МВУ оцени
вают влияние этого фактора на результаты расчета оптимального вариан
та [3].

Рис. 6.23. Зависимость удельных затрат С 
от п при различной стоимости изготовле
ния аппаратов Ф2 (в руб.):
1 — 12 000; 2 — 8000; 3 — 4000; 4 —  2000.

Рис. 6.24. Зависимости удельных затрат С 
от п при различных плотностях орошения g 
[в кг/(ч м )]:
1 — 2000; 2 — 1500; 3 — 1000; 4 — 500.

На рис. 6.25 приведены зависимости переменной части расчетных затрат 
на выпарную установку от высоты конденсатора смешения при различном 
давлении в конденсаторе (а) и от числа ступеней при различных температу
рах охлаждающей воды (б). Наличие конденсатора влияет на С при давле
нии Р < 1  МПа. При более высоком давлении суммарные расчетные^ затраты 
практически не зависят от высоты конденсатора, так как удельный расход 
воды и, следовательно, затраты на нее меняются незначительно.

194



Утилизационные выпарные установки. В современных термических опрес
нительных установках затраты на тепло составляют 40—50% от суммарных. 
Для их снижения целесообразно использовать тепло вторичных энергоресур
сов энергетических и технологических агрегатов (уходящие газы газотурбин
ных установок, двигателей внутреннего сгорания, печей, вторичный пар вы
парных установок; горячая вода; сбросное тепло холодильных установок н

Рис. 6.25. Зависимости удельных затрат С 
от высоты Н  конденсатора смешения (а) 
и числа п ступеней выпаривания (б): 
а — при различном давлении в конденсато
ре (в кПа): / — 4,25; 2 —  7,4; 3 — 12,3; 4 — 
16,9; б — 31,2; 6 —  47,4; 7 — 70,1; 
б — при различной температуре охлаждаю
щей жидкости (в °С): /  — 15; 2 — 20; 3 — 25; 
4 — 30; 5 —  35; 6 — 40.

1 3 5 7 п
6

Др ), использование которых затруднено при низком температурном потен* 
Диале (см. раздел 11.4). Для районов, нуждающихся в пресной воде при на
личии соленой, или для производств, в которых необходима организация про* 
парС° В выпаРивания> вторичные энергоресурсы можно использовать для вы-

В работе [161] рассматривается пример проектирования дистилляцион- 
ДЬ1х опреснительных установок, утилизирующих тепло отходящих газов газо
компрессорных станций магистральных газопроводов и других объектов. Га- 
отурбинные установки, приводящие в действие компрессоры на магистраль- 
Ых газопроводах, обладают значительными резервами тепла, так как отхо
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дящие газы выбрасываются в атмосферу при температуре 250 °С и выше, В то 
же время газокомпрессорные станции и жилые поселки вблизи них нужда
ются в пресной воде при наличии источников соленых вод.

Одним из источников водоснабжения может служить дистилляционная 
установка с замкнутой схемой циркуляции дистиллята во избежание интен
сивного накипеобразования в утилизационном теплообменнике. В качестве 
последних целесообразно применять пленочные испарители, которые в дан
ных условиях перспективны по следующим причинам.

1. При заданном количестве ушлизируемого тепла требуемую произво
дительность установки можно обеспечить, если число ступеней испарения

2  й7 r^ w
п >  ri Q “  Grcr (tx — i2) (6,59)

Например, для газокомпрессорных станций с газотурбинной установкой 
ГТУ-7 (Q =  4,6 ГДж/ч при /i =  250°C, /2 =  220 -0 ) требуется обеспечить про
изводительность по дистилляту 2U ?=25 т/ч при 5. При температуре ис
парения воды в первом аппарате 0i =  8OcC трудно создать МВУ с таким чис
лом ступеней, используя испаритель с трубами, заполненными жидкостью. 
Применение же пленочных испарителей с характеристиками, аналогичными 
представленным на рис. 6.21, позволяет в данных условиях создавать МВУ 
с требуемым числом ступеней испарения.

2. Пленочные испарители обеспечивают достаточно высокую интенсив
ность теплообмена при малых температурных напорах.

На основе методики, описанной в гл. 5, составлены математические мо
дели МВУ с пленочными испарителями. Для получения информации о зави
симостях коэффициентов теплоотдачи при испарении соленой воды в пада
ющей пленке и полной температурной депрессии от определяющих факторов 
проведены необходимые теоретические и экспериментальные исследования 
[93, 199, 200].

Теоретические зависимости типа (3.57) позволяют получить информа
цию о качественном влиянии различных факторов на интенсивность теплооб
мена в пленочных испарителях. Однако между теоретическими и экспери
ментальными данными могут быть существенные количественные различия, 
поэтому для получения более достоверной информации проведены экспери
ментальные исследования на установках, описанных ранее. При этом ис
пользовались традиционные и новые методы планирования экспериментов 
(см. гл. 1). При планировании экспериментов ставилась задача определения 
зависимости а2 от основных факторов — температурного напора (tc—0) и 
плотности орошения — в виде

а 2 =  Л (/с — & )m g n  (6 .60)

Для оценки допустимой погрешности эксперимента Да2 определяют чув
ствительность С при изменении а2:

Д С = ^ - Д а 2 (6.61)

где ДС — допустимая (заданная) погрешность оценки С.
Расчеты проведены применительно к пленочной опреснительной МВУ 

[201] при следующих начальных условиях: сд= 0 ,57  руб./т; С/°=100 руб./м2; 
а2° =  6500 Вт/(м2-К). Результаты расчетов, представленные на рис. 6.26, пока
зывают, что уменьшение Да2 приводит к более существенному изменению 
расчетных затрату чем увеличение Да2. Например, при увеличении_Да2 на 
30% изменение ДС составляет 5%, а при уменьшении Да2 на 30% ДС увели
чивается на 15%. Из рисунка видно, что результат оценки существенно зави
сит от стоимости поверхности нагрева аппаратов.

После определения допустимой погрешности оценки величины а2 опреде-^ 
ляют минимальное число повторных опытов, обеспечивающих эту погреш- j
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ность, на основе соотношения л=<72а /а2- , где &2а  и а 2- — дисперсии единич
н о  замера и среднего арифметического.

Стандарт среднего арифметического равен aa =A(Z2(xA4> где А — довери
тельный интервал; а — генеральный стандарт.

При доверительной вероятности Р = 0 ,9 5  имеем: Л =  ±2сг; а '= 0 ,5 Д а 2.
Если в рассматриваемом примере принять Д С =5% , то на основе рис. 6.26 

п о л у ч и м  Аа2= 3 0 % . При этом 0 ^ = 1 5 % . Тогда л = 3 0 2 : 152 =  4. Следовательно,

Рис. 6.26. Влияние относительного коэффициента теплоотдачи Aa2/a 2 на изменение рас
четных затрат Ас/с при различной стоимости поверхности нагрева:
1 — 4 руб./м2; 2 — 100 руб./м2.

требуемая точность определения аг обеспечивается при четырехкратном по
вторении опытов.

При экспериментах трудно поддерживать на необходимом уровне тем
пературу поверхности нагрева tc> поэтому в качестве варьируемого фактора 
принята температура пара в греющей камере tn. На основе анализа имею
щейся информации определены следующие интервалы варьирования факто
ров: ?п=  102— 115 °С; 0 =  80— 100 °С; £ = 0 ,7 —2,8 кг/(м -с).

Для оценки величин А, т и п в соотношении (6.60) использован полный 
трехфакторный эксперимент на двух уровнях. Число необходимых опытов при 
их одноразовом проведении равно Лг= 2 3 =  8. Матрица планирования приве
дена в табл. 10. Результаты экспериментов описаны в гл. 3.
На основе полученных экспериментальных данных И. Н. Костанжи на ЭВМ 
«Раздан-2» рассчитал величины А, т и п в уравнении (6.60):

а 2 =  13 500A/-°.63g°>22 (6.62)

Характерной особенностью пленочных испарителей является их высокая 
эффективность при малых температурных напорах (порядка 1,5—3,0 град). 
В этих условиях существенное снижение полезных температурных напоров 
происходит из-за суммарной температурной депрессии

2 Д  =  А '+ А " + А т р  (6 .63)

где А' — физико-химическая депрессия; Атр и А" — гидродинамические деп
рессии вследствие потерь давления при трении вторичного пара о поверхность 
пленки и в паропроводах, соединяющих смежные аппараты. Важное значение 
имеет получение зависимости суммарной температурной депрессии от опре
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деляющих ее факторов. Величина А' определяется по известным методикам 
[6, 32], а Атр — по формуле (3.56). Гидродинамическая депрессия равна

Д" =  ег-Ч ;+ 1  (6-64)
Температура пара tn, * + i определяется его давлением:

=  / (Pn,i+i) (б-65)
Давление рп> i+ 1 равно:

Pn,i+i =  Рп,г — ДРг (6-66)
где рп, i — давление пара на входе в паропровод. Потери давления на трение 
и местные сопротивления в трубопроводе определяются соотношением

8 (Л d + 2 ?м)'
Арг =  n W

Рассматривая совместно (6.63) — (6.67), получим:

8(ят  + 2 5м)
Аг =  0j — ф

w*
f (0«)

(6 .67 )

(6 . 68)

На рис. 6.27 приведены зависимости Аг от скорости в паропроводе при 
различных L /d , рассчитанные по соотношению (6.68). Из графиков видно, что 
величины Аг соизмеримы с располагаемыми температурными напорами пле
ночных испарителей.

ТАБЛИЦА 10
У с л о в и я  и м атр и ц ы  п л ан и р о ван и я  т р е х ф ак т о р н о го  эк сп ер и м ен т а

Условия планирования

Факторы
№

опыта

Кодовое значение

V * 0,°С
кг 

g—  
м-с Ч Ч 23

Центр плана 108,5 90 1,75 1 — 1 — 1 — 1
Интервал варьирования 6 ,5 10 1,05 2 — 1 + 1 +  1
Верхний уровень 115 100 2,8 3 — 1 + 1 — 1

4 — 1 — 1 +  1
5 +  1 — 1 — 1

Нижний уровень 102 80 0,7 6 +  1 — 1 +  1
7 +  1 + 1 — 1
8 +  1 + 1 +<1

На основе уравнения (6.68) получено [202] соотношение, позволяющее 
определить диаметр трубопровода, при котором Аг существенно меньше тем
пературного напора аппарата (Аг^ т А / г-; т<С  1):

ег — г|> т ь
‘(я d + 2 4

я2#р" <  mkti (6 .69)

Для различных т на основе уравнения (6.69) построена номограмма, по ко
торой определяют диаметр паропровода, обеспечивающий минимум темпе
ратурных потерь в зависимости от температурного напора в аппарате и рас
хода пара [202].
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На основе математических моделей рассмотренных утилизационных МВУ 
пленочными испарителями оценено влияние различных факторов на эф

фективность этих установок. На себестоимость дистиллята наиболее сущест
венно влияет температура газов. Число ступеней п не оказывает заметного 
влияния на себестоимость дистиллята и поэтому должно выбираться из усло
вий обеспечения требуемой производительности. Для утилизационных уста-

Ср,руф3
Ш

T r r z

Ж /V

г г т
I

1 3 5 7 9 и 13 П

Рис, 6.27. Зависимость гидродинамической депрессии Дг от расхода пара в паропрово
де W при L/d = 11 ( / )  и Lld = 18 (2).

Рис. 6.28. Области оптимальных значений чисел ступеней испарения п при различных стоимостных показателях:
/  — С<7 =  0,12 руб./ГДж; с;  =  40 руб./м2; /7 — 0,12 и 100; / / /  — 0,95 и 40; IV  —  0,95 и 100; 
пунктир — сэ =  0,04 руб./(кВт-ч); сплошная линия — сэ= 0 ,01 руб./(кВт-ч).

новок оптимальное число ступеней составляет 2—4, в то время как для уста
новок, использующих первичные энергоресурсы, оно равно 10— 12.

Технико-экономические показатели пленочных МВУ зависят от распола
гаемого температурного напора, числа ступеней испарения, плотностей оро
шения и других факторов. Например, при увеличении плотности орошения в 
соответствии с зависимостью (6.60) повышается интенсивность теплообмена 
и соответственно уменьшаются поверхность теплообмена и габариты аппара
тов. При этом уменьшаются также отложения на поверхностях теплообмена. 
Однако расход электроэнергии и капиталовложения в циркуляционные насосы 
увеличиваются. Для рассматриваемых в приведенных выше примерах усло
вий оптимальная плотность орошения составляет 2 ,3 — 2 ,5  кг/(м*с).

Оптимальные параметры пленочных МВУ зависят от стоимостей поверх
ности нагрева (с/), тепла (сд) и электроэнергии (сэ). Изменение стоимостных 
показателей приводит к смещению области оптимальных параметров, обеспе
чивающих минимум удельных затрат. Например, на рис. 6.28 приведены рас
считанные Ю. И. Калишевичем графики, характеризующие зависимости удель- 
ных затрат на опреснение в пленочной МВУ от числа ступеней испарения п. 
Из рисунка видно, что область оптимальных п смещается от 2 до 14 ступе
ней. При этом наибольшее влияние оказывают сд и Cf, наименьшее — сэ.

пленочных опреснительных установках удельные расчетные затраты могут 
составлять 0,25—0,3 р\гб./м3 при минимальных стоимостях тепла и поверхно- 
тТи теплообмена, и 0,7—0,9 руб./м3 — при максимальных. Интересны резуль- 

зты оценки чувствительности удельных расчетных затрат к различным фак- 
Рам. Если требуемая погрешность оценки расчетных затрат составляет 
/о. то допустимы следующие пределы изменения стоимостных показателей: 

2 (Н/Ла — на 20%, поверхностей теплообмена — на 40%, электроэнергии — на 
/о; при этом коэффициент теплопередачи в аппарате может определяться

L п огреш ностью  2 5 % .
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Глава 7

Выпарные установки 

мгновенного испарения

Для концентрирования растворов могут использоваться уста
новки адиабатного испарения, или, как их еще называют, уста
новки мгновенного испарения — УМИ. В этих установках кон
центрирование раствора осуществляется путем испарения пе
регретой жидкости, подаваемой в камеру, давление в которой 
ниже давления насыщения, соответствующего температуре по
ступающей в камеру жидкости. Название «мгновенное испаре
ние» неточно характеризует процесс в этих установках, так как 
испарение перегретой жидкости протекает быстро, но с конеч
ной скоростью.

7.1. ОСОБЕННОСТИ УСТАНОВОК 
МГНОВЕННОГО ИСПАРЕНИЯ

Схема одноступенчатой УМИ представлена на рис. 7.1, а., 
Исходная жидкость насосом 1 прокачивается через конденсатор-^ 
регенератор 2, где предварительно нагревается образующимися 
при испарении парами. Далее раствор подается в головной по
догреватель 3, из которого направляется в камеру испарения 4j 
Образующийся в камере пар проходит^через сепаратор 8 и на
правляется в конденсатор 2. Из камеры испарения раствор по-< 
дается частично на рециркуляцию, а частично — на последую-! 
щую стадию технологического процесса. Дистиллят, стекающий 
в поддон 3, насосом 7 направляется потребителю.

Схема многоступенчатой УМИ дана на рис. 7.1,6. Раствор 
подогревается последовательно в конденсаторах, затем посту
пает в головной подогреватель, откуда перетекает из камеры 
в камеру, испаряясь.

УМИ могут быть прямоточными (без рециркуляции) и ре
циркуляционными (рис. 7.1). В прямоточных УМИ степень кон
центрирования раствора невысока и определяется соотношением

Ьк 1 
Ьо ~  д __

При температурном напоре Д£ =  80К величина со не превыша
ет 1,2.

В установках мгновенного испарения процесс вскипания пе-' 
регретой жидкости осуществляется в камерах испарения. В кон
денсаторах и головном подогревателе производится нагрев жид
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кости без испарения. Вследствие этого накипеобразование умень
шается, однако не исчезает полностью. Для снижения накипе- 
образования в УМИ используются методы, указанные в гл. 11. 
Широко используется также метод кислотной обработки воды.

Камеры адиабатного испарения наиболее простой конструк
ции представляют собой вертикальные или горизонтальные ци
линдры. Конденсаторами служат парожидкостные теплообмен
ники. Раствор перетекает из камеры в камеру через гидрозатво
ры или дросселирующие устройства. Дистиллят же из теплооб
менника в теплообменник перетекает под действием разности 
давлений. Установки такого типа громоздки и металлоемки, не
смотря на простоту конструкции. Широкое распространение при 
создании УМИ получили компактные коробчатые конструкции.

В УМИ используются перепускные устройства различных ти
пов (рис. 7.2). Они могут представлять собой как непосредст
венно устройство ввода (рис. 7.2, а) — прямоугольное или круг
лое придонное отверстие, цилиндрические, конические и другие 
насадки, так и канал, образованный стенками камеры с верти
кальными или наклонными перегородками (рис. 7.2, б, в, е) и 
отбойными козырьками (рис. 7.2, в—д). Подача жидкости в ка
меру испарения может осуществляться также через подводящие 
трубы (рис. 7.2,з—м), снабженные дросселирующими
(рис. 7.2,з—и) или распределительными (рис. 7.2, к) устрой
ствами.

* Теплоноситель Дистиллят

Теплоноситель Сброс , Дистиллят1 г ^Исходный
« м [njk-y  раствор

до-*-
— ^ ЧЧ ✓ S✓

X J - 1 i

Lg-L -?►  Раствор

б
Рис. 7.1. Схемы УМИ:
а — одноступенчатая; б — многоступенчатая.

Применяемые в камерах перегородки формируют ток жид
кости и удлиняют ее путь в камере, а также турбулизуют ее, 
что улучшает пр01кипание жидкости. Однако применение пере
городок увеличивает гидравлическое сопротивление, повышает 
уровень жидкости, способствует возникновению застойных зон 
в камерах.
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Наличие в камерах перегородок типа в—д позволяет в высо
котемпературных ступенях УМИ реализовать безбарботажный 
режим вскипания, при котором улучшается прокипание жидко
сти и допустимо большее напряжение объема камеры по пару, 
чем в барботажном режиме (рис. 7.2, а, б, е—и), без существен
ного снижения качества дистиллята. В камерах типа в—д сред-

Рис. 7.2. Перепускные устройства камер адиабатного испарения:
в — устройство ввода жидкости; п — перегородка; к — отбойный козырек; а, 0, у — углы 
наклона перегородок и отбойного козырька.

не- и низкотемпературных ступеней испарения УМИ при малых 
перепадах давлений между ступенями наблюдается барботаж- 
ный режим вскипания. Для создания безбарботажного режима 
применяют конструкции переточных устройств типа к, л . Кон
струкции типа л с отбойным козырьком (предложенные Г. Я. Лу
киным), обеспечивающим инерционную сепарацию капель жид
кости от пара, находят применение в УМИ небольшой произво
дительности с малым числом ступеней испарения (например, 
в судовых опреснителях). Здесь велики гидравлические потери 
при истечении жидкости. Для УМИ большой производительно
сти (более 300 т/ч) необходимы значительные площади переточ-
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ных устройств (более 1 м2), что затрудняет конструктивное ис
полнение последних.

Применение конструкций типа з  целесообразно для верти
кальных УМИ с перетоком из вышележащих (камер в нижеле
жащие, а конструкций типа и — с перетоком из нижних в верх
ние. При этом в камерах могут быть использованы перегородки 
типа е, ж  для формирования тока жидкости.

Для интенсификации процесса вскипания и увеличения сте
пени прокипания жидкости, а также для уменьшения уноса ка
пель (при определенных режимных параметрах) могут быть 
применены камеры испарения д и м, в которых соответственно 
реализуются режимы со взаимно перпендикулярными и встреч
ными струями.

Температура раствора на выходе ступени испарения обычно 
выше той, которую он должен иметь при соответствующих дав
лении и концентрации. Причины этого явления, называемого 
непрокипанием перегретой жидкости, недостаточно яс'ны. Вслед
ствие этого явления полезный напор УМИ используется непол
ностью и существенно снижается энергетическая эффективность 
установки. Особенно существенно это снижение в УМИ, рабо
тающих при повышенных концетрациях. Степень прокипания 
оценивают по показателю |3; [203]:

Р ; =
0* — fy+i

0j /j А/ (7.1)

где 0/, U — температура соответственно раствора на входе в сту
пень и пара; А / — физико-химическая депрессия. Условия па
рообразования в высокотемпературных (80— 130 °С) и низко
температурных (35—80 °С) ступенях испарения различны. 
В первом случае при Д/Ст =  2—3 град перепад давлений между 
ступенями составляет 5— 15 кПа, и переток жидкости обеспечи
вается с помощью гидрозатвора со свободным истечением в па
ровое пространство (см. рис. 7 .2 ,а). При этом непрокипание не
велико. Во втором случае перепад давлений мал (0,5—5 кПа), 
поэтому трудно обеспечить свободное истечение жидкости из 
ступени в ступень. В этом случае обычно осуществляется тече
ние жидкости с небольшим дросселированием (см. рис. 7.2, б, в, г ) . 
При этом из-за гидростатического давления перегретая жид
кость в нижних слоях не испаряется.

На рис. 7.3 приведены результаты -визуальных наблюдений 
за процессом в камере и данные изменения температуры жид
кости, полученные В. В. Савченко. По распределению темпера
туры в испарительной камере видно, что входящий поток по 
мере движения к выходу охлаждается до температуры, близкой 
к равновесной, однако на выходе из ступени жидкость остается 
существенно перегретой.

Для случая вскипания перегретой жидкости при свободном 
истечении на основе анализа упрощенной физической модели и
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экспериментальных исследований получена формула [204] для 
оценки степени прокипания р по длине свободной струи. Для 
второго случая предложено уравнение [205], связывающее сте
пень прокипания р с длиной канала L :

$ = l — enL (7 .1а)

В соотношении (7.1а) значение п определяется на основе 
обработки результатов экспериментов, а в работе [206] — теоре-

Рис. 7.3. Характер течения и распределе
ния температур жидкости в испарительной 
камере.

тически. Соотношение (7.1а) не учитывает зависимости степени 
прокипания от интенсивности переноса тепла теплопроводно
стью и конвекцией в жидкости.

В частности, при расчете низкотемпературных ступеней по 
этой формуле не учитывается перенос тепла между нижними, 
перегретыми слоями и верхними, охлаждаемыми в результате 
испарения; соответственно не учитывается существенная зави
симость от уровня жидкости в камерах испарения. Анализ по
казывает, что увеличение уровней в 30-ступенчатой УМИ на 
0,5 м соответствует повышению удельного расхода тепла при
близительно на 8— 10%.

Снижение уровней в камерах испарения способствует умень
шению габаритов установки, уносу капель жидкости паром и со
ответственно повышению качества дистиллята. Увеличение га
баритов установок при повышении уровней жидкости обусловле
но необходимостью поддержания заданных высот паросепара- 
ционных пространств для получения дистиллята высокого каче
ства. Увеличение уровня при заданных габаритах камер, как 
правило, приводит к снижению качества дистиллята. В связи 
с этим важное значение имеет поддержание достаточно низких 
уровней в УМИ.

Результаты экспериментальных исследований температур
ных потерь в адиабатных испарителях изложены также в рабо
тах [207, 208].

Степень прокипания р связана с потерями температуры в 
ступени (температурной депрессией Aim вследствие непрокипа- 
ния) простым соотношением:

| __ о
Днп=  р (7*2)

где Д/ст — перепад температур в ступени испарения (Д^Ст =
=  0;—0ж ).
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7.2. ОСНОВНЫЕ СХЕМЫ УСТАНОВОК МГНОВЕННОГО 
ИСПАРЕНИЯ

Схемы УМИ весьма разнообразны. Их можно классифици
ровать по следующим признакам. По числу ступеней испарения 
они делятся на одноступенчатые и многоступенчатые; по числу 
контуров циркуляции — на одноконтурные и многоконтурные; 
по числу каскадов испарения — на однокаскадные и многокас
кадные; по типу головного подогревателя — с поверхностным 
подогревателем и с контактным.

Удельный расход пара на испарение в одноступенчатой 
УМИ приближенно равен

d D  __ гст

2 ^  ~ г

2 д + д*н
В̂Х —' 9/1 (7.3) .

где г ст, г — теплоты испарения пара соответственно в ступени 
и в головном подогревателе;

2 Л  =  Д '+ Л "  +  Днп (7-4)

Д/н — недогрев жидкости в конденсаторе (Д/н =  //—07); 
0ВХ, 0/i — температуры раствора на выходе головного подогрева
теля и в камере испарения.

Из соотношения (7.3) видно, что величина d для односту
пенчатой УМИ приблизительно составляет 1 кг/кг. Для сниже
ния расхода тепла (пара) на ис- 
парение используют многоступен- 'КГ 
чатые УМИ [2, 56]. В этих уста
новках удельный расход пара c jj^. 
повышением числа ступеней п су
щественно уменьшается и в преде
ле приблизительно соответствует^ 
удельному расходу пара в много
ступенчатых выпарных установ
ках. На рис. 7.4 представлены за- 210 ■

рис. 7.4. Зависимость удельного расхода теп- '50 
в УМИ q от числа ступеней испарения п 

при 0 вх*“ 0 п ~ 70 град:
Г — град, А/н —1 град; 2 — 1 и 2; 3 —
2 и 2.

висимости удельного расхода тепла в УМИ от числа ступеней 
при различных недогревах. Из графиков видно, что при AtH =  
=  1 град, и /2> 60 ступеней в УМИ можно обеспечить удельный 
расход тепла на выпаривание на уровне 60—80 кДж/кг испарен
ной воды.
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В установках адиабатного испарения по мере движения рас
твора в трубах конденсаторов и головного подогревателя темпе
ратура его растет. Если раствор содержит компоненты с отрица
тельной растворимостью (например сульфат кальция), то с рос
том температуры растворимость соли существенно уменьшается, 
и она может (кристаллизоваться, особенно при работе УМИ в

Рис. 7.5. Многоконтурная установка мгновенного испарения:
/  —  с т у п е н ь  и с п а р е н и я  2  —  к о н д е н с а т о р ;  3 —  п о д д о н  д л я  с б о р а  д и с т и л л я т а ;  4 —  г о л о в 
н о й  п о д о г р е в а т е л ь ;  5— 8 —  н а с о с ы  д л я  п е р е к а ч и в а н и я  р е ц и р к у л и р у ю щ е г о  р а с т в о р а ,  и с 
х о д н о г о ,  д и с т и л л я т а  и  к о н ц е н т р и р о в а н н о г о  р а с т в о р а .

режимах предельного концентрирования. При этом в однокон
турных и двухконтурных установках зачастую не удается пред
отвратить отложения на поверхностях нагрева. С ростом темпе
ратуры подогрева раствора степень концентрирования в УМИ 
уменьшается; ее можно существенно .повысить при использова
нии специальных многоконтурных схем. На рис. 7.5 представ
лена схема современной многоконтурной УМИ, в каждом кон
туре которой устанавливается определенная концентрация. 
В контурах, работающих при высоких температурах, концент
рация меньше, чем в тех, что работают при низких температу
рах. При этом создаются условия для существенного повыше
ния степени концентрирования растворов.

Для многоконтурной УМИ удельный расход тепла q и сум
марная удельная поверхность нагрева / при равных температур
ных напорах по ступеням определяются по соотношениям, полу
ченным автором совместно с Б. Л. Пастушенко. Для уменьше
ния необходимого числа контуров рециркуляции и повышения 
степеней концентрирования в контурах величины ап устанавли
вают максимальными для данных температур 0; горячего рас
твора, поступающего в t-й контур. При этом ап и '0; связаны 
уравнением со/ =  /(0/), определяемым по данным о насыщении 
растворов наименее растворимыми в них компонентами [209— 
212].

Величины ап и 0;, степень концентрирования в УМИ (ок, чис
ло контуров т связаны между собой системой нелинейных 
уравнений материальных и энергетических балансов и уравне
ниями со/ =  / (0/). Решение этой системы относительно со/, 0;,
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йк и m итерационными методами обеспечивает определение 
параметров УМИ, необходимых для оценки соответствующих 
удельных показателей многоконтурной установки.

На рис. 7.6 приведены зависимости степени концентрирования раствора 
в УМИ при различных 0ВХ, рассчитанные для подкисленной воды Черного 
моря по данным о состоянии насыщения раствора сульфата кальция [209]. 
расчеты (выполнены Б. Л. Пастушенко) про
водились при следующих исходных данных:
0о= 2 О°С, Д„.П =  2°С, р =0 ,9 , dB=0,034  м, d H=  ш 
=  0,038 м, с<7= 1 , 2  руб/ГДж, сэ= 0,01 руб/ 3 
(кВт-ч), kf — 50 руб/м2, температурный напор 
на горячем конце головного подогревателя 
дг П=10°С . Величины F  рассчитаны при усло
вии линейного уменьшения коэффициентов 
теплопередачи в конденсаторах по ступеням 7 
УМИ от 4000 Вт/(м 2 -К) в первых ступенях 
до 2 0 0 0  Вт/(м 2 - К ) — в последних.

Из графиков видно, что увеличение чис
ла контуров приводит к росту со, темп кото- 5  
рого с увеличением т снижается. Так, при 
ЭВх<140°С  применение четырехконтурных 
УМИ вместо трехконтурных (для данного ти-

---------------------------------------------------------  3
Рис. 7.6. Зависимость степени концентрирования от 
числа контуров рециркуляции при пазличных значе
ниях 0 ВХ, °С:
1 — 80; 2 — 100; 3 — 120; 4 — 140; 5 — 160; 6 — 170.

;

па соленой воды) не обеспечивает существенного увеличения со; возрастание 
0 вх приводит к уменьшению со.

На рис. 7.7 и 7.8 приведены зависимости удельных показателей много
контурных УМИ от степени концентрирования со, числа ступеней испарения 
п и числа контуров рециркуляции т. Графики на рис. 7.7 построены для 
двухконтурной УМИ, на рис. 7.8 — при степени концентрирования со =  15. 
Пунктирные линии на рис. 7.7 ограничивают максимальные значения со, со
ответствующие минимальным значениям 0 ВХ.

Из графиков на рис. 7.7_видно, что с увеличением со существенно воз
растают значения q, /, е и С. Так, для двухконтурной УМИ увеличение со 
от 2 до 5 (при_я =  30) сопровождается возрастанием q на 9,2%, f  — на 10,7%, 
е — на 1% и С  — на 9,6%. В многоконтурных УМИ удельные показатели за
висят от степени концентрирования гораздо меньше, чем в одноконтурных: 
возрастание начинается лишь при приближении со к максимальным для дан
ного типа значениям. Это определяет снижение удельных показателей и со
ответственно повышение эффективности УМИ при увеличении числа контуров, 
что особенно ощутимо при больших со (см. рис. 7.8). Например, при со =  5 и 
л= 3 0  значение q для трехконтурной УМИ на 34,6% ниже, чем для однокон
турной.

Увеличение числа ступеней испарения позволяет существенно снизить 
Удельный расход тепла вследствие улучшения регенерации, однако при этом 
возрастают удельная поверхность нагрева и удельный расход электроэнергии 
на перекачивание раствора. Например, для двухконтурной УМИ при со =  8  
увеличение я от 10 до 30 позволит снизить q на 50%. При этом f  возрастает 
на 36,7%, е — на 43,3% (при числе ходов трубного пучка % =  2)_1_ Эти про
тиворечивые тенденции определяют наличие оптимума функции С по пере
менной п. Число % конденсаторов ступеней испарения и головного подогрева
теля существенно влияет на потери давления в тракте рециркуляции раство
ра и соответственно на удельный расход электроэнергии. Так, для двухкон

2 3 т
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турной УМИ и >1=30 при % =4 значение е в 1,46 раза больше, чем при %=* 
=  1.

Анализ показывает, что при заданной температуре теплоносителя и соот
ветственно 0вх на выходе из головного подогревателя рост степени концент
рирования приводит к росту необходимого числа контуров рециркуляции т .  
Увеличение температуры теплоносителя при заданной степени концентрирова-

2 5 8 (О

2 5 8 (о

е,(кВт-ч)/т
5.5
5.0

4.0

3.5
3.0

V
2ft

2 5 8 0
С,ру5/т
0,65

0,60 

0,55 

0,50 

0,45 

0,45

0,35 

0,30
2 5 8 <л)

Рис. 7.7. Зависимость удельных показателей УМИ от степени концентрирования со при 
различных значениях числа ступеней испарения л:
/  — 10; 2 — 20; 5 — 30; 4 — 40.

Рис. 7.8. Зависимость удельных показателей УМИ от числа контуров рециркуляции m 
при различных значениях числа ступеней испарения п :
1 — 10; 2 — 20; 3 — 30; 4 — 40.

ния также приводит к возрастанию m . Рост величины и)к при заданной тем
пературе теплоносителя и фиксированном пг приводит к росту удельного рас
хода тепла q и удельной поверхности нагрева f. Повышение температуры на
грева 0вх приводит к снижению q и увеличению f. Увеличение числа контуров 
рециркуляции при заданной степени концентрирования также приводит к сни
жению q, однако при этом ( возрастает.

Степень концентрирования растворов можно повысить также 
в УМИ, выполненных по так называемым каскадным схемам 
[2]. В этих установках при использовании в головном подогре
вателе вторичных энергоресурсов (уходящие газы, жидкости) 
эффективность утилизации существенно повышается. Это объ-
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ясняется следующими причинами. В адиабатных установках эф
фективность использования вторичных энергоресурсов (отходя
щих газов и жидкостей) мала, так как теплоноситель в го
л о в н о м  подогревателе невозможно охладить ниже температуры 
регенеративного подогрева раствора в конденсаторах. При за
д а н н о м  расходе теплоносителя удельная производительность по 
п р е с н о й  воде такой установки определяется по формуле

2 ^ с ®вх
Г С Т  ^ В Х  *“ *

(̂ г 0̂ — Д̂ х) (7 .5)

где с, G — теплоемкость и расход газа (жидкости); гст — сред
няя теплота парообразования в ступенях испарения; 0ВХ, di, 
вп— температуры раствора соответственно перед испарением, 
на входе в головной подогреватель, а также пара в последней 
ступени; tr, до — температуры теплоносителя и исходного рас
твора; Д/х — температурный перепад на «холодном» конце го
ловного подогревателя; ф — коэффициент использования энер
гии теплоносителя:

Ф = (7 .6 )

Из формул (7.5) и (7.6) видно, что величина XW/G при прочих 
заданных параметрах определяется температурой дь

Для УМИ, изображенного на рис. 7.1,6, температура di 
равна

h  = евх -  6вх 7 е" - д'н {ТЛ)

Подставляя (7.7) в (7.5), получим

, е_ (/г - » „ - д / х)(евх- е п)
G т (0ВХ — 0^)/л +  А̂ н

При /г= 2 0 0  °С, до =20°С , Д*Х= 1 5 °С ; 0Вх=Ю О°С, 0Я= 4 5 °С , п = 1 0  и
А/Н =  2°С величина 23 №/(5 =  0,304 и ф =0,56.

Из соотношений (7.5) и (7.8) видно, что одним из путей увеличения от
ношения 23lF/(5 является повышение коэффициента использования энергии ф, 
который при заданной температуре теплоносителя зависит от д ь  В УМИ, 
представленной на рис. 7.1 ,6 , температура di определяется величиной до и 
числом ступеней я, поэтому увеличение параметра ф ограничено. Снижение 
Же dj за счет уменьшения числа ступеней п приводит к снижению степени 
регенерации тепла.

Для повышения ф в головной подогреватель следует подавать раствор 
при температуре, близкой к температуре исходной воды д 0. Раствор, нагре
тый в конденсаторах УМИ, можно подавать на испарение в следующий кас
кад, реализовав установку, в которой коэффициент ф близок к единице, а ко
личество испаренной воды на единицу энергоносителя выше, чем УМИ, вы
полненным по известным схемам.

Схемы каскадных установок показаны на рис. 7.9. При па
раметрах, приведенных выше, удельная производительность их 
2W7G =  0,380, что в 1,25 раза больше, чем для УМИ на рис. 7.1.
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Однако наличие каскадов вызывает дополнительные необрати
мые термодинамические потери.

С целью анализа эффективности 1каскадных УМИ выполнен 
расчет удельных показателей этих установок (Б. Л. Пастушен- 
ко) для случая концентрирования предварительно подкисленной 
воды Черного моря с учетом данных о ее предельном насыще-

Рис. 7.9. Схемы каскадных установок мгновенного испарения:
а  —  к а ж д ы й  к а с к а д  в ы п о л н е н  в  о т д е л ь н о м  к о р п у с е ;  б  —  к а м е р ы  и с п а р е н и я  с т у п е н е й  р а з 
л и ч н ы х  к а с к а д о в  с о в м е щ е н ы  в  о д н о м  к о р п у с е ;  в  —  к о н д е н с а т о р ы  и к а м е р ы  и с п а р е н и я  
с т у п е н е й  р а з л и ч н ы х  к а с к а д о в  с о в м е щ е н ы  в  о д н о м  к о р п у с е ;  1 —  г о л о в н о й  п о д о г р е в а т е л ь ;  
2 —  к а с к а д ы .

нии наименее растворимым компонентом — сульфатом кальция 
и при условии равенства степеней концентрирования во втором 
(0 2 ) и последующих каскадах (исходные даные приведены на 
с, 207).

Удельные показатели, число каскадов т и общая степень 
концентрирования Й даны в зависимости от числа ступеней N
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в первом каскаде и степени концентрирования о)2. Величина 
ш  выбрана в качестве независимой переменной, так как рас
твор в первом каскаде нагревается в контактном теплообменни
ке и его нагрев не лимитируется условиями накипеобразования.

Из графиков на рис. 7.10, а видно, что увеличение <02 приво
дит к существенному возрастанию Q. При этом существуют пре-

/ 2 3 4 5 (л)2
а

1 2 3 4 5 Ш2
6

Рис. 7.10. Зависимость общей степени концентрирования (а) и числа каскадов (б) в 
каскадной УМИ от степени концентрирования во втором каскаде при различных п:
1 — 10; 2 — 20; 3 —  30; 4 — 40.

дельные значения о)2, при которых Q— *оо. Это обусловлено тем, 
что при кратностях рециркуляции во втором и последующих 
каскадах, задаваемых указанными предельными значениями со2 
и температурным режимом УМИ, в первом каскаде должна 
быть обеспечена такая кратность рециркуляции, чтобы для 
УМИ в целом (включая 1-й каскад) количество выпариваемой 
воды было равным количеству растворителя, содержащегося 
в исходном растворе (предельный режим работы УМИ).

При увеличении сог происходит уменьшение числа каскадов 
(рис. 7.10, б), что связано с необходимостью снижения темпе- 
ратур раствора 0; на входе в соответствующие каскады ввиду 
опасности накипеобразования [209—-212].

Графики на рис. 7.11 показывают, что увеличение <02 сопро
вождается существенным возрастанием qy f н е .  Так, увеличение 
^2 от 2 до 5 (при /г =  30) сопровождается возрастанием q на 
27%, f на 22% и в на 25%. Увеличение числа ступеней испаре
ния в первом каскаде (п) и соответственно числа ступеней ис
парения в остальных каскадах (при тех же перепадах темпера- 
ТУР в ступени) позволяет существенно снизить удельный расход 
тепла вследствие улучшения регенерации. Однако при этом 
увеличиваются удельная поверхность нагрева и удельный рас
ход электроэнергии. Эти противоречивые тенденции определяют 
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возможность существования оптимума приведенных расчетных 
затрат по переменной п.

Увеличение -числа ходов трубного пучка конденсаторов су
щественно повышает гидравлическое сопротивление контуров 
рециркуляции раствора и соответственно величину е. Так, уве-

•Г,(м2'Ф
100

60 

60

40

20
1 3 5 и)2 1 3 5 ь)г

Рис. 7.11. Зависимость удельных показателей каскадной УМИ от степени концентриро
вания при различных п :
1 — 10; 2 — 20; 3 — 30; 4 — 40.

личение х от 2 до 6 (при п =  30 и 0)2 =  2) обусловливает повыше
ние е в 1,66 раза.

Одним из путей повышения экономичности УМИ является 
применение в качестве головных подогревателей контактных 
теплообменников: 1) вместо поверхностного в том же интервале 
температур; 2) для подогрева раствора до температуры, макси
мально допустимой по условиям накипеобразования, на вели
чину At =  AtCT + A tH (где A tCTy AtH — температурный напор- и 
недогрев раствора в ступени испарения). Во втором варианте 
температура подогрева раствора в головном подогревателе уве
личивается, что при заданной производительности по пресной 
воде снижает удельный расход тепла на испарение.

В контактных теплообменниках можно применять жидкий, 
газовый или сыпучий теплоноситель, а также водяной пар.

7.3. ПРОМЫШЛЕННЫЕ УСТАНОВКИ МГНОВЕННОГО ИСПАРЕНИЯ

Наиболее широкое распространение в промышленности по
лучили УМИ коробчатых конструкций. Обычно используются 
УМИ с вынесенными конденсаторами (рис. 7.12,а). Разраба
тываются также установки, камеры испарения которых образу
ются с помощью перегородок в горизонтальном цилиндриче
ском корпусе (рис. 7.12,6) или в вертикальном корпусе 
(рис. 7.12,в). Фирмой «Друздал» (Англия) разработана уста
новка, представляющая собой вертикальную колонну, дистил
лят из которой удаляется без помощи насосов.
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УМИ с горизонтальным цилиндрическим корпусом разрабатывалась для 
концентрирования шахтных вод [213]. Схема установки представлена на рис. 
7 12. Организация потоков и рециркуляция раствора таковы, что в процессе 
выпаривания выделение солей кальция минимально: большим концентрациям 
соответствует меньшая температура выпаривания. Установка выполнена па 
трехконтурной схеме. В схеме предусмотрены кислотная обработка исходной

Рис. 7.12. УМИ с вынесенными конденсаторами (а), горизонтальная (б), вертикаль
ная (в).

воды и введение затравочных кристаллов. Установка содержит 42 ступени 
u «з 8 горизонтальных цилиндрических корпусов, причем в шести
корпусах скомпоновано по 6 ступеней, а в двух — по 3. Поверхность нагрева 
ступени составляет 53 м2. Подогрев раствора перед подачей на испарение 
производится в парожидкостном теплообменнике 1 (F = 200 м2) и выпарном 
аппарате с вынесенной поверхностью нагрева (F = 2 4 0  м2). Производитель
ность по испаренной воде 90 т/ч; температура нагрева раствора 116°СГ 
температура в последней ступени 37,5 °С. Степень концентрирования со = 1 0 .

В работе [214] рассматривается схема и приводятся технико-экономиче
ские показатели эксплуатации пятиступенчатой УМИ, все ступени которой 
объединены в одном корпусе. Производительность установки составила 
13,6 м3/ч при содержании солей в дистилляте не более 25 мг/л и общей 
жесткости 0,16 мэкв/л. По данным авторов, себестоимость дистиллята, полу
чаемого на установке, составляет 0,66 руб./м3, а приведенные затраты —
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0,88 руб./м3. При этом затраты на энергию составляют приблизительно 40%, 
а капитальные затраты 60% от общих затрат.

На шахте «Терновская» треста «Павлоградуголь» построена опытно-про
мышленная установка для концентрирования шахтной воды методом адиабат
ного испарения [215]. Установка представляет собой четырехступенчатый ап
парат, изготовленный из углеродистой стали. Он состоит из прямоугольных 
испарительных камер (размер сечения 1000X1500 мм, высота 1450 мм) с 
встроенными в них конденсаторами. Ориентировочные габариты установки 
5000x 2570x1830  мм, масса без воды — около 7 т. Поверхности ступеней со
ставляют: /7i =  /72=8 ,4  м2; /7з =  /74 =  4,5 м2; поверхность нагрева головного подо
гревателя 4,5 м2. Для предотвращения карбонатной накипи производится обра
ботка минерализованной воды серной кислотой, а для предотвращения суль
фатной накипи ограничивается степень концентрирования минерализованной 
воды.

В 1973 году в г. Шевченко введена в промышленную эксплуатацию трех
контурная 34-ступенчатая УМИ производительностью 640 т/ч. Температура 
нагрева воды в головном подогревателе 102— 103 °С, а в последней ступени 
34—35 °С. Скорость движения воды в трубах теплообменников 1,9 м/с. Коэф
фициенты теплопередачи в Вт/(м2-К) равны: в головном подогревателе — 
5000; в регенеративных подогревателях 1-го контура — 4500—5000; 2-го кон
тура — 5000—4000, 3-го контура — 4000—3500; в охладителях 32—34-й сту
пеней — 3500—3000. Удельный расход тепла составил 307—348 кДж/кг вме
сто планируемых 267—287 вследствие проскоков пара в дистилляционном 
тракте первых шести ступеней и «непрокипания» в ступенях испарения. Ско
рость отложений карбонатной накипи на теплопередающих поверхностях 1-го 
контура (1—9 ступень и головной подогреватель) составила 0,5— 1,0 мм/год; 
2-го контура — 0,4— 0,6 мм/год; в 3-м контуре накипь отсутствует. За три 
года эксплуатации, по данным авторов, не было ни одного случая коррози
онных разрушений теплообменных труб из латуни, а также корпусов аппара
тов из нержавеющей стали.

В 1974 г. в пос. Бекдаш пущена одноконтурная 42-ступенчатая УМИ, 
разработанная СВЕРДНИИхиммашем [216]. УМИ состоит из 14 корпусов 
коробчатой конструкции с горизонтальным разъемом. Каждый корпус раз
делен на три отсека (ступени) перегородками толщиной 3 мм из стали 
1*2X18НГ0Т. В верхней части отсеков встроены горизонтальные пучки труб 
регенеративных подогревателей из латуни ЛАМШ 77-2-0,55. Корпус аппарата 
изготовлен из двухслойной стали толщиной 8 мм. Для предотвращения отло
жений накипи на греющих поверхностях, аппаратов исходная вода обрабаты
вается раствором гексаметафосфата натрия (МРТУ 6-08-5—64). Продолжи
тельность ввода установки в рабочий режим не превышает 8 ч.

Адиабатные испарительные установки производительностью 9500, 5670 и 
4600 м3/сутки, запроектированные фирмой «Вестингхайз электрик корпо- 
рейшн», были пущены в эксплуатацию в Кувейте (1962 г.), на Виргинских 
островах (1965 г.). Содержание солей в получаемой пресной воде составляет 
до 5 мг/л, что позволяет использовать ее для питья и технических нужд. Фир
мой «Аква-Кем» (США) выполнены проекты двух 36-ступенчатых установок 
производительностью по 190 000 м3/сут. Одна из них введена в строй в 1970 г. 
Установка состоит из четырех групп испарителей; ее размеры — длина 120 м, 
ширина 92 м, высота 5,5 м. В США разрабатывается проект опреснительной 
установки производительностью 570 000 м3/сут. Строительство УМИ произ
водительностью 106 м3/сут. предусматривается недалеко от г. Токио. На уста
новке будут в производственных масштабах получать соли из рассола. Схема 
утилизации минеральных веществ включает электродиализную аппаратуру с 
ионообменными мембранами и ряд сепараторов для выделения NaCl, NaOH, 
К и других веществ.

Удельный расход тепла на производство 1 кг дистиллята со
ставляет для современных УМИ 240—280 кДж/кг. Проектиру
ются промышленные УМИ, в которых удельный расход тепла 
составит до 100 кДж/кг.
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Степень концентрирования раствора в УМИ ограничена. По
вышение ее интенсифицирует процесс отложения солей на по
верхностях нагрева конденсаторов и головного подогревателя. 
Применение методов, предотвращающих отложения, не обеспе
чивает существенного повышения степени .концентрирования в 
этих установках. Для уменьшения отложений и повышения сте
пени концентрирования в УМИ предусматривают следующие ме
роприятия: повышение скорости движения раствора в трубах; 
замену головного подогревателя поверхностного типа контакт
ным; применение много1КОнтурных схем.

С повышением скорости раствора в трубах отложения солей 
на поверхностях нагрева уменьшаются, теплопередача интенси
фицируется, однако возрастает расход электроэнергии. Опти
мальное значение скорости рассчитывают в процессе технико
экономической оптимизации установки.

7.4 МЕТОДИКА РАСЧЕТА УСТАНОВОК МГНОВЕННОГО 
ИСПАРЕНИЯ

Методы расчета адиабатных установок с поверхностными го
ловными подогревателями описаны в работах '{2, 56, 217—222]. 
Математические модели установки составляют на основе урав
нений ее элементов (см. разделы 4.6 и 5.5).

Общая система уравнений для расчета УМИ. Уравнения 1-й 
ступени испарения записываются в виде системы (7.9):

IPi ^ bx- S ,
В̂Х̂ВХ =  Slbi

^ в х С в х ^ в х  =  ( S BX l ^ i )  c\'  (® ax  A / cT) +  Q n i ^ i r i

1 -& 2)
Фд1 =  0BX A/CT ■ A-.
=  9BX — AH Ax
_ jn tt _____ ÂCT______

!ri 1 1  A/cT -f- AH -f- Ax 
ln Лн+'л;

^ i =  - - B̂H B̂H , dH l
+ ~dT ln du„ + ^ 1 1 + ^ 21+  «„

(7.9)

Величины ai и аг определяют по соотношениям, приведенным 
в гл. 3.

Уравнения 2-й ступени испарения имеют вид:

— 2̂̂ 2
+  t t V 'V  =  (S , -  W J d” (0! -  M „ )  +  w 2r2 +

+  W 2)  с ' 9 д 2 +  (?П 2 +  ^ 2 Г 2

Wyt =  S.'C,“ (» ,- * ,) (7 .10 )
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К*

--А2
2̂ == А̂ ст Ан Д2

1 в̂н . в̂н 
ai2 н̂ н̂

1__________________

^n ~d +  ^12 +  #22 “Ьа ВН а 22

Уравнения i-й ступени испарения:
«S*

S j-i^-i =  Sfii 
i—1

S j - i C f - l f y - i  +  c '  ^  ( i - 1 )  =  (S i - i  —  ^ i )  ^ Г '  ( f y - i  —  Д *ст) +
i=I

i

+  W ir i +  C' ^  W ^ g i  +  Qni +  Е%Г%
t = l

(7 .11)

Wiri = S ifc r (^ i.  i - ^ )  
ĝ£ == ®i-i ÂCT A*
=  ^i-i — A/CT AH A i

Ki =  1 .....d1 ц вн 
«1 i ‘ dH

_______l_
dBg j dн
dg dBH +  # l£ + # 2 *  +

(7 .12)

Уравнения поверхностного головного подогревателя «пар — 
жидкость»:

Dr — SBXc ” (0вх ^i) “Ь Qn Н“ E 0r0 

Dr =  F  г ,т # п "
^BX

In -0B

К n = -
dn BH In dndB А +  #1П+#2П +  a  «вн ^гп

(7 .13)

Приведенные системы уравнений дополняют зависимостями 
для определения теплофизических свойств пара и жидкости. 
Система уравнений, описывающая установку адиабатного испа
рения, выполненную по каскадной, схеме, содержит уравнения 
ступеней испарения и головного подогревателя контактного 
либо поверхностного, но отличается уравнениями связей. Урав
нения связей между каскадами записываются в виде:

Г к  (1-1) =  V  П  (£-1) =  V  Ь\ (М) =  Ъ{ (7.14)
Расчет установок адиабатного испарения на основе полной си
стемы уравнений проводят на ЭВМ.

Для определения оптимальных параметров УМИ при проек
тировании и эксплуатации необходима математическая модель, 
содержащая целевую функцию, модель функционирования и 
систему ограничений. В качестве целевых функций УМИ могут 
использоваться соотношения типа (5.73) — (5.75), рассмотрен
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ные для МВУ в гл. 5, а в качестве модели функционирования 
можно использовать систему уравнений (7.9) — (7.13). Системы 
ограничений при проектировании и эксплуатации УМИ различ
ны. Они составляются аналогично системам ограничений для 
МВУ (см. гл. 5).

П риближ енны е методики р асч ета п арам етров У М И . Совмест
ное решение уравнений материального и энергетического балан
сов, теплопередачи и других уравнений при определенных уп
рощениях позволяете получить соотношения для оценки удель
ных показателей УМИ. Приближенные методики определения 
конструктивных и режимных параметров УМИ приведены в ра
ботах [217—221]. Некоторые вопросы расчета УМИ рассмот
рены в данной главе.

Для приближенных инженерных расчетов можно использо
вать упрощенные системы уравнений. Например, можно приме
нять приближенную систему уравнений:

2 * - s 0( i -v * k >
S0bo ~  SKbK

5oCweBx =  (-So -  2  W) с'"е" +  2  Wr*  (7-15)
6ц — 0/j =  пА̂ ст 

И =  0ВХ---------- Ан Af

1п-----Д^НА

где 5 0 — расход исходного раствора; О— температура воды на 
выходе конденсаторов ступеней испарения; F  — суммарная по
верхность нагрева конденсаторов.

Расчет Кср проводят по уравнению (3.7), а расчет головного 
подогревателя — по уравнению (7.13). Удельный расход тепла 
определяют по соотношению (7.3). Удельная поверхность на
грева равна:

- _ ^г.д_____. FrJl

2 ^  ~ 2 ^  2 ^
/к +  /г.п (7 .16)

где FK, F r.n — поверхности нагрева конденсаторов и головного 
подогревателя; /к, /г.п — удельные поверхности нагрева конден
саторов и головного подогревателя, определяемые по форму
лам:

- г с р  , А с̂т +  Ь н + А

Г к ~  /С ср Д /ст  1П А „  +  Д
(7 .17)

/гп _  Кг.пА<г.п (7 .18)
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Удельный расход электроэнергии определяется соотношением

e = 2 N l 2 w (7Л9>
Для оценки эффективности адиабатных испарительных устано
вок, применяемых для концентрирования соленых вод, необхо
димы следующие удельные показатели:

* Q
qs =  ~ s :

f Fk~\~ FГ.П
i s  =  ------ ё-------‘Jn

N
e S  =  ~ с ~- с -  (7.20)

Их получают умножением соответственно q , ( / к + / г . н ) ,  е на ве
личину (о)к— 1) /сок, где'0)к =  Ьк/Ьо-

При упрощенных расчетах УМИ обычно коэффициенты теп
лопередачи принимают постоянными, а поверхности нагрева 
конденсаторов-регенераторов равными. В действительности же 
коэффициенты теплопередачи существенно изменяются по сту
пеням; при этом в зависимости от распределения температур по 
ступеням меняется и суммарная удельная поверхность насрева. 
Целесообразно определить температуры в ступенях испарения, 
обеспечивающие минимизацию суммарной поверхности [220]. 
Удельную поверхность i-го конденсатора определяют по соот
ношению i[220]:

/к г  =
$вхС"

2 ™ * (7*21)

а суммарную поверхность нагрева конденсаторов-регенерато
ров — по формуле

5BxC' v̂i 1 l, Atj \ (7.22)
/к =  - ■

2  1,7 t2 т Г - ( ' - * ^ М

где S BX — расход раствора, поступающего на испарение; A ti— 
перепад температур между смежными ступенями; ft'o — темпе
ратура раствора на входе в подогреватель-конденсатор послед
ней ступени. На основе условия dF/d(Ati) =  0 можно получить:

(7 .23)

где КСР

П
__L у  J_.
~  П < 4  К ;1=1

После подстановки значения А//оп в соотношение (7.21) и со
ответствующих преобразований получим:

г f (  0 „ - V - A  K i \ ^
f i o i n / -----------------------(7 -2t)

e —V  — д cp

m̂in —

\lz -2  к , ln
0 n - V - A Kt

0n- « 0BX-0»* K,cp (7 .25)
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При одинаковых коэффициентах теплопередачи в конденсато
рах К 1 =  К 2 =  Кп =  Кср на основе соотношения (7.23) получим

Л^гоп =  (®вх ®п)/п ( 7 .2 6 )

т е. минимальная суммарная поверхность теплообмена обеспе
чивается при равных температурных перепадах по ступеням.

РИС. 7.13. Зависимость / р а в н //о п т от п ПРИ Раз‘ 
личных значениях 0 ВХ, 0 П и 0О.:

0ВХ, град 
0 П. град 
во, град

Номер кривой
1 2 3

1 0 0 1 0 0 1 1 5 ,4

3 8 3 4 3 4 , 4

3 4 3 0 3 0 , 0

^ р а в н . 1  f o n

■--- -

/ г 

%

3
2

20 25 30 35 40 45 50 п

Этому соответствуют практически одинаковые поверхности теп
лообмена конденсаторов. При различных коэффициентах тепло
передачи в аппаратах перепады температур Д^оп и поверхно
сти Fion различны и определяются на основе уравнений (7.23) 
и (7.24).

Для случая линейного изменения K i  по ступеням при K i / K n  =  

=  2 рассчитаны [220] /оп, а также суммарная удельная поверх
ность /равн при равных поверхностях отдельных ступеней. Ре
зультаты расчета зависимости / равн.//опт. от п  приведены на 
рис. 7.13. Из графиков видно, что отношение f равн.//опт. растет 
с увеличением п , однако оно не превышает 1,03. Таким образом, 
для УМИ «в рассматриваемом диапазоне параметров равные 
поверхности конденсаторов-регенераторов обеспечивают практи
чески минимальную суммарную поверхность установки.

При разработке УМИ для выпаривания растворов необходи
мо определить максимальную степень концентрирования раство
ров <о) =  Ьк/Ьо, которую можно обеспечить в установке, либо 
определить режимные и конструктивные параметры установки 
при заданной степени концентрирования [222]. При этом состав 
исходного раствора задается.

На основе уравнений энергетического и материального ба
лансов можно получить соотношение для определения степени 
концентрирования:

1
С'" (0 ВХ _  е„)------- к_вх_----- п/_ (А.  +

(7 .27)

■Sp *^вх 1 
=  5„ -  S 0 -  1 (7 .28)

- I f w - в . )
(7.29)

^ р> 5 Н, 2 W — расходы соответственно рециркулирующего и по
биваемого на испарение раствора, а также дистиллята; k* — 
кРатность рециркуляции раствора.
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С достаточной степенью точности можно считать недогревы 
раствора в конденсаторах до температуры насыщенного пара, 
температурные депрессии и перепады температур равными для 
всех ступеней УМИ [220]. Тогда температура раствора, выхо
дящего из УМИ, может быть выражена через температуру ис
ходного раствора Оо следующим образом:

On =  4" Ан +  А +  А̂ СГ
где Дн, А, Д*ст — средние по ступеням УМИ недогрев раствора 
в конденсаторе до температуры насыщенного пара, температур
ная депрессия и перепад температур.

С учетом Д^ст=(0вх—Qn)/n последнее соотношение преобра
зуется следующим образом:

0« =  Т Г Т - ( 8» +  дн +  А +  '^ г )  <7-30>

Подставляя выражение (7.30) в уравнение (7.27), получим:

СО
1

«(fe* +  1)
tl -J— 1 (Овх — *0 — Ан — Л)

(7 .31)

На основе соотношения (7.31) можно определить влияние 
кратности циркуляции, температуры нагрева раствора, числа 
ступеней испарения и других параметров на степень концентри
рования растворов в УМИ. При этом необходимо учесть огра
ничения, налагаемые на перечисленные параметры. Минималь
ное значение кратности циркуляции равно нулю, а максималь
ное достигается при 2H7max =  S 0( l—Ьо). Тогда с учетом соотно
шений (7.28), (7.29) и (7.30) получим:

0 <  k* <

[*" « +

г ( I - Ь 0) — 1
| | (®вх Ан • А)

(7.32)

Температура раствора, поступающего на испарение, ограни
чена из-за опасности накипеобразования при достижении рас
твором предельно допустимой концентрации, зависящей от его 
состава и температуры. При этом предельно допустимая степень 
концентрирования определяется соотношением

0 > п р  =  - 3 7 -  F  W  < 7 - 3 3 >

m
при условии 2  Ьог= 1, где b0( b0i, &02, ..., boi, ..., b0m) — вектор

концентраций компонентов исходного раствора; Ьо*— концент
рация i-ro компонента в исходном растворе; т — число компо
нентов в растворе. Функция F (0 Bx, bо) определяется по данным 
о насыщении раствора наименее растворимым компонентом 
[209—212]. Расчет насыщения водных растворов осуществляет
ся по активным концентрациям соответствующих ионов с уче
том комплексообразования [210]. На рис. 7.14 в качестве при-
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мера приведена указанная зависимость для различных вод, 
подвергающихся предварительной химической обработке 
с целью предотвращения карбонатной магнезиальной накипи. 
Величина соПр для этих вод определяется началом кристаллиза
ции сульфата кальция («сульфатным барьером»).

Рис. /.14. Зависимость степени концентрирования соленых вод со от температуры 0 ВХ 
по данным разных исследователей:
/  —  ч е р н о м о р с к а я  в о д а  [ 2 0 9 ] ;  2 —  ш а х т н а я  в о д а  [ 2 1 0 ] ;  3  —  к а с п и й с к а я  в о д а  [ 2 1 1 ] ;  4 и 5  —  
о к е а н с к а я  в о д а  п о  д а н н ы м  с о о т в е т с т в е н н о  [ 2 1 2 ]  и  [ 2 0 9 ] .

Р и с .  7.15. Зависимость степени концентрирования со от кратности циркуляции /С * .

На основе соотношения (7.33) можно определить максималь* 
ную температуру нагрева раствора, поступающего на испаре
ние— 0вхтах. Минимальная температура нагрева определяется 
соотношением

6BXmin =  rtA/inln Qn (7.34)

где Â min — минимальный средний перепад температур раствора 
в ступени.

Подставляя (7.30) в (7.34) и учитывая соотношение (7.33), 
можно получить ограничение на температуру раствора, посту
пающего на испарение:

Д*т ,п (п +  1) +  *0 +  Дн +  А <  0вх <  ввхтах
Далее рассматриваются ограничения на число ступеней испаре
ния: ttmin=l, а Птах есть целая часть от величины, равной

, _ ®вх &Q Дн Д A*min
п шах — д/mln (7.35)

Т. е. 1 ^ Я ^ Я Гтах.
На основе соотношений (7.29) и (7.33) с учетом ограничений 

(7.32) и (7.35) на рис. 7.15 построены зависимости степени
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концентрирования воды Черного моря при различных темпера
турах нагрева воды (сплошные линии) и предельной степени 
концентрирования от кратности рециркуляции (пунктир).

Из графиков на рис. 7.15 видно, что максимальная и минимальная сте
пени концентрирования достигаются при минимальной температуре нагрева 
жидкости и соответствуют точкам пересечения кривой, определяемой зависи
мостью (7.31) при 0вх =  Ввхт ‘п, с линиями соПр и /г* =  0. Заштрихованная об
ласть— область возможных изменений степени концентрирования. Расчеты 
проводились при следующих исходных данных: О о=18°С; Дн= 2  град; Д =  
=  2 град; A/min =  2 град; п =  20; 0ВХ =  64— 140 сС. Минимальное и максималь
ное значения степени концентрирования в УМИ для черноморской воды со
ставляют соответственно 1,07 и 6,5 и достигаются при минимальной темпера
туре нагрева раствора, поступающего на испарение, равной 64 °С. Макси
мальная степень концентрирования при отсутствии рециркуляции (k* =  0) 
составляет 1,5 и достигается при температуре нагрева раствора 160 °С. Повы
шение степени концентрирования в УМИ приводит к необходимости снижения 
максимальной температуры нагрева раствора и соответствующего уменьше
ния максимального числа ступеней испарения, что вызывает увеличение удель
ного расхода тепла на единицу испаренной воды.

На рис. 7.16 приведена зависимость удельного расхода тепла q от сте
пени концентрирования воды Черного моря в УМИ при различных значениях 
числа ступеней испарения, рассчитанная по данным работы [2]. Пунктир
ная линия соответствует минимальным значениям q, рассчитанным при мак
симальных п. Например, при повышении степени концентрирования морской 
воды от 3 до 6 максимально возможное число ступеней испарения уменьша
ется от 53 до 24, а удельный расход тепла, рассчитанный при максимальном 
числе ступеней испарения, возрастает от 130 до 300 кДж/кг.

Указанная методика определения степени концентрирования 
растворов в УМИ, основанная на совместном использовании

1 3 5 7 О)

уравнений материального и 
энергетического балансов и 
данных по условиям насыще
ния растворов наименее рас
творимыми их компонентами, 
позволяет оценить максималь
ное значение степени концен
трирования о) в зависимости 
от температуры нагрева, крат
ности рециркуляции раствора 
и числа ступеней испарения 
при наличии ограничений, на
лагаемых на эти параметры.

Проведенный анализ пока
зал, что повышение степени

Рис. 7.16. Зависимость удельного расхода 
тепла в УМИ q от степени концентрирова
ния со.

концентрирования растворов в УМИ требует существенного 
повышения расхода энергии на испарение. Так, повышение 
степени концентрирования воды Черного моря в два раза со
провождается соответствующим повышением удельного рас
хода тепла в 2,2 раза.
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В заключение необходимо отметить, что методы расчета 
УМИ разработаны недостаточно. Нуждаются в совершенствова
нии методики расчета переточных и сепарационных устройств, 
характеристик непрокипания, комплексной оптимизации кон
структивных параметров. Важное значение имеет совершенство
вание методов анализа динамических характеристик УМИ, 
включая изменения видимых и гидростатических уровней в ка
мерах испарения.

7.5. ВЛИЯНИЕ УРОВНЕЙ ЖИДКОСТИ В ИСПАРИТЕЛЯХ 
НА ПОКАЗАТЕЛИ ЭФФЕКТИВНОСТИ УСТАНОВОК 
МГНОВЕННОГО ИСПАРЕНИЯ

Повышение уровней жидкости в камерах испарения УМИ 
приводит к ухудшению показателей этих установок (энергетиче
ской эффективности, габаритов и металлоемкости, качества дис
тиллята). Снижение энергетической эффективности при повы
шении уровней жидкости обусловлено возрастанием остаточных 
перегревов, складывающихся из гидростатических температур
ных депрессий и перегревов, вызванных неполным прокипанием 
перегретой жидкости.

Удельный расход тепла q на единицу испаренной в УМИ 
воды определяется по соотношению

<7 =
2 w

(0B X -» l) (7 .36)

Величина S/2>W с точностью до 1,5% равна [217]:

2 *

г
с (0вх — 0/г)

0,5 (7.37)

Температуры fti и 0* выражаются через соответствующие не
зависимые параметры УМИ:

h  =  я "4 .1  ' ^0о +  л0вх — 2  А*

(7.38 ^

~  п ] ^0вх +  я0о 4 2

Где ДI =  Д/нг +  Aj' +  Aj,/_T ^нг

Рассматривая совместно соотношения (7.36) — (7.38), полу
чим:
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Анализ соотношений (7.39) показывает, что увеличение А*' 
и Дн/, зависящих от массовых уровней жидкости Hi в камерах 
приводит к возрастанию удельного расхода тепла. Оценки зави 
симостей Дн; и А "  от Я* [203, 207, 52] осложнены конвекцие] 
жидкости между нижними, перегретыми, слоями и верхними 
охлажденными (при нижнем подводе жидкости в камеру), ; 
также перемешивающим действием паровых пузырей.

В высокотемпературных камерах испарения величина Hi малс 
влияет на остаточный перегрев До.ш =  Д"+Дн из-з^ интенсивного 
испарения в струе, не угнетенной гидростатическим- давлением! 
столба жидкости {205]. Зависимость Д0.ш от Hi в средне- и низ! 
котемпературных камерах может быть оценена по опытньи|| 
данным [207]:

Долг =  0 ,65#^3V ’3V » 20A^r0’32 (7.4of;

где Vi — удельный объем пара в i-й ступени, м3/кг; Zi — удель
ный расход жидкости на единицу ширины i-й ступени, т/(см -ч);
ДPi — перепад давлений между (i— 1)-й; и i-й камерами, 
мм рт. ст.

Величины До.ш, рассчитанные по формуле (7.40), составляют 
0,3—0,9 град, (опытные данные Н. К. Токманцева дают боль
шие значения ,Д0.п/, равные 0,2—2,5 К [205, 206], что можно 
объяснить различными условиями проведения экспериментов).

На основе соотношений (7.39) и (7.40) проведены расчеты 
зависимости q от среднего уровня жидкости Н в камерах и чис
ла ступеней испарения п при следующих исходных данных: 0о =
=  20°С, еВх=100°С , z =  15т/(см-ч), До.п =  0,2 град, AiH =  2 град, 
Д/ =  1 град (величины ДtHi А' усреднялись по ступеням УМИ, 
а До ли — отдельно по высоко-, средне- и низкотемпературным 
камерам). __

На рис. 7.17 приведены зависимости величины q от Я  и п. 
Из графиков видно, что возрастание Я  от 0,4 до 1,0 м при /2 =  30 
приводит к росту q на 5%. Если оценить эту зависимость с ис
пользованием данных [205, 206], то при аналогичном изменении 
уровня жидкости q увеличится на 10— 15%. При увеличении | 
числа ступеней испарения усиливается влияние Я  на q , что свя
зано с увеличением «веса» Д0.ш в температурных потерях ступе
ней.

Уровни в камерах испарения влияют на содержание солей 
в дистилляте, так как они определяют высоту сепарационного 
пространства Я с, равную

Н С =  Н 9 - Н '  (7.41)
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где Но, Н — соответственно высота расположения сепаратора 
и видимый уровень.

З ави си м о сть Н' от уровн я, тепловой нагрузки камеры испа
рения и других факторов может быть определена на основе ра
бот [43]. На унос капель жидкости с паром и, соответственно, 
на содержание солей в дистилляте влияет конструкция камер
испарения и переточных уст
ройств. При барботажном ре
жиме вскипания влияние Н' 
на влажность пара е доста
точно велико в зоне подброса 
капель (Я с< 0,8— 1 м). При 
этом по данным [43] есо 
со#~2'3с, а по данным [222а] 
есое~26'зн с (неравномерная
распределенность паровой на
грузки по зеркалу испарения и 
соответствующая неравномер
ность капельного уноса не учи- * 1

Рис. 7.17. Зависимость удельного расхода 
тепла в УМИ q от уровня жидкости в ка
мерах испарения при разном числе ступе
ней п :
1 -  10; 2 —  20; 3 —  30; 4 — 40.

ц,кДж1кг

тываются). При # с> 0 ,8 — 1 м влажность пара определяется 
транспортируемым уносом капель, скорость витания которых 
меньше скорости пара. При этом зависимость е от Нс значитель
но слабее (по данным [2226]: ео о е _0’23Яс/£> (где D — гидравли
ческий диаметр камеры испарения).

В барботажном режиме испарения, наиболее распространен
ном в УМИ, влияние Н' на е велико при малых # с  и мало при 
больших. Например, увеличение Н' от 0,5 м до 1,5 м при Но =  
=  3 м и D =  3 м приводит к увеличению капельного уноса и 
ухудшению качества дистиллята в 1,08 раза, а при #о =  2 м — 
в 3,1 раза. Для обеспечения неизменного качества дистиллята 
при указанном повышении Н' габариты камер должны быть 
соответственно увеличены на 20—30%.

В безбарботаж-ном режиме вскипания величина Н' слабо 
влияет на е (Eooe~°>23H/D) , так как наибольший диаметр капель 
Уносимых из переточного устройства, на порядок меньше диа
метра витания [222в]. При этом основную роль играют факто
ры, определяющие интенсивность дробления капель, и инерци- 
°нная сепарация.

Для оценки возможности повышения эффективности УМИ за 
СЧет снижения уровней жидкости в них следует определить за- 
иисимость уровней и распределения их в камерах испарения от 
°пРеделяющих режимных и конструктивных параметров. Уров- 
Ни жидкости в камерах определяются величинами kpi между
15~ 169 225



камерами в соответствии с температурным режимом установки, 
расходами жидкости S BX; и S BUXi на входе в камеры и на выхо
де из них, площадями поперечных сечений F i*y коэффициентами 
расхода цг/ переточных устройств и др. Видимые уровни жидко
сти должны удовлетворять ограничениям:

Я«пй1 < Я ' < Я т а х  (7.42)
где tfmin, FI max — соответственно минимальный и максимальны{ 
уровни жидкости в камере.

Величины Нт ах при заданных габаритах определяются не
обходимой высотой сепарационного пространства и типом се 
паратора. Величина Нт1П зависит от конструкции камеры и пе- 
реточного устройства:

# min =  Я0 + ДЯ (7.43)
где Но — характерный вертикальный размер переточного уст
ройства, обеспечивающий отсутствие пропуска пара между со
седними камерами; АН — запас уровня, обеспечивающий устой
чивую работу камеры при переменных и переходных режимах 

Уровни жидкости в УМИ рассчитывают при условйи, чтс 
вскипание в переточном устройстве не происходит [205—208] 
Для камер с переточными устройствами в виде затопленной 
щели справедливы приближенные соотношения:

(7 .44)

/ = 2 ,3 , ‘
1=2 1=2

А , =

j

1 2g(p"')2 \ \iriFi*

Величина 2  W\ равна [217]:
/= 1

/=1
< - П

(7 .45)

(7 .46)

(7.47)|

Соотношения (7.45) — (7.47) позволяют рассчитать уровни 
в камерах при различных распределениях перепадов давлений 
между ними, пропускных сечениях, коэффициентах расходов 
переточных устройств и других факторах. Распределение вели
чин A pi зависит от температурных перепадов A U между камера
ми УМИ, которые могут определяться из следующих условий:| 
1) Att равны между собой; 2) Ati обеспечивают равенство по
верхностей конденсаторов-регенераторов ступеней; 3) обеспечи-: 
вают минимум суммарной поверхности конденсаторов-регене-| 
раторов УМИ; 4) обеспечивают минимум удельного расхода^1 
тепла.
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На рис. 7.18 приведены распределения A pi, построенные для первых двух 
сЛУчаев применительно к 30-ступенчатой УМИ при 0Вх=1ОО°С, 0Л =  4О°С и 
равенстве поверхностей конденсаторов-регенераторов. Принималось, что коэф
фициенты теплопередачи в конденсаторах-регенераторах уменьшаются линей
но от 4000 Вт/(м2-К) в первой ступени до 2000 Вт/(м2* К )— в последней
[220]. Величины A pi существенно уменьшаются при снижении температуры
ступени (увеличении номера сту
пени). Это определяет различные 
условия истечения и соответствен
но прокипания жидкости в вы
соко-, средне- и низкотемператур
ных камерах.

Расчеты распределений вели
чин Я  при различных значениях F

Рис. 7.18. Распределения величин Apt и 
F  * при различных распределениях 
температурного перепада в камерах 
испарения:
1 —  р а в н о м е р н о е  р а с п р е д е л е н и е ;  2 —  
р а с п р е д е л е н и е ,  о т в е ч а ю щ е е  р а в е н с т в у  
п о в е р х н о с т е й  к о н д е и с а т о р о в - р е г е н е р а т о -  
р о в .
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и заданном уровне жидкости в первой ступени (который принимается рав
ным Я min) проведены для аналогичных условий и при 2  № =650 т/ч, Нтщ= 
=  0,5 м, |хг=0,42. Распределения величин Я  представлены на рис. 7.19. Из 
графиков следует, что при уменьшении F* до некоторого предела (кривая 5, 
Я* =  1,66 м2) уменьшается величина Я. Дальнейшее уменьшение F*  приводит 
к нарушению нормальной работы УМИ, так как Н < Н т\п (кривая 6). При 
Я *>  1,86 м2 (для Я тах =  4 м) значения Я  превышают допустимые Я т ах (кри
вая 2, Я* =  1,9 м2).

При отсутствии дросселирования потоков между камерами 
величины Н будут возрастать от высокотемпературных ступеней 
к низкотемпературным пропорционально снижению перепадов 
давлений и в последних (низкотемпературных) ступенях ока
жутся более чем на 9 м выше, чем в первых.

Р *С . 7.19. Распределение массовых уровней жидкости в камерах испарения при различ
ных поверхностях поперечных сечений переточных устройств F*:
1 —  без д р о с с е л и р о в а н и я ;  2 — F*= 1,9 м2; 3 — 1,8; 4 — 1,7; 5 — 1,66; 6 — 1,6; п у н к т и р  —  
У с л о в н ы е  к р и в ы е .
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При заданных исходных данных зависимость Н от п имеет 
максимум, объясняемый следующим. Расход S жидкости, пере
текающей между камерами, определяется разностью давлений 
и уровней жидкости в камерах. При этом в высокотемператур
ных камерах, где перепады давлений велики (см. рис. 7.18), для 
обеспечения заданного расхода S необходимы отрицательны^; 
перепады уровней,' компенсирующие большие Ар (уровень а 
каждой из последующих камер выше, чем в предыдущей). По 
мере снижения Ар с увеличением п (см. рис. 7.18) соответствую
щие перепады уровней снижаются и в некоторой т -й камере 
становятся равными нулю; при этом расход S определяется 
только величиной Ар. При дальнейшем снижении Ар для обес
печения заданного расхода S необходимо увеличение перепадов 
уровней, и тогда уровень в каждой из последующих камер ока
жется ниже, чем в предыдущей. Максимум Н, как следует из 
уравнения (7.44), достигается при выполнении условия

& Р т / Р " ' ё  =  Л т  ( 7 . 4 8 )

На основе соотношений (7.44) и (7.45) определяют площадь 
поперечных сечений переточных устройств Т7*?;, обеспечиваю
щих равенство уровней жидкости во всех камерах:

р  . * __

Sbx- 2 * '
____ /= 1

Pl Mri V 2р'"Др*
(7 .49)

Распределения величин F *Pi по камерам, приведенные на 
рис. 7.18, рассчитаны для тех же условий, что и распределения 
Api. Из рис. 7.18 видно, что величины />•, обеспечивающие ра
венство уровней во всех камерах/должны существенно возрас
тать от высокотемпературных ступеней к низкотемпературным. 
Устанавливая соответствующие площади поперечных сечений
Н,мм

Рис. 7.20. Изменение уровней в камерах 
опытной УМИ:
1, 3, 5, 6 — уровни в соответствующих сту
пенях; / — температура в греющей камере 
головного подогревателя.

переточных устройств, можно обеспечить необходимые мини
мальные уровни в камерах УМИ.

В процессе эксплуатации УМИ как в статических, так и в 
динамических режимах возможны существенные изменения; 
уровней жидкости в камерах, что объясняется следующими 
причинами: изменением расхода жидкости на входе в УМИ й
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выходе из нее; перераспределением температур по ступеням 
яз-за колебаний температуры греющего теплоносителя и тем
пературы жидкости, поступающей на испарение в УМИ; изме
нением режимов оттяжек неконденсирующихся- газов.

Изменения уровней жидкости в ступенях УМИ могут при
водить к существенным нарушениям режимов истечения и со
ответственно испарения жид 
к о сти  в переточных устройст 
вах и камерах испарения или 
к возникновению неустойчиво
го взрывного вскипания пере
гретой жидкости.

Для снижения удельного 
расхода тепла, повышения ка
чества дистиллята и уменьше
ния габаритов установок сле
дует уменьшать Н в камерах 
испарения. Это может быть

Рис. 7.21. Изменение уровней в УМИ при 
их регулировании в первой и последней 
ступенях (а ) и только в последней ступе
ни (б):
1, 2, 3, 26 —  у р о в н и  в  с о о т в е т с т в у ю щ и х
с т у п е н я х .

Н,ММ

О 10 20 30 Z, МИН

достигнуто различными путями: уменьшением Н0 за счет сни
жения высоты щелей перетбчных устройств; выбором площадей 
поперечных сечений переточных устройств, обеспечивающих ми
нимально допустимые уровни жидкости в камерах; применени
ем специальных устройств, стабилизирующих процесс вскипа
ния в камерах (погружные дырчатые листы, козырьки и др.); 
применением систем автоматического поддержания минималь
ных уровней жидкости [222т].

Указанные способы позволяют снижать уровни жидкости 
3 УМИ и соответственно повышать их показатели. Если пони
зить уровни с Н =  1 м (в современных отечественных установ
ках) до 0,5 м, то годовая экономия условного топлива на уста
новке производительностью 650 т/ч составит более 2500 т в год 
при понижении содержания солей в дистилляте.

В работе [222г] описана система регулирования работы 
^МИ, в частности регулирования уровней в камерах испарения. 
Уровень жидкости в первой ступени регулировался автоматиче
ски путем изменения расхода рециркулирующего раствора, а 
в последней ступени — уменьшением расхода сконцентрирован- 
Н°Г0 раствора.

На рис. 7.20 представлены графики изменения уровней в шестиступенча- 
т°й экспериментальной УМИ при импульсном (продолжительность 7 минут) 
снижении температуры пара в греющей камере головного подогревателя на 
А>28 град. Температура пара снижалась путем уменьшения его расхода. При
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этом уровень жидкости в последней ступени поддерживался постоянным.
На рис. 7.21 приведены результаты моделирования 26-ступенчатой УМЦ 

при поддержании постоянными уровней в первой и последней ступенях (а) 
или только в последней ступени (б) и при скачкообразном снижении темпе
ратуры пара в греющей камере 
HjMM ________________

V
/

ч\

. V.L

°i 5 10 15 т  25 а' '

зного подогревателя на 1 град. Ь случае 
(а) уровни в камерах через 20 мин по. 
еле снижения температуры достигают 
номинальных значений, а в случае (б) 
существенно возрастают.

Снижение расхода пара на голов, 
ной подогреватель приводит к сниже
нию уровней в установке. При возму
щении A D = —25% продолжительность

Рис. 7.22. Распределение уровней по ступеням 
УМИ:
1 — уровни при полной (нагрузке; 2,3 — уровни 
при нагрузке 66,3% соответственно с перего
родками и без них; 4, 5 — высота соответствен
но переточных диафрагм и перегородок.

установления нового равновесного состояния составляет примерно 160 мин. 
Если установка работает с неполной нагрузкой, то в промежуточных ступе
нях уровни уменьшаются даже при условии регулирования их в первой и 
последней ступенях. Чувствительность уровней жидкости к изменению на
грузки снижается при использовании диафрагм с перегородками (рис. 7.22). 
Это подтверждается и соотношениями (7.44), (7.45); разность уровней в 
смежных ступенях уменьшается с повышением коэффициента сопротивления 
переточного устройства. Графики на рис. 7.22 построены при снижении на
грузки на 33% за счет уменьшения температурного перепада (расхода пара 
на головной подогреватель).

Приведенные результаты исследований динамики изменений 
уровней в УМИ и управления ими свидетельствуют о возмож
ности устойчивого регулирования уровней в камерах испарения 
многоступенчатых установок.

Глава 8

Контактные

выпарные установки

Степень концентрирования растворов существенно повыша
ется в выпарных установках, в которых жидкость не контакти
рует с поверхностью нагрева. В таких установках перенос теп
ла осуществляется контактным путем, без соприкосновения рас
твора с поверхностью «нагрева.

8.1. КЛАССИФИКАЦИЯ ВЫПАРНЫХ 
УСТАНОВОК С КОНТАКТНЫМИ АППАРАТАМИ

Контактные тепло- и массообменные аппараты могут раз
личаться по типу теплоносителя: им является газ, жидкость или 
твердое вещество. Процесс в них может протекать с нагревов
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жидкости (Л0ж^О) и охлаждением газа (Д0Г̂ О ), или наобо
рот: Д0ж^О, Д0г^О. Жидкость и газ в аппаратах могут дви
гаться в одном направлении (прямоток), навстречу друг другу 
(противоток) и перпендикулярно друг другу (перекрестный 
т0к). Процессы могут протекать при наличии фазовых перехо
дов и без них.

На рис. 1.1,б дана схема контактного противоточного аппа
рата, в котором раствор движется сверху вниз, нагреваясь или 
испаряясь, а теплоноситель охлаждается, поднимаясь вверх 
(если плотность теплоносителя больше плотности раствора, то 
теплоноситель подается в верхнюю часть теплообменника, а 
раствор — в нижнюю).

Различные авторы исследовали работу контактных тепло
обменников типа газ — жидкость [47—51], жидкость—жидкость 
[223—226], пар — жидкость [42, 85], твердые частицы — жид
кость [227]. Однако процессы нагрева и испарения растворов 
в этих аппаратах изучены недостаточно; для многих случаев от
сутствуют необходимые расчетные соотношения, а имеющиеся 
неточны.

Установки концентрирования с контактными теплообменни
ками без отложений на поверхностях нагрева можно разделить 
на одноступенчатые и многоступенчатые (регенеративные). 
К одноступенчатым установкам относятся следующие.

1. Установки, в которых испарение осуществляется непосред
ственно в греющий теплоноситель, а образующиеся пары уно
сятся с ним (скрубберы, сушильные агрегаты, печи, аппараты 
погружного горения). Сюда же относятся так называемые гиг
роскопические испарители [56, 228—230]. Установки этого типа 
в дальнейшем будем называть одноступенчатыми контактными 
выпарными установками (см. рис. 1.1, в).

2. Установки, в которых раствор нагревается в контактном 
аппарате и затем направляется в ступень адиабатного испаре
ния. Эти установки в дальнейшем будем называть одноступенча
тыми адиабатными установками с контактным теплообменни
ком (см. рис. 8.1).

В установках первого типа можно конденсировать водяные 
кары из парогазовой смеси и получать пресную воду. Однако 
поверхности нагрева конденсатора велики ввиду низкой интен
сивности процесса конденсации пара из парогазовой смеси. 
Основным недостатком одноступенчатых аппаратов является 
большой удельный расход тепла, составляющий 2800— 
8000 кДж/кг испаренной воды.

В многоступенчатых установках отсутствие отложений на 
Поверхностях нагрева и высокие энергетические показатели до
стигаются контактным подогревом раствора и последующим 
ег° упариванием в многоступенчатых адиабатных испари
тельных ступенях, в которых конденсация осуществляется в по- 
Верхностных либо контактных конденсаторах с помощью прес
сой воды или другого теплоносителя. Тот же эффект достига
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ется комбинированием контактного нагрева раствора с гигр0, 
скопическим испарением (см. раздел 8.6).

В многоступенчатых установках, рассмотренных далее (раз, 
дел 8.5), удельный расход тепла на концентрирование сущест. 
венно уменьшается и составляет 1000— 1500 кДж/кг, а завись 
мости от параметров установки.

8.2. ОДНОСТУПЕНЧАТЫЕ КОНТАКТНЫЕ ВЫПАРНЫЕ 
УСТАНОВКИ

Эти установки широко применяют для концентрирования 
растворов '[2, 49, 51]. Наибольшее распространение получили 
одноступенчатые выпарные аппараты типа газ — жидкость. 
Принципиальные схемы основных типов контактных аппаратов 
приведены на рис. 8.1.

Аппараты погружного горения (АПГ) получили распростра
нение для выпаривания концентрированных растворов [49, 51] 
(рис. 8 .1 ,а).

Если растворы содержат органические вещества, то при кон
тактировании с высокотемпературными продуктами сгорания 
наблюдается разложение этих веществ. Благодаря использова
нию природного газа в качестве топлива значительно расшири
лась область применения АПГ для выпаривания растворов ми
неральных кислот, хлористого магния и натрия, сульфата нат
рия, железного купороса и других солей. Важнейшим достоин

ством АПГ является эффектив
ность выпаривания кристаллизу
ющихся растворов. Существен
ный вклад в разработку этих ап
паратов внесли УКРНИИ- 
ХИМмаш; ВНИИГ, Московский 
энергетический и Киевский поли
технический институты. Комп-

*1

ДК ~шГм

Рис. 8.1. Основные типы контактных теплооб
менных аппаратов:
а  — погружного горения; б  — барботажный; 
в  — тарельчатый; г — насадочный; д  — с фор
суночным распылением; е — с дисковым рас
пылением; ж  — пленочный; э  — полочный; и  — 
с плоскопараллельной насадкой; к  — с мешал
кой; л  — с вращающимися распределителям» 
жидкости; м — со встречными струями; /-“* 
исходный раствор; II — концентрированный 
раствор; /// — теплоноситель; IV  — парогазо
вая смесь.

лектные установки погружного горения выпускают фирмы 
«Нордок» (Англия), «Озарк» (США), «Кортинг» (ФРГ) и Др-

По конструктивным признакам и по принципу работы АПГ можно раз* 
делить на следующие виды; с погружной горелкой, расположенной в цент
ральной части корпуса; с барботажной трубой и вынесенной камерой горения; 
с погружной горелкой, расположенной в рециркуляционной трубе; аппараты 
эрлифтного типа. Эти аппараты подробно описаны в литературе [49]. Anna*
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ТЬ1 с погружной горелкой, расположенной в центральной части корпуса, 
именяют для выпаривания растворов солей. Парогазовая смесь отводится 

пр е3 установленную на крышке аппарата трубу, внутри которой размещены 
Ч<тбойные щитки для сепарации капель раствора. В качестве барботера в та- 
их аппаратах применяют диски с цилиндрическими -или щелевыми отвер- 
иями. Недостатком таких аппаратов является неравномерное распределение 

сТ по сечению диска, особенно в аппаратах больших размеров, а также от- 
Гутствие циркуляции жидкости в нижней части аппарата. Аппараты с барбо- 
ажной трубой и вынесенной камерой сгорания применяют для выпаривания 

агрессивных растворов и кислот. Эти аппараты имеют те же недостатки, что 
аппараты с горелкой, расположенной в центральной части корпуса.

1 Аппараты с погружной горелкой, расположенной в цйркуляционной тру- 
бе применяют для выпаривания растворов при интенсивном их перемешива
нии для предотвращения осаждения солей и шламов. Погружная горелка 
размещается в циркуляционной трубе таким образом, чтобы продукты сго
рания при барботаже поднимали жидкость и отводили ее через верхний то
рец трубы. При этом в нижней части циркуляционной трубы вследствие раз
ности гидростатических давлений в аппарате и внутри циркуляционной трубы 
происходит эжекция менее нагретой жидкости, благодаря чему достигается 
интенсивная циркуляция жидкости. В УкрНИИхиммаше и НИОХиме раз
работаны и испытаны выпарные аппараты с одной, двумя и тремя погруж
ными горелками, расположенными в циркуляционных трубах различной дли
ны [231].

Аппараты погружного горения эрлифтного типа отличаются высокой про
изводительностью и малыми габаритами. Погружная горелка находится в 
цилиндрическом сосуде, заключенном внутри корпуса аппарата. Между кор
пусом горелки и корпусом сосуда образована кольцевая щель, по которой 
проходят продукты сгорания и жидкость, находящаяся в нижней части ап
парата. АПГ эрлифтного типа более сложны по устройству, чем обычные ап
параты с погружными горелками.

Основным элементом аппаратов погружного горения являются горелки — 
туннельные, диафрагменные, циклонные. Для выпаривания солевых растворов 
на предприятиях химической промышленности широко применяют высокопро
изводительные погружные горелки туннельного типа, разработанные ВНИИГ 
[49].

Погружные горелки с перегородками или насадкой в камере сгорания 
называют диафрагменными. Применение перегородок и насадки улучшает эф
фективность процесса горения. При сжигании газообразного топлива на по
верхности керамической насадки происходит так называемое беспламенное 
горение, при котором резко снижается длина пламени, что позволяет создать 
горелки с укороненной камерой сгорания (разработаны УКРНИИХИМмашем, 
Куйбышевским индустриальным институтом и др.).

В циклонных горелках горючая смесь подается в камеру сгорания тан
генциально. При этом увеличивается время пребывания горючей смеси в 
камере, что обеспечивает более полное сгорание смеси. Такие горелки хоро
шо зарекомендовали себя в выпарных аппаратах, предназначенных для выпа
ривания солевых растворов.

Барботажные аппараты (рис. 8.1,6) могут выполняться с одной барбо- 
тажной решеткой и секционированными. По эксплуатационным показателям 
эти аппараты близки к АПГ.

UB тарельчатых контактных аппаратах (рис. 8.1, в) взаимо
действие потоков основано на барботаже газов через слой жид
кости при противоточном течении жидкости и газа. Различают 
т^релки со сливными устройствами и провального типа. Первые 
характеризуются тем, что жидкость с тарелки на тарелку пере
ливается через сливные стаканы, а газы проходят через отвер
стия в тарелках. В тарелках провального типа жидкость сли- 
вается через те же отверстия, через которые проходит газ.
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В колонне с провальными тарелками жидкость распределя
ется по тарелке слоем, высота которого обусловлена перепадов 
давлений газового потока. Газ проходит через щели и отверстия 
в тарелке снизу вверх, а жидкость движется сверху вниз. При 
интенсивном барботаже ввиду отсутствия перегородок происхо- 
дит выравнивание высоты барботажного слоя по всей тарелке. 
Тарелка диаметром 400—500 мм выполняется из одного элемен- 
та, тарелка большего диаметра набирается из отдельных сек
ций. Расстояние между тарелками обычно составляет 300-— 
350 мм.

Насадочные'колонны (рис. 8.1, г) заполнены насадкой, кото
рая засыпается на опорную решетку. Насадка должна удовлет! 
ворять следующим основным требованиям: иметь большую
удельную поверхность, быть прочной, легкой, достаточно деше? 
вой, не корродировать в условиях работы колонны. >

В распылительных контактных аппаратах наибольшее рас; 
пространение получили методы распыления пневматическими | 
механическими форсунками, а также центробежными дискам^ 
(рис. 8.1, д , е). Центробежный метод распыления имеет ряд 
преимуществ перед форсуночным: он обеспечивает равномерный 
распыл, надежную работу, возможность распыливать высокой 
концентрированные растворы.

Разработке эффективных конструкций скрубберов, интенси
фикации происходящих в них процессов посвящены работы со
ветских и зарубежных авторов [231—234].

Полочные колонны (рис. 8.1, з) работают в широком диапа
зоне нагрузок и в зависимости от формь! и расположения полок 
подразделяются на кольцевые и сегментные.

Пленочный режим создается в трубчатых аппаратах и в ап
паратах с плоскопараллельной насадкой (рис. 8.1, и). Пленка 
жидкости стекает по вертикальным стенкам, а газ движется 
вверх. Обширные исследования контактных теплообменников ти
па газ — жидкость с пленочным режимом течения выполнены 
в Одесском технологическом институте холодильной промышлен
ности {235]. Разработана схема установки [236], в которой ми
нерализованная вода нагревается гидрофобным органическим 
теплоносителем. При контактном теплообмене происходит испа
рение воды. Охлажденный теплоноситель из испарительной ка
меры поступает в теплообменник, где нагревается в результате 
контакта с дистиллятом. Пар из испарительной камеры также 
подается в теплообменник, в котором он конденсируется. В ка
честве теплоносителя могут быть использованы пентан, кар- 
бонтетрахлорид, пентангексановая смесь и другие органические 
вещества.

Комплексные исследования процессов выпаривания в кон
тактных аппаратах были выполнены в Институте технической 
теплофизики АН УССР [237]. Результатом их явились разра
ботка и внедрение в промышленность ряда новых сушильно- 
распылительных агрегатов. Принципы, положенные в основу
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проектирования этих агрегатов, могут быть использованы для 
разработки выпарных аппаратов, концентрирующих минерализо
ванные воды, и др.

Весьма перспективны при концентрировании растворов аппа
раты со встречными струями (рис. 8.1, м). Исследование и раз
работка таких аппаратов выполнены в Институте тепло- и мас- 
сообмена АН БССР им. А. В. Лыкова. В результате выявлена 
высокая интенсивность процессов переноса тепла и массы во 
встречных струях и показано, что применение встречных струй 
позволяет создавать весьма эффективные контактные аппараты
типа газ—.жидкость.

Определенную перспективность, обусловленную повышенной 
интенсивностью процессов тепло- и массопереноса, имеют также 
контактные аппараты с трубой Вентури.

Во всех описанных выше аппаратах жидкость движется под 
действием гравитационных сил тяжести либо сил трения. В от
дельных случаях (при нагреве и выпаривании вязких жидко
стей) целесообразно для создания развитых поверхностей кон
такта фаз воздействовать на жидкость центробежной силой, 
возникающей при вращении ротора (рис. 8.1,л). (Применяют 
также секционированные барботажные' аппараты с мешалками, 
расположенными между секциями (рис. 8 .1 ,я). Механическое 
перемешивание увеличивает продольное смешение, однако в 
секционированных аппаратах оно практически несущественно.

Аппарат для концентрирования жидкости при нагреве ее 
газом разработан в Институте технической теплофизики АН 
УССР [237]. Жидкость движется в виде пленки, покрывающей 
поверхность вращающихся дисков, а газы перемещаются пер
пендикулярно оси вращения. В таких аппаратах можно кон
центрировать жидкость вплоть до получения сухого продукта, 
который удаляется с поверхности с помощью специальных 
скребковых устройств.

Рассмотренные установки обладают следующими недостат
ками.

1. Для получения конденсата необходимы громоздкие кон
денсаторы, удельная поверхность нагрева которых составляет 
более 250 м2/т дистиллята. Поэтому во многих случаях парога
зовая смесь выбрасывается в атмосферу.

2. Габариты контактного аппарата велики вследствие того, 
что сечение его должно рассчитываться на пропуск газов и об
разующихся паров.

Указанных недостатков частично лишены адиабатные выпар
ные установки с контактными теплообменниками.

В зависимости от условий горения и состава природного га
за, в продуктах сгорания могут содержаться различные органи
ческие соединения, в том числе образующиеся в результате не
полного сгорания. При контакте с раствором в него могут пе- 
Рсйти некоторые из этих соединений. Не исключается также 
°бразование в продуктах сгорания высокомолекулярных орга
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нических соединений, в частности канцерогенного бензопиленг 
содержание которого в питьевой воде строго регламентировано.* 
Исследования по определению качества воды и растворов, на
греваемых в контактных подогревателях с помощью продуктов 
сгорания [50, 238], показали, что такие характеристики, как со
держание в воде кислорода, углекислоты и pH воды, после кон
тактного подогрева существенно не изменились и остались в 
пределах требований санитарных норм.

На Красноводской ТЭЦ проведены исследования опреснительной уста
новки, в состав которой входит контактный аппарат, работающий на про
дуктах сгорания попутного газа и малосернистого мазута [218]. Опыты по
казали, что при контакте морской воды с продуктами сгорания газообраз
ного топлива качество воды существенно не меняется. Концентрация углекис
лоты в рассоле повышается до 55—70 мг/кг, а содержание солей в растворе 
изменяется соответственно кратности упаривания. При сжигании мазута про
исходит нейтрализация щелочности исходной воды, степень которой зависит 
от количества сернистых соединений, содержащихся в топливе. В опытах с 
использованием малосернистого мазута щелочность подогретой морской воды 
снижалась до 1,2—2,8 мэкв/кг (pH =5,5—6,2). На основании проведенных ис
следований сделан вывод, что полученный дистиллят после дополнительной 
обработки можно использовать для подпитки паровых котлов тепловой элек
тростанции.

Отходящие газы различных технологических агрегатов при 
использовании их в контактных аппаратах частично очищают
ся. При этом улучшается состояние воздушной среды. В уста
новках замкнутого контура с контактными аппаратами газовые 
выбросы практически исключаются.

Несмотря на благоприятные условия концентрирования ми
нерализованных вод в контактных аппаратах, работающих на 
продуктах сгорания и других загрязненных газах, необходимо 
постоянно уделять внимание учету санитарных требований, тем 
более, что этот вопрос пока остается практически малоизучен
ным.

8.3. ОДНОСТУПЕНЧАТЫЕ АДИАБАТНЫЕ ВЫПАРНЫЕ 
УСТАНОВКИ С КОНТАКТНЫМИ ТЕПЛООБМЕННИКАМИ

Эти установки могут работать по открытой (рис. 1.1, в) и 
замкнутой (рис. 8.2) схемам. В качестве греющего агента мо
гут быть использованы продукты сгорания, горячий воздух,, пар 
и т. п.

Установка с замкнутым газовым (воздушным) контуром 
(рис. 8.2) работает следующим образом. Циркулирующий по 
контуру газовый теплоноситель нагревается в трубчатом тепло̂ - 
обменнике 1 и поступает в контактный аппарат 5. Контактный 
аппарат может быть реализован на одном из принципов, опи
санных в разделе 8.2. Газ с помощью газодувки 3 направляется 
в теплообменник 1. Нагретый раствор поступает в испаритель
ную камеру 8 более низкого давления. Образовавшийся пар 
направляется в конденсатор 6 либо в следующий аппарат. 
Концентрированный раствор насосом 9 направляется на рецир
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куляцию и частично на последующую обработку. Кристаллы со
лей, выпадающие в испарительной камере и контактном тепло
обменнике, удаляются из нижней точки аппаратов. Сепарация 
капель, уносящихся с газом из контактной камеры, произво
дится в циклоне 4, а сепарации пара — в жалюзийном сепара
торе 7.

рис. 8.2. Схема выпарной установки с 
замкнутым газовым контуром:
/ — теплообменник (головной подогре
ватель); 2 — компрессор для восполне
ния потерь газа; 3 — газодувка; 4 —• 
циклон; 5 — контактный аппарат; 6 — 
конденсатор; 7 — сепаратор; 8 —  камера 
испарения; 9 — насос; I — исходный 
раствор; II — концентрированный рас
твор; III — теплоноситель; IV  — вторич
ный пар; V — дистиллят.

На территории Одесской ГРЭС работала опытно-промыш
ленная одноступенчатая адиабатная установка ОТИХП с кон
тактным теплообменником типа газ — жидкость, предназначен
ная для опреснения и концентрирования минерализованных вод 
и растворов [3]. Контактный аппарат представляет собой свар
ную колонну из стали 12Х18Н10Т диаметром 0,45 м, высотой 
4,1 м. Раствор поступает в верхнюю часть колонны и движется 
вниз, воздух движется снизу вверх. Нагретая жидкость из кон
тактного аппарата поступает в испарительную камеру, в кото
рой поддерживается вакуум. Испарительная камера представ
ляет собой бак размером 0,5X 0,5X 1,5 м из листовой стали 
12Х18Н10Т толщиной 4 мм. В нижней части контактной камеры 
установлена распределительная решетка с проходным сече
нием 50%.

Опыты проводились при следующих условиях: а) испарение раствора в 
контактном аппарате при постоянной температуре и барботажном режиме; 
б) нагрев раствора в контактном теплообменнике при барботаже с последу
ющим выпариванием раствора в адиабатном испарителе; в) нагрев раствора 
в колонне с сегментными тарелками при противоточном движении газа и 
жидкости; г) нагрев раствора в колонне с сегментными тарелками при про
тивоточном движении газа и жидкости с последующим выпариванием в ади
абатном испарителе.

В опытах были использованы водопроводная и морская вода, растворы 
NaCl; N aC l+C aS 04; NaCl +  Na2S 0 4 +  C aS 04; NaCl +  CaCl2+ K C l+ C a S 0 4; 
^aC l+M gC l2+ M g S 0 4+ C a S 0 4+ C a (H C 0 3) 2+ C a C 0 3, а также сточные воды 
Запорожского титано-магниевого комбината и рассолы, полученные путем 
концентрирования этих вод на электродиализной установке Всесоюзного ин
ститута титана (г. Запорожье).

При концентрации раствора NaCl до 275—285 г/л наблюдалось образо- 
ание кристаллов соли, осаждавшихся в нижней части контактного теплооб- 
енника. Температура и скорость жидкости в этом месте были наименьши- 
и. Смесь раствора и кристаллов легко отводилась из нижней части аппа-
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В процессе эксплуатации установка работала устойчиво; легко осущест
влялись ее пуск, остановка и регулирование. После окончания опытов были 
вскрыты для осмотра основные элементы установки и трубопроводы. Обнару
жено, что кристаллы солей, образующихся при изменении температуры и 
концентрации раствора, не оседали на стенках аппаратов и трубопроводов, 
а находились во взвешенном состоянии.

При длительном простое установки частицы гипса и других солей с от
рицательной растворимостью оседают как в нижней части колонны, так и в 
нижней части трубопровода раствора, соединяющего колонну и испаритель. 
Однако слой отложений легко вспучивался и удалялся при промывке водой.

Визуальный осмотр всех элементов показал также, что коррозия аппа
ратов и трубопроводов при работе с растворами NaCi и со сложными рас
творами, не содержащими СаС12 отсутствовала. При работе с растворами, в 
которых содержался СаС12, на отдельных элементах обнаружены следы рав
номерной коррозии (другие компоненты раствора несколько пассивировали 
поверхность металла).

Конструкции переточного и сепарационного устройств каме
ры адиабатного испарения обеспечили получение дистиллята 
высокого -качества, с содержанием солей 15—40 мг/л.

Одним из основных элементов рассмотренных установок — 
теплообменный аппарат типа газ — жидкость. Наиболее про
стым и надежным является барботажный аппарат. Однако в ре
жиме барботажа не удается обеспечить достаточно высокий 
объемный коэффициент теплопередачи. Низок и коэффициент 
использования тепла горячего воздуха, так как аппарат работа
ет в режиме полного перемешивания и, следовательно, темпера
тура выходящего воздуха близка к температуре -нагрева жидко
сти. Применение насадочных устройств увеличивает поверхность 
контакта фаз и существенно повышает коэффициент использо
вания энергии горячего воздуха.

Важной характеристикой выпарных установок является сте
пень предельного концентрирования раствора: отношение макси
мальной концентрации к начальной при нормальной работе 
установки.

Опыты, проведенные на установке, смонтированной на Одес
ской ГРЭС, показали, что в адиабатных испарителях с газовым 
теплоносителем осуществляется предельное концентрирование 
вплоть до состояния кристаллизации. При концентрации рас
твора NaCl до 275—285 г/л происходит кристаллизация раство
ра в испарителе.

Опыты по выпариванию двухкомпонентного концентрирован
ного раствора, содержащего NaCl и CaS04 при концентрации 
сульфата кальция, более чем в 4 раза превышающей раствори
мость, показали, что C aS04 в вязком растворе находится в виде 
очень малых частиц. Длительность их осаждения больше вре
мени пребывания раствора в установке, так что они практиче
ски не осаждаются в элементах оборудования.

На опытной установке ОТИХП проводились исследования 
по концентрированию сточных минерализованных вод Запорож
ского титано-магниевого комбината (ЗТМК). Концентрирова
нию подвергались осветленные стоки и рассол, полученный из
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этих стоков при концентрировании на электродиализной уста
новке Всесоюзного института титана (г. Запорожье). В резуль
тате экспериментов из осветленных стоков получен концентрат, 
содержащий около 320 г/л СаС1, а из рассола — растворы кон
центрацией 350, 520 и 720 г/л. Предельное концентрирование 
осуществлялось вплоть до состояния кристаллизации и одновре
менно с кристаллизацией (при охлаждении раствора концентра
цией 720 г/л). Кристаллы, образующиеся в процессе концентри
рования растворов малорастворимых солей С аС 03 и CaS04 , 
имеют небольшие размеры и не мешают нормальной работе 
установки.

Необходимо отметить, что несмотря на большое разнообра
зие типов контактных теплообменных аппаратов и широкое ис
пользование их в различных отраслях промышленности, опыт их 
применения для выпаривания ограничен. Одноступенчатые кон
тактные выпарные аппараты просты по конструкции, обеспечи
вают выпаривание растворов до высоких конечных концентра
ций без отложений на поверхностях нагрева, однако их сущест
венным 'недостатком являются большие удельные энергетиче
ские затраты. Поэтому целесообразно использовать эти аппара
ты в установках небольшой производительности и при наличии 
дешевого топлива.

Стоимость предельного концентрирования минерализованных 
вод и растворов в различных одноступенчатых контактных ап
паратах составляет 2,5—4,0 руб на 1 т испаренной воды [2, 
239].

Для концентрирования сточных вод и растворов в больших 
масштабах необходимо разработать многоступенчатые установ
ки с уменьшенным расходом тепла.

8.4. ВЫПАРНЫЕ УСТАНОВКИ С ГИДРОФОБНЫМ 
ТЕПЛОНОСИТЕЛЕМ

Одна из попыток повышения эффективности опреснения вод и концент
рирования растворов связана с созданием многоступенчатых установок, в  
которых раствор нагревается или испаряется при контакте с жидким гидро
фобным теплоносителем [226]. В качестве таких теплоносителей можно ис
пользовать жидкий парафин, минеральные масла, силиконы и др.

В настоящее время изучаются несколько схем установок с гидрофобным 
теплоносителем.

1. Установки, в которых конденсация образующихся паров осуществляет
ся в конденсаторах, охлаждаемых потоком пресной воды, тепло которой пе
редается с помощью гидрофобного теплоносителя потоку жидкости. Такие 
Установки предложены П. Томасом и описаны, в частности, в его авторском 
свидетельстве [240].

2. Установки, в которых конденсация образующихся паров осуществля
ется на струях конденсата, тепло которого затем передастся с помощью гид
рофобного теплоносителя потоку минерализованной воды. Такие установки 
предложены Д. Отмером [241] и описаны в работе [226].

3. Установки с рециркулирующим потоком теплоносителя, предложенные
Д- Мальцевым, С. Вилке и др. [226, 242].

4. Установки прямоточного контактного выпаривания [243, 244].
Все эти установки (их схемы описаны в литературе [2]) характеризуются
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отсутствием отложений на поверхности нагрева, уменьшением коррозии обо
рудования, снижением капитальных затрат, а также возможностью увеличе
ния температурного напора, что способствует повышению энергетической эф. 
фективности процессов выпаривания.

В прямоточных контактных выпарных установках, кроме трудностей, ха
рактерных для контактных теплообменников типа жидкость — жидкость, воз
никают еще и дополнительные: необходимость в добавочных разделительных 
аппаратах; трудность испарения раствора (воды) в смеси с гидрофобным 
теплоносителем; недостаточно интенсивная конденсация водяного пара на 
струях и каплях гидрофобной жидкости; возможность расслоения жидкостей 
в различных элементах установки, например в головном подогревателе; повы
шенная концентрация теплоносителя в дистилляте вследствие увеличенного 
времени их контакта (дистиллят, полученный на опытно-промышленной уста
новке, пригоден только для технического водоснабжения). Испытания на во
дах Каспийского моря опытно-промышленной установки прямоточного кон
тактного выпаривания производительностью 5 м3/ч по дистилляту показали 
[243], что удельный расход тепла составил приблизительно 1000 кДж/кг. 
Морская вода концентрировалась до 125—250 г/л, а в отдельных случаях — 
до 500 г/л.

Во ВНИПИ ЧЕРМЕТЭНЕРГООЧИСТКА и в Одесском политехническом 
институте разрабатывались установки адиабатного испарения с гидрофобным 
теплоносителем [244]. Достоинство схемы — простота, отсутствие контакт
ного теплообменника «дистиллят — гидрофобный теплоноситель». Недостатки 
схемы — большие поверхности нагрева конденсаторов и значительные рас
ходы электроэнергии на перекачку гидрофобного теплоносителя (вязкого па
рафина) в трубах конденсаторов. В ступенях адиабатного испарения можно 
осуществить частично кристаллизацию солей и вывод их из установки. На 
основе этой схемы разработана промышленная установка концентрирования 
соленых вод для металлургического завода.

Несмотря на определенную перспективность, установки с гидрофобным 
жидким теплоносителем обладают следующими недостатками.

1. Необходимо использование большого количества щдрофобной жидко
сти (органические теплоносители, парафин и т. п.), что требует увеличения 
масштабов производства этих теплоносителей и усложняется эксплуатация 
промышленных установок.

2. Затруднена сепарация теплоносителя от раствора и дистиллята, вслед
ствие чего ухудшается качество продукции и усложняется оборудование уста
новки.

3. Затруднена сепарация кристаллов солей и других твердых частиц от 
вязкого теплоносителя, вследствие чего он засоряется.

4. Велики потери температурного напора в контактных нагревателях 
жидкость — жидкость и низка термодинамическая эффективность вследствие 
возникновения продольных конвективных токов жидкости. При температурном 
напоре 80—100°С снижение температуры на 20—30 град повышает расход 
энергии на опреснение не менее чем на 25—30%.

5. Низка интенсивность теплообмена вследствие малых относительных 
скоростей движения жидкостей под действием архимедовых сил (до 0,15'м/с)’ 
и низкой теплопроводности гидрофобных жидкостей (А,=0,125—0,14 Вт/(м-К)« 
Удельные объемные потоки тепла в таких аппаратах составляют, по данным 
различных исследователей, 70— 1400 кДж/(м3-К).

6. Велики потери на перекачивание гидрофобного теплоносителя, что свя
зано с повышенным удельным расходом гидрофобного теплоносителя на еди
ницу производительности установки по дистилляту <р. Величина <р равна:

Здесь 5 Г, S*  — расходы гидрофобного теплоносителя и раствора на испаре
ние; с '" у сг — теплоемкости раствора и гидрофобного теплоносителя; ДО —

(8 . 1)
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й0сть температур раствора перед испарением и в последней ступени; А0 Г, 
д0 в — разности температур соответственно гидрофобного теплоносителя и рас
твора на входе в теплообменник и выходе из него.

Подставляя, получим:

расчеты по уравнению (8.2) показывают, что ф во многих случаях больше 30.
7. Велики сечения трубопроводов и других элементов, в которых дви

жется гидрофобный теплоноситель, вследствие больших ф. Это связано в 
основном с относительно малыми теплоемкостями теплоносителей. Увеличе
ние диаметров трубопроводов для гидрофобного теплоносителя по сравне
нию с диаметром трубопроводов для раствора можно оценить по соотноше
нию

где dr, d B — диаметры трубопроводов соответственно для гидрофобного теп
лоносителя и для раствора (воды); wr, wB — скорости течения в трубах соот
ветственно гидрофобного теплоносителя и раствора (воды).

На основе формулы (8.3) можно оценить величину dr/d B1 которая во мно
гих случаях превышает 2—3.

Для устранения ограничения, накладываемого малой разностью плотно
стей, в качестве промежуточного теплоносителя предложено использовать 
вместо жидких капель твердые частицы, например минеральные или метал
лические [242]. Увеличение интенсивности теплообмена при использовании 
частиц объясняется в основном более высокой скоростью движения частиц от
носительно жидкости вследствие большей разности плотностей этих сред, а 
также более высокой теплопроводностью частиц. Кроме того, твердые час
тицы не слипаются друг с другом.

Для установок, в которых в качестве теплоносителя используются твер
дые частицы, характерны следующие недостатки: эрозия элементов обору
дования при взаимодействии с частицами теплоносителя; трудности транспор
тировки, подачи и выгрузки твердых частиц под давлением и под вакуумом 
без нарушения герметичности; необходимость очистки частиц от образовав
шихся на их поверхности отложений; сложность эксплуатации.

Проведенные работы показали, что установки с жидкими и твердыми 
гидрофобными теплоносителями могут оказаться эффективными при выпа
ривании растворов до высоких концентраций без отложений на поверхностях 
нагрева. Затраты энергии в этих установках в будущем могут составить по
рядка 550 кДж/кг испаренной воды и менее. Однако разработка их нахо
дится пока на стадии лабораторных и опытно-промышленных экспериментов.

8.5. ВЫПАРНЫЕ УСТАНОВКИ С ГАЗОВЫМ ЗАМКНУТЫМ 
КОНТУРОМ

Многоступенчатые установки с газовым теплоносителем мо
гут работать по разным схемам. Контактный теплообменник 
типа газ — жидкость используется для подогрева раствора с по
следующим концентрированием его в установке адиабатного ис
парения, где охлаждение конденсаторов осуществляется дистил
лятом, или другими теплоносителями без образования накипи на 
поверхностях нагрева [2]. В таких установках раствор не кон
тактирует с поверхностями теплообмена, поэтому существенно 
повышается степень концентрирования раствора без отложения 
па теплопередающих поверхностях. Применение регенерации 
обеспечивает достаточно высокие энергетические показатели.

г А0В
(8 .2)ф ~  сгА0 ’ А0Г

(8 .3 )

*6— 169 241



На рис. 8.3 приведены две схемы таких установок. В схеме 
на рис. 8.3, а энергия дистиллята, нагретого в конденсаторах 2, 
передается газу (воздуху) в теплообменнике 5. Газ из теплооб
менника 5 направляется в нагреватель 8, а затем в контактный 
теплообменник 1, охлаждается в нем и воздуходувкой 9 пода
ется в теплообменник 5. В процессе эксплуатации осуществля-

Рис. 8.3. Схемы выпарной установки с газовым контуром:
а —  с подводом тепла к газу; б — с подводом тепла к жидкому теплоносителю (дистил
ляту); /  — контактный теплообменник; 2 — ступени испарения; 3 — насос для перекачи
вания раствора; 4 — установка выделения сухого остатка; 5 — теплообменник; 6 — охла
дитель; 7 — насос дистиллята; 8 — головной подогреватель; 9 — газодувка; 10 — компрес
сор для компенсации потерь газа.

ются непрерывная продувка контура и подача соответствующего 
количества газа компрессором 10. В качестве нагревателя 8 
может быть использован поверхностный либо контактный аппа
рат. В последнем случае для поддержания постоянного состава 
газа в замкнутом контуре увеличивается продувка и, соответ
ственно, мощность компрессора 10. Теплообменник 5 также мо
жет быть поверхностным или контактным. В последнем случае 
часть дистиллята испаряется в газ в контактном охладителе
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дистиллята 5. Это приводит к потере дистиллята и необходи
мости его восполнения в контуре путем соответствующего уве
личения производительности установки по испаренной воде. 
Однако при этом снижается расход газа и, соответственно, элек
троэнергии, так как для подогрева раствора используется тепло 
конденсации пара из влажного газа.

Схема на рис. 8.3,6 отличается тем, что энергия в головном 
подогревателе подводится к дистилляту. Габариты головного 
подогревателя при этом уменьшаются, однако увеличивается 
количество тепла, передаваемого в теплообменнике 5, и возрас
тают его габариты. Если теплообменник 5 контактный, то аппа
раты 1 и 5 конструктивно компонуются в одну общую колонну 
с разделительной перегородкой, через которую проходит газ. 
Рассмотренные установки содержат элементы, широко исполь
зуемые в различных отраслях техники.

Для последних ступеней испарения и установок небольшой 
производительности можно применять воздушное охлаждение

Рис. 8.4. Зависимости удельного расхода тепла q и удельного расхода газа в контуре 
Сг/2ПГ от температуры нагрева газа iv при различных температурных депрессиях 
А (град) и числах ступеней п :
;  — Д =  14; 2 —  7,2; 3 — •.

конденсаторов, особенно при дефиците охлаждающей воды. На
гретый воздух можно использовать для отопления, кондициони
рования, сушки и других целей. Ниже приведены результа
ты определения некоторых параметров и технико-экономиче
ских показателей установок, работающих по схемам на рис. 8.3.
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Н а рис. 8 .4  приведены зависимости удельного р асхода тепла q= Q /2\P  
и удельного расхо да га за  в контуре g = G r/^W  от определяющ их ф акторов. 
Граф ики построены для случая концентрирования раствора СаС12 на основе 
расчетов, выполненных В . А . Горневы м. Повыш ение температуры га за  (в о з
д у х а ) на входе в контактный подогреватель раствора приводит к увеличе
нию температуры раствора перед испарением, однако при этом увеличивается
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Рис. 8.5. Зависимость удельных расчетных затрат С \  на концентрирование от опреде
ляющих факторов:
1 — *г -1 2 0  °С; 2 — 140 °С; 3 — 160 еС; I -  р - 1,0 МПа; II — 2,0 МПа.

недогрев раствора (разность м еж ду температурами горячего га за  и р аство
р а ) . П оэтому сущ ествует оптимальная температура га за , при которой удель
ный расхо д тепла минимален. При повышении давления га за  в контуре су 
щ ественно сниж ается величина q. _

_  Н а рис. 8 .5  приведены зависимости удельны х расчетных затрат С/ * =  
=  С /(5 о Г * )  от числа ступеней испарения, давлени я, недогрева во зд у ха  б в 
аппарате типа дистиллят —  во зд ух , температуры га за  tr и степени концентри
рования раствора со. Сплошные линии построены при минимальных стоимо
стях топлива, энергии и оборудования, пунктирные —  при максимальны х.
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При повышении давления в контуре значения €'* снижаются, причем с ростом 
f более интенсивно. Для снижения С\ необходимо одновременно повышать 
температуру tT и давление газа. С повышением недогрева 6 величина 
возрастает, особенно при увеличении стоимостных показателей.

Из графиков на рис. 8.9, г  видно, что с ростом степени концентрирования 
(о при прочих равных условиях существенно снижаются удельные расчетные 
затраты. Так, например, на установке деминерализации шахтных вод при по
вышении со от 6—9 (максимальные значения, соответствующие поверхностным 
А1ВУ и УМИ) до 15—25 расчетные затраты на деминерализацию снизятся 
на 15—20 %.

Результаты предварительных экспериментальных и теорети
ческих исследований показывают, что можно создать установки 
предельного концентрирования (вплоть до состояния кристал
лизации) с газовым теплоносителем, в которых раствор не кон
тактирует с поверхностью нагрева. Стоимость концентрирования 
составит ориентировочно 0,9— 1,4 руб. на 1 т испаренной воды.

8.6. ГИГРОСКОПИЧЕСКИЕ ИСПАРИТЕЛЬНЫЕ УСТАНОВКИ

В этих установках испарение раствора осуществляется в по
ток газа (например воздуха), насыщаемого при этом водяными 
парами. При последующем охлаждении влажного газа пары 
конденсируются с выделением дистиллята.

Гигроскопические испарительные установки могут быть одно- 
и многоступенчатыми [56, 228—230]. На рис. 8.6 представлена 
одна из возможных схем многоступенчатых установок [228]. 
Испарение раствора осуществляется в камере 1. Конденсация 
паров из воздуха, перекачиваемого 
вентилятором 2 , осуществляется на 
поверхностях 3. Особенность этой 
установки в том, что камера 1 р»аз 
делена на несколько секций (сту 
пеней), расход газа через которые 
регулируется с помощью перепуск
ных устройств 4. Достоинствами 
таких установок являются просто
та конструкции, надежность, отсут-

Ш

рис. 8.6. Схема многоступенчатого гигроскопиче
ского испарителя:
f — исходный раствор; I I  — концентрированный 
раствор; I I I  — теплоноситель; I V  — дистиллят.

етвие вакуумного оборудования, возможность использования 
бросового, низкопотенциальногб тепла, а также существенное 
Уменьшение отложений на поверхностях теплообмена, так как 
раствор контактирует только с поверхностью нагрева головного 
подогревателя. Однако гигроскопические испарители (ГИ) не 
получили распространения в промышленности. Это обусловлено 
их низкой энергетической эффективностью, наличием поверх-
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постных нагревателей раствора, невысокой степенью извлече
ния пресной воды (и соответственно малой степенью концент
рирования раствора), низкой единичной производительностью. 
Перечисленные недостатки существенно сужают область воз
можного применения ГИ. Необходимы исследования с целью по
вышения их энергетической эффективности и увеличения степе
ни концентрирования растворов.

/
Одна из возможных схем гигроскопи

ческого испарителя без отложений на по
верхностях теплообмена приведена на 
рис. 8.7. Исходный раствор после смеше
ния с рециркулирующим раствором с по
мощью насоса 1 направляется «в контакт
ный аппарат 2 , где нагревается при непо
средственном контакте с газом, предвари
тельно нагретым в конденсаторе 3 и голов
ном подогревателе 4. Нагретый раствор 
испаряется затем в испарителе 5, а кон-

Рис. 8.7. Схема гигроскопического испарителя без 
контакта раствора с поверхностью теплообмена:
/  — исходный раствор; II — концентрированный 
раствор; / / /  — теплоноситель; IV  —  дистиллят.

центрированный раствор частично подается на рециркуляцию. Насыщенный 
газ после испарителя охлаждается в конденсаторе 3\ образующийся при 
этом дистиллят выводится из установки. В схеме предусмотрены также газо- 
дувки 6 и 7. Раствор не контактирует с поверхностями теплообмена, поэто
му можно существенно повысить степень концентрирования его.

Рис. 8.8. Цикл многоступенчатого гигроскопического испарителя в i—d диаграмме.

На рис. 8.8 в i — d диаграмме изображены циклы изменений состояния 
газа, циркулирующего в обоих контурах многоступенчатого ГИ с контакт
ными аппаратами. Буквами обозначены соответствующие точки процессов. 
Термодинамическая эффективность такой установки невысока, что объясня
ется большими температурными перепадами в контактном аппарате 2. По
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вышение эффективности установки возможно при уменьшении температурно
го перепада в ступени и увеличении числа ступеней. Раствор последовательно 
проходит все ступени нагрева и подается в испаритель, где насыщает газ 
(процесс и — к)у циркулирующий по замкнутому контуру испаритель — реге
нераторы— охладитель— газодувка. Охлаждение насыщенного водяными 
парами газа и получение дистиллята (процессы k—е4, <?4— е3, еъ—е2, е2—еи е{— 
£0) осуществляется в основном при регенеративном нагреве газа, циркулиру
ющего в контуре нагрева. На некоторых ступенях необходим дополнительный 
нагрев газа (процессы в  — г). Участки а  — б и е0 — и соответствуют процес
сам сжатия газа для преодоления гидравлического сопротивления тракта.

Энергетические затраты в многоступенчатых ГИ с контакт
ными аппаратами существенно зависят от давления в установке, 
числа ступеней, температуры нагрева воздуха. Предварительные 
расчеты показали, что удельный расход электроэнергии на пе
рекачку газа и раствора составляет 10—50 кВт-ч/т дистиллята, 
расход тепла — 300—800 кДж/кг, удельный расход воздуха 
1—3 т/т, концентрация выходящего рассола — 200—300 г/л и 
выше, вплоть до состояния насыщения. Гигроскопические испа
рители могут оказаться весьма эффективными не только для оп
реснения соленых вод, но и для концентрирования растворов, 
например промышленных сточных вод, до высоких концентра
ций с выделением из них ценных веществ.

8.7. РАСЧЕТ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК 
С КОНТАКТНЫМИ АППАРАТАМИ

Расчет производится на основе совместного решения уравне
ний, описывающих основные элементы выпарной установки, и 
соответствующих уравнений связей. Методики расчета контакт
ных теплообменников разрабатываются для случаев, когда ап
парат рассматривается как объект с сосредоточенными парамет
рами. (идеальное перемешивание) и распределенными парамет
рами— с учетом изменения параметров по высоте (длине) аппа
рата. В ряде методик используется I —d диаграмма.

Система уравнений контактного теплообменника в статике 
содержит, во-первых, уравнения сохранения массы: 

раствора
5 ' +  G ( l + x ' )  =  S" +  G ( l +  x") +  Sk (8 .4 )

воды
S' (1 — v )  +  Gxr =  S" (1 — bn) +  Gx" (8 .5 )

водяных паров
W =  S ' (\ — bf) — S № (1 — bn) =  G (x" — x f) (8 .6 )

растворенных веществ
S'b'=*S''b" +  Sk (8 .7)

во-вторых, уравнение энергетического баланса:
G ( * / / /  +  x T )  +  S'cQ' =  G (с/ t /  +  xTi") - f  SV '0" +  W a +  Qn (8 .8 )

в-третьих, уравнения переноса тепла и массы (3.12) и (3.13) 
либо дифференциальные соотношения (3.4), (3.5) и (3.8). Если
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содержанием растворенных веществ пренебрегают, то b' =  b "  и 
S k =  0.

Систему уравнений контактного теплообменника дополняют 
соотношениями для расчета коэффициентов тепло- и массооб- 
мена, например уравнением (3.59).

Процесс тепло- и массообмена в противоточном аппарате по
стоянного поперечного сечения при непосредственном контакте 
газа и раствора описывается системой дифференциальных урав
нений [46] типа:

дН ~  ~~Sc~ *г) +  г$х — х')\ (8.9)

(0 -  'г) Г« -  (*" -  *')] (8.10)

d f j  —  Q Р* (Х ’ Х ') (8.1 I)

Систему уравнений (8.9) — (8.11) дополняют уравнением
Р"(9)

*9 =  0,622 Р _ Ц 9) (8.12)

и уравнениями, связывающими а и с определяющими их па
раметрами. Ввиду нелинейности уравнений системы интегриро
вание ее осуществляется численными методами.

В качестве примера рассмотрим расчет однозонного барбо- 
тажного аппарата типа газ — раствор. Заданы: начальный рас
ход раствора 5 ', температуры газа t / ,  tr" и жидкости 0', 0 "  со
ответственно на входе и выходе, давление Р, начальное влаго- 
содержание газа х ', скорость газа wr. Необходимо определить 
конструктивные и режимные параметры аппарата (высоту га
зо-жидкостного слоя, диаметр, необходимый расход газа G и 
его конечное влагосодержание х'; и др.).

Высоту газо-жидкостного слоя определяют по соотношению
Н =  F/(fa) (8 .13)

где F, /, а  — площади соответственно поверхности взаимодейст
вия, поперечного сечения аппарата и удельная поверхность кон
такта.

Величина F равна:
F — Q/(К  F^tcp) (8 .14)

где K f — поверхностный коэффициент теплопередачи с учетом 
массообмена:

Коэффициенты a f  и  Pf можно рассчитать на основе извест
ных соотношений, приведенных в работах ![46—51].

248



Для барботажных аппаратов ввиду трудности определения 
поверхности .контакта часто искомой величиной является объем 
газо-жидкостного слоя. В этом случае применяют коэффициен
ты Kv, полученные по формуле (3.58), или qv. Можно, в частно
сти, использовать соотношение и графики, приведенные в раз
деле 3.7.

Величину Q определяют как разность энтальпий воздуха на 
входе в аппарат и выходе из него.
Расход газа G находят по уравнению (8.8) с учетом соотноше
ния (8.6). Это уравнение необходимо дополнить соотношением

P'Y
х" =  0,622 — _ P ”Y  (8.15>

Величину Р" определяют в соответствии с t" по кривой насыще
ния. Определение <р" производится с использованием метода 
итерации. Для этого строят графическую зависимость

у =  фз* — ф,, =  /(ф з")

где ф3"  — задаваемая величина конечной влажности (0 ^ ф 3" ^  
^ 1 ) ;  ф" — конечная влажность, вычисленная по уравнению
(8.15) с подстановкой неизвестного значения х” из совмещен
ных уравнений (3.13) и (8.6), в которые подставляется F из 
соотношения (8.14). В точке пересечения кривой с абсциссой 
определяется искомая величина ф"; на основе соотношения
(8.15) вычисляется х".

Сечение аппарата находят на основе уравнения неразрывно
сти потока

f  -= 0/(prwr)
Удельная поверхность равна:

а =  бфг/̂ д (8.16)

где фг — газосодержание 
[48]:

<рг =  1 — exp I -

слоя, вычисляемое по соотношению

0 ,2  К М )  (р"'/рг)°.* 1
1 +  0,00875 K M ,)» .» * (р"7Рг)°-76| к‘ '

В соотношениях (8.16) и (8.17) введены следующие обозначе
ния [48]:
dn — диаметр пузыря:

dn 3 ,64го ( Ож \ 1/а
4r0P'"g )

(где 0Ж — поверхностное натяжение жидкости), 
всплытия пузыря:

w0 4 o « 2g  Рг \ 1/б 
12лррг * р'" /

W о — скорость

'о — радиус отверстия истечения.
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В контактных теплообменниках типа газ — жидкость разли
чают следующие зоны: зону конденсации пара из парогазовой 
смеси, зону испарения жидкости и зону динамического равно
весия, в которой температура жидкости достигает максимально
го значения (температуры мокрого термометра). Важное значе
ние при построении расчетных методик является определение 
границ этих зон. Для расчета аппаратов, в которых существует 
несколько зон, используются графические или графоаналитиче
ские методы решения [50]. Они недостаточно увязаны с расче
том тепло- и массоперен'оса в контактных аппаратах, поэтому 
неэффективны.

Глава 9

Анализ режимов работы 
действующих выпарных 
установок

9.1. ЗАДАЧА ОПТИМИЗАЦИИ РЕЖИМОВ 
И Ц ЕЛЕВЫ Е ФУНКЦИИ

При эксплуатации выпарных установок меняются парамет
ры исходного раствора и теплоносителя, нагрузки потребите
лей и многие другие факторы, определяющие процесс выпари
вания. В этих условиях необходимо обеспечить наиболее эф
фективный режим работы установки.

При анализе режимов работы выпарных установок с целью 
их оптимизации изучают влияние различных воздействий на 
критерий эффективности и определяют значения управляющих 
воздействий, обеспечивающих оптимальный режим с учетом 
ограничений.

В качестве критериев оптимальности режимов работы вы
парных установок могут использоваться производительность по 
конечному продукту S K или по испаренной воде себестои
мость готового продукта С, себестоимость процесса выпарива
ния Ci, доход производства П и др. При этом задачей оптими
зации является обеспечение условий:

шах SK =  max bo
Ьк — b0 2 ^

(9 .1 )
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где д  — цена готового продукта. Себестоимость продукта и 
процесса выпаривания приближенно определяется соотноше
ниями (5.73) и (5.74).

Можно показать [163], что задачу оптимизации режимов 
работы выпарной установки можно свести к задаче отыскания 
экстремума следующего параметрического критерия:

* (Р) =  шах [РЦ — (1 — Р)С] S* (9.2J

Подставляя в соотношение (9.2) соответствующее значение 
параметра р при фиксированном Ц или получим условия 
(9.1) в виде:

max SK =  -ц- Z (l)  (9 .3 )

min С =  — -т!— Z (0) (9 .4)

- шахП =  2Z (1/2) (9 .5 )

В каждом конкретном случае могут использоваться те или 
иные критерии оптимальности; их выбор является специаль
ной технико-экономической задачей, решение которой произво
дится с учетом специфики данного производства.

Для установок выпаривания термически нестойких раство
ров при условии, что стоимость сырья или готового продукта 
значительно превышает эксплуатационные расходы, критерием 
оптимальности может служить соотношение (9.3). Однако не
обходимо выполнить тщательный анализ целевой функции, так 
как может оказаться, что работа установки при повышенной 
производительности неэкономична вследствие чрезмерного воз
растания одного из компонентов затрат. В этом случае при 
заданной производительности в качестве критерия оптималь
ности можно использовать себестоимость готового продукта. 
Если она совпадает с себестоимостью процесса выпаривания, 
то условием оптимальности может быть соотношение (9.4). 
Одним из важнейших критериев оптимизации является доход, 
определяемый по соотношению (9.5).

На основе соотношений (9.2), (5.73) и (5.74) можно соста
вить блок-схему алгоритма определения критериев оптималь
ности режимов работы МВУ. В качестве статической моде
ли функционирования можно использовать систему уравнений 
объекта (6.6) — (6.8), а в качестве системы олраничений — не
равенства:

^ n i  ^ n m a x : 9 2 • • • 1 ® n - i  t K ;

й.тЫ <  ^  <  h tmах; 0 <  Dx <  ZV"®*;. . . ;  0 <  Dm <  £ жтах и др.

Оптимальные режимные параметры действующей установ
ки можно определять также на основе математической модели, 
получаемой из модели, предназначенной для оптимизации па
раметров выпарной установки при проектировании. При этом
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модель существенно упрощается, уменьшается число оптимизи
руемых переменных. Действительно, для работающей установ
ки /^ c o n s t , АС* =  min3/ [см. соотношения (5.73)]. Оптимизи
руются лишь переменные, влияющие на Э'. Обычно модель для 
оценки режимных параметров действующей выпарной установ
ки составляется непосредственно для решения этой задачи.

При эксплуатации возникают задачи оценки управлений 
при статистическом характере возмущающих воздействий и 
целевых функций. В этом случае модель оптимизации режим
ных параметров действующей выпарной установки может от
личаться от полученной из модели оптимизации параметров 
при проектировании. Однако принципиально возможно (а за
частую и необходимо) оценить параметры установки при про
ектировании с учетом указанного статистического характера 
внешних и внутренних возмущений. В этом случае модель оп
тимизации режимов можно получить указанным способом из 
•модели определения параметров при проектировании.

Целесообразно рассмотреть вопрос: почему необходимо оп
ределять оптимальные режимные параметры действующей ус
тановки, если при проектировании определены ее оптимальные 
параметры? Ответить на него можно следующим образом.
1. Величины оптимальных режимных параметров в условиях 
эксплуатации меняются при различных ситуациях. При проек
тировании установки не удается учесть эти изменения в необ
ходимой мере. 2. Параметры, задаваемые и определяемые при 
проектировании, в условиях эксплуатации зачастую не выдер
живаются. Например, условия теплопередачи действующей ус
тановки отличаются от принимаемых при проектировании.

Величины критериев 5 Ю С, Сь П определяются управляю
щими воздействиями. Необходимо оценить влияние допусти
мых воздействий на критерии и определить оптимальные зна
чения управляющих воздействий. Первая задача сводится к 
расчету статических характеристик, связывающих входные пе
ременные объекта с выходными; она может решаться с по
мощью описанного в гл. 1 алгоритма АРСХ. В данном случае 
выходными переменными объекта являются критерии опти
мальности. Вторую задачу, так же как и задачу определения 
оптимальных параметров установки при проектировании, мож
но интерпретировать как задачу нелинейного математического 
программирования. При этом можно использовать алгоритмы 
оптимизации параметров установки при проектировании.

Для получения зависимостей между управляющими воздей
ствиями и критериями оптимальности необходимо алгоритм 
расчета критериев оптимальности (АРКО) дополнить алгорит
мом АРСХ, связывающим входные переменные объекта с 
Wь Wn и с другими переменными (см. рис. 1.2). Для
определения оптимальных управляющих воздействий при экс
плуатации можно использовать алгоритм АО, блок-схема ко
торого также приведена на рис. 1.2.
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9.2. УПРАВЛЯЮЩИЕ ВОЗДЕЙСТВИЯ

Значения критериев 5 К, С, Сь П ощределяются управляю
щими воздействиями (независимыми переменными), изменение 
которых в рабочем интервале приводит к существенному изме
нению критериев оптимальности. Например, при увеличении 
расхода воды на конденсацию давление в конденсаторе умень
шается. При этом увеличивается производительность установ
ки вследствие увеличения температурного напора. Соответст
венно возрастают затраты на подачу воды. Имеются экстре
мальные значения технико-экономических критериев оптималь
ности, которым соответствует оптимальный расход воды. Дру
гой пример. С увеличением расхода пара на оттяжку некон- 
денеирующихся газов повышается производительность выпар
ной установки вследствие интенсификации процесса конденса
ции в преющих камерах, однако увеличиваются потери пара, 
уменьшается производительность последующих аппаратов из- 
за снижения температурных напоров. При этом имеется экстре
мальное значение производительности. Оптимальные значения 
некоторых управляющих воздействий лежат на границах их 
допустимых значений.

На основе статической модели МВУ, рассмотренной в гл. 
5, стационарный режим работы выпарной установки опреде
ляют следующие воздействия (независимые переменные): 
1) расход греющего пара; 2) расход охлаждающей воды на 
конденсатор; 3) время работы МВУ до остановки на очист
ку; 4) расход пара на оттяжку неконденсирующихся газов; 5) 
расход раствора на входе в установку и между смежными ап
паратами.

Расход греющего пара, охлаждающей воды и другие воз
действия могут рассматриваться как независимые переменные, 
поскольку эти величины можно изменять с помощью соответ
ствующих регулирующих органов. Однако в ряде случаев не
обходимо учитывать, что при неизменном положении регули
рующих органов эти величины могут изменяться вследствие из
менения режимных параметров. Например, расход пара на 
установку при докритическом перепаде давления на регулиру
ющем клапане изменяется при изменении давления в греющей 
камере выпарного аппарата.

Кроме указанных воздействий, режим работы вьгпарных 
аппаратов определяется уровнем жидкости в аппаратах. По 
Данным ряда исследователей [43, 52, 89], в вертикальных ап
паратах с естественной циркуляцией наблюдается экстремаль
ная зависимость коэффициента теплоотдачи от уровня, поэто
му следует устанавливать уровень, близкий к оптимальному.

При наличии соответствующего потребителя иногда воз
можно регулирование пароотбора в определенном интервале* 
При этом следует рассматривать пароотбор как независимую 
Переменную и определять его оптимальное значение.
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В отдельных случаях независимой переменной являете^ 
концентрация раствора на входе в установку или в промежу, 
точную ступень, расход пара на подпитку одного из аппаратов 
и др. Проводятся работы по оптимизации концентрации на 
выходе из первой стадии выпарной станции хлорного завода. 
Показателем оптимальности в этом случае выбрано равенства 
производительностей первой и второй стадий вьгпарки.

Следует отметить, что при определении управляющих воз
действий (независимых переменных) возможны ошибки. На
пример, существует мнение, что температура пара в преющей 
камере первого аппарата является независимой переменной. В 
действительности же независимой переменной является расход 
пара через регулирующий клапан или ход регулирующего ор
гана. Температура пара является переменной, зависящей от 
его расхода и от температуры поверхности нагрева. На эту 
переменную обычно накладываются ограничения.

При оптимизации режимов выпарных установок необходи
мо получить зависимости, связывающие независимые (управ
ляющие) параметры с критериями эффективности режимов 
работы установки.

9.3. АНАЛИЗ РЕЖИМОВ РАБОТЫ МВУ

В лияние расходов пара, воды и других факторов 
на производительность установки

Производительность МВУ равна

где
п

2 ^ =fl7i + ^ + - - - + ^ n

(9 .6 )

(9 .7 )

Для МВУ без пароотбора суммарная производительность 
установки может быть определена по приближенной формуле
[1 9 2 ]:

П

i=  1
либо по формуле

I * - * ' . ! - *

(9 .8)

(9 .9)
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С увеличением расхода пара при постоянной температуре 
кипения в последнем аппарате возрастает температура пара 
в греющей камере. Зависимость температуры пара в преющей 
камере первого аппарата от его расхода можно определить по 
уравнению [191]

п 1 п

* 4 = 0 ^ 2  * р т + 2 А | + # к ' (9Л0)/=1 1 1 i=i

Обычно в процессах выпаривания повышение температуры 
греющего пара и соответственно его расход ограничены воз
никновением отложений и ухудшением качества продукта.

Из уравнений (9.8) следует, что при заданной температуре 
пара /п производительность установки возрастает с уменьшением 
температуры пара в конденсаторе (углублением вакуума). Для 
углубления вакуума в конденсаторе необходимо увеличить 
расход охлаждающей воды, но при этом возрастают затраты 
на воду и электроэнергию. Для определения оптимального 
расхода воды на входе в конденсатор, работающий совмест-

п
но с МВУ, необходимо уравнение, связывающее 2  ^  с расхо-

t=i
дом воды Dm. Его можно получить, рассмотрев совместно 
уравнение теплового баланса конденсатора

ОжсЧв +  wnlK” =  (Wn +  Gb) с' (tK" -  б) +  QK (9.11)

и уравнение расхода вторичного пара на выходе из последнего 
аппарата [192]

Wn = --------------п-------------— ---------  ( 9 . 1 2 )

г„ 2 1  л а д
1=1

где Дк — расход охлаждающей воды на входе в конденсатор; 
6 — разность температуры пара в конденсаторе и температуры 
воды на выходе из конденсатора; обычно 6 < 3  град. [84, 85]; 
QK — потери тепла в окружающую среду.

Подставляя уравнение (9.12) в (9.11) и с помощью получен
ного соотношения исключая tn из (9.8), найдем уравнение для 
определения производительности МВУ в зависимости от рас
хода воды на конденсатор при заданной температуре в грею
щей камере первого аппарата:

( П \  2  Тп

+ ( а1 +  ^ ж ) 2 ^ + аз ^ ж - « 4  =  0 (9 .13 )

м  J 1
255



где

На рис. 9.1 представлена зависимость производительности 
выпарной установки hW  от расхода воды Dm, рассчитанная 
по уравнению (9.13). Из анализа лрафиков следует, что начи
ная с некоторого предела с увеличением расхода воды произ
водительность выпарной установки изменяется незначительно. 
При расчете принято, что в диапазоне изменений расхода ох-

1Щ-10~3,кг/ч  
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Рис. 9.1. Зависимость 2  У ; от расхода воды на 
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Рис. 9.2. Зависимость ZIP и ta l  от расхода греющего пара D,.

лаждающей воды и вакуума коэффициент теплопередачи по
следнего аппарата не меняется. В действительности же при 
понижении давления в выпарном аппарате уменьшается тем
пература кипения раствора и, следовательно, ухудшаются ус
ловия циркуляции и снижается интенсивность кипения жид
кости.
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Зависимость hWi =  f(p )  рассчитана [3] с учетом изменений 
коэффициента теплопередачи в связи с изменением давления во 
втором аппарате. Сравнение графиков (кривые 1 и 2) показы
вает, что уменьшение интенсивности процесса кипения в ре
зультате снижения давления незначительно, так как измене
ние коэффициента теплопередачи второго аппарата вследствие 
уменьшения давления в нем мало влияет на производитель
ность выпарной установки. Можно определить оптимальный

п

расход воды аналитически, используя соотношение <5(2 ^ ) /
i= 1

dDw =  0.
Соотношения (9.8), (9.13) и (9.30) позволяют определить 

зависимость критерия z от основных управляющих воздейст
вий: /пЬ £)ж, Е 1. Эти соотношения можно также использовать 
для определения оптимальных воздействий с учетом ограни
чений, применяя для этого известные методы оптимизации 
функций нескольких переменных [19,20].

Рассмотрим влияние различных воздействий на производи
тельность МВУ. С увеличением расхода пара при постоянной 
температуре испарения в последнем аппарате возрастает тем
пература пара в греющей камере (рис. 9.2). В большинстве 
случаев повышение температуры греющего пара (и соответст
венно его расход) ограничено возникновением накипи (нага
ра) и ухудшением качества продукта. В каждом конкретном 
случае экспериментально определяется допустимая температу
ра пара в греющей камере /nimax и соответствующий максималь
ный расход греющего пара Dimax. Иногда ограничения на тем
пературу пара в греющей камере определяют исходя из допус
тимого по условиям прочности аппарата давления или пред
отвращения кризиса кипения в выпарном аппарате. При задан
ной температуре пара tn\ производительность установки повы
шается с уменьшением температуры пара в конденсаторе, для 
чего необходимо увеличить расход охлаждающей /воды; при 
этом, однако, возрастают затраты на воду и электроэнергию.

Влияние оттяжки неконденсирующихся га зов  и пароотбора 
на производительность выпарной установки

Известно, что отбор вторичного пара кроме повышения 
экономичности способствует повышению производительности 
МВУ [6]. М. А. Кичигин получил формулу, с помощью кото
рой можно приближенно оценивать 'влияние пароотбора на 
производительность многоступенчатой выпарной установки. 
Н. И. Гельперин и В. А. Шур показали, что общий расход 
тепла на выпарную установку и ее потребителей уменьшается 
при использовании тепла пароотборов из МВУ на обогрев 
этих потребителей. Однако при увеличении пароотбора из i-го 
аппарата уменьшается температура вторичных паров этого ап
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парата и соответственно уменьшается производительность 
( /+ 1 ) - го> ( / + 2 ) -го и т. д. аппаратов. Поэтому иногда при 
чрезмерном увеличении пароотбора производительность МВУ 
может снизиться. В условиях эксплуатации для нормальной 
работы вакуумных выпарных установок осуществляется пере
пуск пара на конденсатор по трубам оттяжки конденсирую
щихся газов. Представляет интерес оценка влияния этого пе
репуска на производительность и экономичность (удельный 
расход пара и воды) МВУ. Эти данные необходимы для выбо
ра оптимальной величины пароотбора на стадии проектирова
ния МВУ, а также для оценки изменений производительности и 
экономичности выпарных установок при переменных режимах 
пароотбора.

В качестве примера рассмотрим двухступенчатую выпар
ную установку (см. схему на рис. 6.11). Производительность 
установки по выпаренной воде равна:

2 ^ = ^  +  ^  (9.14)

где Wь W2 — производительность первого и второго аппаратов. 
Производительность первого аппарата

( * щ - в i) (9.15)

где Ки Fi — коэффициент теплопередачи и поверхность нагре
ва первого аппарата; Ап, 0i — температура греющего пара и 
кипящей жидкости.
Производительность второго аппарата:

(А—62) (9.16)

где К 2, F 2 — коэффициент теплопередачи и поверхность нагре
ва второго аппарата; 02 — температура кипящей жидкости во 
втором аппарате.
Далее находим:

— tx -f- Аг 
% =  +  ^2

(9;17) 
(9.18)

где Дь А2 —■ суммарные температурные депрессии в первом и 
втором аппаратах. Подставляя выражения (9.15) и (9.16) в 
(9.14) и учитывая соотношения (9.17) и (9.18), получим:

(9.19)

где
К Л Р и - е ,) k 2f2 (tKn — д2) / с л (9.20)г2 : с -  гх - Г2

Расход отбираемого пара равен:
0 , - 0 / (9.21)
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где D2 — расход греющего пара второго аппарата; ZV — рас
ход пара на оттяжку неконденсирующихся газов.
Если принять D2 =  W2, то

Ei =  W1 — W2 — D2 (9.22)

Тогда с учетом (9.15) и (9.16) получим:
£i =  a i _ ^ i - Z V  (9.23)

где

<*i
K i F i ( t n t - b i )  , /C2F2 (tK" +  До) 

'‘i +  'г
KF2

Г2
(9.24)

Рассматривая совместно уравнения (9.19) и (9.23), полу
чим:

2 ^  =  «2 +  с2(£1 +  О20 (9.25)

где
а 2 ~  а  — сах1сх; с2 =  с/сх (9.26)

Для замены t"K в соотношениях (9.20) и (9.24) величиной 
Dn{ используют управнение энергетического баланса конденса
тора:

Dmc'to “Ь =  (Е̂ ж •+■ Wk) cr (tK" — 6 ) (9 .27)

где WKj iK" — расход и энтальпия пара; б — разность темпера
туры пара в конденсаторе и температуры воды на выходе из 
конденсатора.

Если весь пар из отбора направляется в конденсатор, то

WK = W i +  E1 =  Аг) 4 - E t (9 .28)
'2

Подставляя tn\ из соотношения (9.23) в (9.28), найдем:
Тр ^2^2 +  С19Е± К” -- Д,) . „ ГЧКУ/0 r.Q4
W* = -------------------------------------------- h Ег =  / i  (/„1, *к , ED  'Ж  (9.29)

Исключая из уравнения (9.25) с помощью (9.27) и 
(9.29), получим:

W =  Mî ni —A2Dm +  AZEX +  ^4 i

i  V C^i^ni — A2Dm — Лю)2 — 4ЛХ (AbDm +  .<4eZ;j +  -47£ni — ^e)V^2
(9.30)

где
i4f =  KxF\K2F2 > ^2 ~  F 1^2 “f" 2r 1 » ^3 =  %2F2ri

a 4 =  Ax +  S +  Ai +  A2j ; A6 =  A2 (t0 +  6)

A* =  A9 ( i f  +  6 ̂ + А з ^ ^ ;  A ^ A ^ - i f  +  б)

'4e=^ i(A l +  A2)(-7 ^  +  6): ^  =  ^10 =  Af (~^~ +  S — Ai —
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Соотношение (9.30) определяет зависимость I lW =  f(tniDm- 
• Е\). Его можно уточнить, последовательно уточняя модель. 
Например, при образовании накипи коэффициенты теплоотда
чи зависят от продолжительности работы установки. При этом 
к рассмотренным соотношениям добавляется уравнение Ki =
= / ( Тр) либо:Ян; =  Нтр).

Попытка заменить в уравнении (9.30) величину tn 1 расхо
дом преющего пара D\ приводит к очевидному (в рамках при
нятых допущений) соотношению

^ \W =  2D1 ~ E 1 (9 .31)

из которого следует: если Di и Е\ не зависят друг от друга, то 
с увеличением Е i производительность МВУ уменьшается. В то 
же время при фиксированной температуре греющего пара tu\ 
из соотношения (9.30) следует (при K iF i> K 2F 2) , что с увели
чением Е\ производительность установки увеличивается. Это 
кажущееся противоречие объясняется следующим образом. 
Если Е\ — независимая переменная, a tni фиксирована, то Di 
зависит от Ei. Эта «скрытая» взаимосвязь не видна *в уравне
нии (9.31), она учитывается в соотношении (9.30), которое 
правильно отражает зависимость '2>W=f(Ei).

На основе полученных выше соотношений рассчитана зави
симость производительности двухступенчатой выпарной уста
новки от пароотбора [191]. Расчеты выполнялись примените
льно к установке фирмы «Единство». На рис. 9.3 представлены
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Рис. 9.3. Зависимость производительности аппаратов Wn и установки 2 ^  от пароотбора 
Е , при K\=COnst и /C2 =COnst.
Рис. 9.4. Влияние «оттяжки» неконденсирующейся парогазовой смеси (пароотбора) Е\ 
на производительность выпарной установки W.

расчетные зависимости W\ и W2 от Е х при условии, что 
величины Кь К 2, Ai и Д2 — постоянные. Эти допущения не 
вносят существенной полрешности, если изменение тепловой 
нагрузки аппаратов не превышает 25—30%. Если же возму
щения велики, необходимо выполнять расчет по участкам, при
няв на каждом участке Ki и Д,- постоянными. Из графиков
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видно, что с увеличением пароотбора производительность пер
вого аппарата увеличивается, второго — уменьшается, а сум
марная производительность установки увеличивается.

Верхний предел увеличения пароотбора Е\ олраничен (кри
вая б на рис. 9.4), так как с увеличением Е\ уменьшается 
давление (температура) в первом аппарате и, следовательно, 
температурный напор второго аппарата, что приводит к сни
жению его производительности. В действительности же кроме 
падения производительности второго аппарата, возможно так
же уменьшение производительности первого аппарата вслед
ствие увеличения 'концентрации раствора в этом аппарате и 
соответственного уменьшения коэффициента теплопередачи. 
По указанным причинам производительность выпарной уста
новки после достижения максимального значения снижается.

Для решения вопроса о значении верхнего предела пароот- 
бора и, следовательно, вопроса о максимальной производи
тельности выпарной установки необходимо знать зависимость 
коэффициентов теплоотдачи аппаратов от концентрации рас
твора и температурного напора и решить соответствующую си
стему нелинейных уравнений. При отсутствии этих зависимос
тей максимальный пароотбор Яшах определяется эксперимен
тально как величина, соответствующая максимальной произ
водительности. Из уравнения (9.25) следует, что величина D2' 
влияет на производительность выпарной установки так же, как 
и отбор пара Е  (если пренебречь влиянием D2 на теплообмен 
при конденсации пара). На рис. 9.4 сплошной линией а по
казана качественная зависимость производительности уста
новки 2W  от Е  в широком диапазоне изменения пароотбора 
(0 < £ ,< £ т а х ) . Обычно величина Е, обеспечивающая нормаль
ную дегазацию греющей камеры, не превышает 2—3% от 
расхода греющего пара этого аппарата. Например, для уста
новки «Единство» D2 =  60 кг/ч при расходе пара на второй ап
парат 1^2 =  3000 кг/ч.

В условиях промышленной эксплуатации оценивалось влияние «оттяжки» 
неконденсирующихся газов и соответствующего давления вторичного пара 
первой ступени на производительность МВУ. Увеличение расхода пара на «от
тяжку» до 60 кг/ч вызвало изменение вакуума в первой ступени до 350— 
400 мм рт. ст. и соответственно 2 W от 0 до 75— 80% от максимального зна
чения. Дальнейшее увеличение Е  на 1000 кг/ч приводит к повышению 2  W 
всего лишь на 10— 12%. Для выпарной установки с большим числом аппа
ратов и соответствующим числом пароотборов объем расчета значительно 
увеличивается, однако методика его принципиально не меняется [163]. Сле
дует отметить, что оценка влияния пароотбора на производительность вы
парной установки имеет особое значение при переменных пароотборах, так 
как увеличение пароотбора выше Е так (рис. 9.4) приводит к снижению про
изводительности.

При регулировании производительности МВУ путем изме
нения расхода пара и воды необходимо учитывать взаимосвязь 
этих воздействий. При этом возможны следующие варианты.

1. Производительность МВУ регулируется путем изменения
при условии /П1 =  const; производительность в этом случае
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будет меняться только при условии регулирования расхода во
ды на конденсатор.

2. Производительность установки регулируется путем изме
нения D1, однако расход воды на конденсацию остается неиз
менным: D}к =  const. В этом случае изменяется температура 
пара в греющей камере и в конденсаторе. При увеличении 
производительности A/ni>A^o а при ее уменьшении A^ni< A /K 
(где А̂ пь А̂ к — изменения температур в греющей камере пер
вого аппарата и в конденсаторе).

3. Изменяется расход воды на конденсатор при условии 
Di =  const. В этом случае, несмотря на изменение расхода воды 
в широком интервале, производительность выпарной установ
ки не изменяется, т. к. остается постоянным температурный 
напор установки. Если не учитывать этого, то увеличение рас
хода воды на конденсатор приведет к перерасходу воды при 
практически неизменной производительности установки.

Необходимое и достаточное условие регулирования произ
водительности выпарной установки записывается в виде:

Djto* =  var (9.32)

Регулирование Dm при Dii"0 =  const не вызывает изменения 
суммарной производительности МВУ по испаренной воде.

Расход жидкости на входе в установку или на выходе из 
нее при кратности циркуляции больше пяти практически не 
влияет на производительность установки по испаренной воде. 
Этот расход при заданных 1LW и концентрации раствора на 
входе в установку Ь0 определяется концентрацией на выходе из 
установки Ьк.

Влияние процесса накипеобразования  
на производительность выпарной установки

В процессе работы выпарной установки вследствие накипе
образования снижается коэффициент теплопередачи и при по
стоянном температурном напоре уменьшается производитель
ность аппарата. На основе методики расчета, разработанной 
Г. Н. Костенко [6], можно получить дифференциальное урав
нение для определения коэффициента теплопередачи в зависи
мости от длительности процесса выпаривания:

где е — коэффициент накипеобразования.
Интегрируя уравнение (9.36), получают формулу для опре

деления коэффициента теплопередачи в зависимости от вре
мени:

К = У К  02 +  2е ( r / Mf  (9.34)
где Ко — коэффициент теплопередачи чистой поверхности теп
лообмена.
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В связи с различными режимами работы отдельных аппаратов по тем
пературе и концентрации возникает большое число вариантов МВУ. Эти рас
четы громоздки и требуют значительного времени. Г. Н. Костенко получил 
уравнение для расчета изменения термического сопротивления накипи вы
парного аппарата во времени при условии, что коэффициенты теплоотдачи си 
и 02 остаются неизменными. На практике при накипеобразовании тепловой 
поток уменьшается и, следовательно, эти коэффициенты непрерывно меня
й с я . Н. Ю. Тобилевич поставил вопрос о необходимости учета этих фак
торов.

Н. Ю. Тобилевич и др. [245] показали на примере аппаратов сахарной 
промышленности, что отложение накипи в значительной степени определяется 
скоростью циркуляции и соответственно пьезометрическим уровнем. Анало
гичный результат получен также на экспериментальной установке И. Н. За
сядько.

Поэтому при определении оптимального уровня в аппаратах с естест
венной циркуляцией необходимо учитывать его влияние на величину отложе
ний, а в аппаратах с принудительной циркуляцией — влияние скорости жид
кости. Для выпарных аппаратов других отраслей промышленности необходимы 
опыты по определению зависимостей коэффициентов теплоотдачи (теплопере
дачи) от пьезометрического уровня (скорости жидкости) и продолжительно
сти работы при различных тепловых нагрузках.

В связи с отложениями представляют интерес методы расчета оптималь
ного времени работы установки до очистки, рассмотренные для одноступен
чатого выпарного аппарата В. А. Жужиковым [246] и для многоступенча
тых теплообменных аппаратов Е. Мюллером [247].

Вследствие накипеобразования производительность выпарного аппарата 
непрерывно снижается до момента остановки. После очистки (в течение вре
мени Тч) аппарат вновь включается в работу.

Существует оптимальное время работы топт, обеспечивающее максималь
ную среднюю производительность выпарного аппарата. Средняя производи
тельность аппарата за цикл равна:

W =
1

Тр -J- гч (9 .35)

Здесь W  — средняя производительность по испаренной влаге за один период 
между очистками, кг/ч; W — производительность по испаренной влаге в мо
мент т, кг/ч:

W = M F  1
г ' 1/Ко +  Хн (9 .36)

где RH — термическое сопротивление накипи.
Принимается, что термическое сопротивление накипи пропорционально 

количеству тепла, переданного через поверхность нагрева. При таком допу
щении исходя из условия экстремума функции (9.35) В. А. Жужиков полу
чил формулу для расчета оптимальной продолжительности работы односту
пенчатого выпарного аппарата между очистками:

В. А. Жужиков показал, что работа выпарного аппарата в течение вре
мени, определенного из условия максимума средней производительности за 
Щкл, часто нецелесообразна. Это следует из анализа графика зависимости 
W от времени. Расчет соответствующей зависимости при выпаривании термо
лабильных продуктов и нагарообразования в первом аппарате установки 
«Единство» показал (рис. 9.5), что при длительности работы выпарной уста
новки, почти в три раза превышающей оптимальную, средняя производитель
ность снижается всего лишь на 7,6%.
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В промышленных МВУ иногда накипь образуется одновременно в не
скольких аппаратах, причем коэффициенты накипеобразования в аппаратах 
различны. Возникает задача определения оптимальной продолжительности 
работы всей МВУ. Получена формула для расчета оптимального времени ос-

Рис. 9.5. Зависимость средней относительной 
производительности выпарной установки от 
времени работы тр:
/  — при времени чистки тч= 6  ч; 2 — 9,6 ч.

тановки МВУ на очистку при работе установки с постоянным температур
ным напором:

/Со 1, Ко2, ...» Коп — коэффициенты теплопередачи аппаратов без накипи; еь 
е2, еп — коэффициенты накипеобразований по аппаратам.

При выводе формулы Жужикова и формулы (9.38) принималось, что 
термическое сопротивление накипи пропорционально количеству тепла, пере
данного через поверхность нагрева. Во многих случаях необходимо опреде
лять оптимальное 'время работы выпарной установки при наличии степенной 
(или линейной) зависимости коэффициента теплопередачи от времени, полу
ченной на основе промышленных испытаний: К = а —Ьтп.

Для такого случая уравнение для определения толт получено в работе 
[248]. Вопросам оптимизации МВУ в связи с отложениями на поверхностях 
нагрева посвящен ряд работ [247—250], краткий обзор которых представлен 
в монографии [3].

Оптимизация режимов М В У  по технико-экономическим 
критериям

Оценку влияния различных управляющих воздействий на 
экономические критерии и выбор оптимальных параметров 
можно проводить на основе соотношений (9.1), (9.2), (5.73) и , 
(5.74). ;

Влияние воздействий D\ и Dm на себестоимость конечного j
продукта С, себестоимость процесса выпаривания Ci и доход * 
П рассмотрим на примере двухступенчатой установки
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«Единство». При расчете зависимостей С и Ci от расхода 
пара и воды учитывалось, каким образом осуществляется ва
риация этих воздействий. Сравнительные расчеты показали, 
что С, Ci и П практически нечувствительны к расходу электро
энергии. Такие технико-экономические показатели, как зарп
лата, цеховые и заводские расходы, цена исходного сырья и 
прочие расходы оказывают влияние в основном на абсолютную
величину критериев С и Сь На рис. 9.6 приведены графики, 
характеризующие чувствительность технико-экономических 
критериев к температуре охлаждающей воды.

На основе полученных данных можно сделать вывод, что 
для рассматриваемого интервала параметров зависимости 
технико-экономических критериев от расхода пара не имеют 
экстремумов, а зависимости от расхода воды при условии 
/П1 =  const — экстремальны. Расход воды, обеспечивающий ми
нимальную себестоимость процесса выпаривания, не совпада
ет с расходов воды, определяющим минимум себестоимости 
готового продукта и максимум дохода.

Кривые зависимостей дохода и себестоимости от расхода 
воды пологи. В связи с этим не следует стремиться к работе 
в точке экстремума. В качестве экстремального расхода воды 
может быть выбрана величина Dn{, при которой доход близок 
к экстремальному. Расход пара ограничивается величиной 

обеспечивающей условие ^ni<^nimaxB соответствии с гра
фиком на рис. 9.2.

Таким образом, оценка оптимальных параметров МВУ без 
пароотбора осуществляется следующим образом: 1) определя
ется расход пара на выпарную установку, при котором дости
гается максимально допустимая температура пара в греющей 
камере (тем пер атур а поверхности 
нагрева первото аппарата); 2) вы
бирается расход воды на конденса
тор исходя из условия получения 
экстремума принятого критерия щ  
оптимальности; 3) в соответствии с

£-103',ру$1кг 
Мб

Мб

рис. 9.6. Зависимость себестоимости С и дохода 
° т расхода воды на конденсатор D m при различ
ных температурах воды tm (°С):
*> 4 — 15 °С; 2 ,5  — 25; 3, 6 —  35.
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методиками [6, 246—250] определяется оптимальное время ра
боты установки; 4) минимальный расход пара на оттяжку некон- 
Денсирующихся газов определяется экспериментально; предель
ное значение пароотбора оценивается при технико-экономиче
ских расчетах; 5) расход раствора на выходе из установки оп
ределяется по уравнению баланса растворенных веществ исхо
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дя из условия обеспечения требуемой конечной концентраций 
раствора ни выходе Ьк.

При оптимизации МВУ с пароотборами (или оттяжками неконденсирую- 
щихся газов) необходимо, чтобы математическая модель оптимизации учи
тывала эти воздействия. Эта модель может быть получена на основе рассмот
рения уравнений сохранения и теплопередачи для всех аппаратов и конденса
тора МВУ:

^ i  =  (^iOT +  ^i)r1 +  ^ 2r2
^ 2 Г2 =  (^2°Т +  ^г) Г2 4“

^ пгп =  (Епот +  Е п) гп -\- WKrn 
^ i ri — K i F 1 (̂ ni — tx — Дх) (9.41)
^2Г2 К2Е2 (̂ 1 2̂ ^2)

Wnrn ^K nFn(tn-i-tK "-^n) 
л—I / л—1 \

С‘оОж +  WKin" +  2  E i0Tii" ~  I А к +  WK +  2  E i j  (V ' — б) с' =  О

где JFi, №к — производительность аппарата МВУ по выпаренной воде и рас
ход пара на конденсатор; Е , £ от — расход пара в отбор и на оттяжку; А, б— 
соответственно температурная депрессия и разность между температурой па
ра, поступающего в конденсатор, и температурой выходящей из него воды.

Решение системы 2/г+1 уравнений (9.41) с 2/г+1 неизвестными относи
тельно W1, W2, ...» Wn, 11, ?2, ^к" позволяет получить зависимость произво
дительности МВУ по выпаренной воде HW от управляющих воздействий:

п—1
2  W =  A1tn l - A 2Dx - ' 2 i A3iE i + A 4 +  V Q  (9 .42)

1 =  1

Q
п—1 п—1 п—1

^5^2п1 4~ Лв.Ож2 4“ Л7ijEiEj —Л8/П1^ж +
t=l /= 1

л—1 * *
4* i 4* ^12^ж 4” Л13i^i 4“ 1̂4

1=1

л—1

2
1 =  1

где коэффициенты Л1—Аи  вычисляются с помощью формул, 
приведенных в литературе [163].

Рассматривая совместно соотношения (9.42) и (9.2), получим зависи
мость критерия оптимальности от управляющих воздействий (независимых 
переменных):

Z(P) =  Z(P, /П1, D jk, Ei, Е2, • • •, Еп-т) (9.43)

Управляющие воздействия должны удовлетворять следующей системе 
ограничений:

* n i n,in <  *щ  <  W ” a x ; £>ж т1п  <  А к  <  А к т а х ;

E*min <  E t <  £ *тах f =  1 ,2 .........л — 1 (9 .44)

Рассматриваемая задача может быть решена методами нелинейного матема
тического программирования [19, 20].
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На основе полученной математической модели можно исследовать по
ведение критериев оптимальности в заданном диапазоне изменения пере
менных.

В качестве примера рассмотрим двухступенчатую выпарную установку 
фирмы «Единство». На рис. 9.7 приведены графики зависимостей hW  и С 
0т управляющих воздействий. Из рисунка видно, что 2  W и С — монотонные
функции температуры греющего па
ра, причем при изменении темпера
туры от 100 до 110°С производитель
ность МВУ возрастает на 20%, а се
бестоимость готового продукта умень
шается на 1,2%. Повышение расхода 
воды от 50 _до 100 т/ч приводит к 
уменьшению С в среднем на 1,7% 
и увеличению 2U7 на 20%. При уве
личении перепуска пара на конден
сатор £  от 0 до 1400 кг/ч 2  W и 
С практически не меняются.

На основе этого управляющие 
воздействия (температура греющего 
пара и расход воды) можно считать

Рис. 9.7. Зависимости SIT и С от темпе
ратуры греющего пара tn i и количества 
перепускаемого на конденсатор пара Е:
1 — Е  (кг/ч )=0; 2 — 1400.

существенно влияющими на рассмотренные критерии оптимальности, а пере
пуск пара на конденсатор в рассматриваемом интервале с достаточной сте
пенью точности можно считать несущественно влияющим.

Глава 10

Установившиеся 
и переходные режимы 
выпарных установок 
и управление ими

Информация о стационарных и переходных режимах '.вы
парных установок необходима для оптимизации режимов их 
работы, анализа и синтеза систем управления установками. 
Она представляет интерес также в связи с оценкой влияния 
переходных процессов, вызванных различными управляющими 
и возмущающими воздействиями, на показатели работы выпар
ных установок.

Стационарные и переходные режимы характеризуются ста
тическими и динамическими характеристиками. Для промыш
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ленных установок эти характеристики можно получить при 
помощи рассмотренных выше методов математического опи
сания и моделирования, а также экспериментальным путем.

10.1. СТАТИЧЕСКИЕ ХАРАКТЕРИСТИКИ 
ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК 
И МЕТОДЫ ИХ РАСЧЕТА

Статические характеристики выпарной установки представ
ляют собой зависимости между выходными (зависимыми) и 
входными величинами (регулирующими и возмущающими воз
действиями).

Выходные величины выпарной установки — температура 
(давление) вторичных паров в аппаратах, концентрация рас
твора на выходе, уровень в аппаратах. К выходным парамет
рам можно отнести различные критерии эффективности, 
включая технико-экономические.

Регулирующие воздействия — это количество пара, подава
емого в первый аппарат, расход раствора на входе установки, 
расход воды в конденсаторе и др. К регулирующим воздейст
виям относятся та'кже расход пара, добавляемого ко вторич
ному, в схемах «с добавками», расход вторичного пара, пере
пускаемого на конденсатор для повышения производительности 
установки [3], а также пароотборы при возможности их регу
лирования.

Расход греющего пара, охлаждающей воды и другие воз
действия могут рассматриваться как независимые переменные, 
так как их можно изменять с помощью соответствующих ре
гулирующих органов. Однако необходимо учитывать, что в 
ряде случаев эти величины могут меняться даже при фиксиро
ванном положении регулирующих органов. Например, расход 
пара при до'критическом перепаде давления на регулирующем 
клапане меняется при изменении давления в преющей камере 
выпарного аппарата. При выполнении определенных условий 
расход пара и другие независимые переменные становятся за
висимыми. Например, если температура пара в греющей каме
ре первого аппарата поддерживается постоянной, расход гре
ющего пара зависит от пароотбора.

Возмущающие воздействия можно разделить на внешние и 
внутренние. Внешними возмущающими воздействиями являют
ся изменение концентрации и температуры поступающего на 
выпарку раствора, температура охлаждающей воды, подавае
мой в конденсатор, давление греющего пара перед установ
кой. Для установок с пароотбором. внешним возмущающим 
воздействием является также изменение нагрузок потреби
телей. Внутренние возмущающие воздействия—это образование 
накипи в аппаратах, изменение гидравлических сопротивлений 
вследствие засорения трубопроводов и т. п.



Некоторые статические характеристики выпарной установки 
можно получить экспериментально, на основе методов актив
ного и пассивного эксперимента. Экспериментальное опреде
ление статических характеристик в полном объеме затруднено, 
а во многих случаях невозможно, поэтому большое значе
ние для их получения имеют теоретические методы. Основан
ные на экспериментальных ис- рк>нмрт.ст. 
следованиях отдельных процес- ^ 0[ 
сов в каждом аппарате, они по
зволяют рассчитать характери- Б00 
стики установки как единой 
взаимосвязанной системы. 500

Рис. 10.1. Зависимость давления в конденсато- jnn 
ре р к от расхода охлаждающей воды D m . 20 30 40 50 6Q 70 ЗОЛ^О^кф

Определение статических характеристик является задачей 
построения траектории, которую описывает вектор выходных 
(зависимых) переменных при изменении вектора входных (не
зависимых) переменных. Эта задача может интерпретировать
ся также как определение чувствительности вектора выходных 
переменных к вектору входных:

ДУ дУ
дХ № ( 10. 1)

Функция dY/dX характеризует указанную чувствительность и 
определяет статические свойства объекта. Она зависит от па
раметров объекта, например от коэффициентов теплопередачи 
в аппаратах. Зависимость dY/dX от этих параметров, в свою 
очередь, характеризует чувствительность статических характе
ристик к различным параметрам объекта.

Некоторые статические характеристики МВУ получены экс
периментально. На рис. 10.1 в виде кривой приведена расчет
ная зависимость давления (вакуума) в конденсаторе от рас
хода охлаждающей воды; точками нанесены результаты экс
перимента. Однако экспериментальное определение характе
ристик МВУ в достаточно полном объеме затруднено. Рассмот
ренные в гл. 6 приближенные модели статики МВУ и аналити
ческие соотношения целесообразно использовать для расчета 
статических характеристик МВУ при небольшом числе ступе
ней выпаривания (п < 3 ). Для полного анализа статических 
характеристик МВУ целесообразно использовать алгоритм рас
чета на ЭВМ (см. АРСХ в <гл. 1).

Если выпарная установка работает совместно с различ
ными технологическими агрегатами, то для составления мате
матических моделей, описывающих стационарные режимы, не
обходимо модели статики выпарной установки дополнить моде
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лями статики этих агрегатов и соответствующими уравнениями 
связи.

Для получения статических характеристик МВУ можно применять ме
тоды электроаналогии (рис. 10.2), например аналогии соотношений электри
ческих токов в узле

'Dn=  ^n+l +  ^n  (10-2)
и соотношений расходов пара

Dn = W n =  Dn+1 +  E n (10.3)

Для выпарного аппарата расход греющего пара равен (коэффициент рп 
принимается постоянным):

Dn =  ~ A tn =  Р«А tn (10 .4)
тп

На основе закона Ома запишем:

I o n =  a n*M Jn (10 .5)
где а п* — проводимость цепи.

Очевидна аналогия между соотношениями (10.2) и (10.3), а также (10.4) 
и (10.5), на основе которых разработано вычислительное устройство для рас
чета прямоточной МВУ с пароотборами [194]. Устройство предназначено для 
расчета уравнений статики трех-, четырех- и пятиступенчатых выпарных ус
тановок. С его помощью можно при заданных поверхностях нагрева, коэф
фициентах теплопередачи в аппаратах, пароотборах и полном температурном

р/7 ̂пг
Пп

tf> (fL, l Е± Л

пг м

Г ’

У

4-V,

М Н  M i JHfl 
У

*  ^
—

-Г Э ГгU 1
i p

г ~ V
с :____ 3 s _____ ]Г ^

Рис. 10.2. Электрические модели выпар
ных установок:
а  —  а н а л о г и я  п о т о к о в  п а р а  и э л е к т р и 
ч е с к и х  т о к о в ;  б  —  с х е м а  м о д е л и  М В У  
с п а р о о т б о р а м и ; в  —  с х е м а  м о д е л и  
М В У  с  д о б а в к а м и  п а р а .

напоре установки определять производительность и температуру пара в каж
дом аппарате. При заданной производительности аппаратов можно найти 
поверхности нагрева их, а также решить ряд других задач проектного и по
верочного расчетов. Расчеты на приборе выполняются методом последова
тельных приближений, для чего требуется многократная перестройка прибо
ра, значительно увеличивающая длительность расчета.
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Разработана модель расчета нагрузок выпарных установок с пароотбо- 
ром и с добавками пара [3 ]% На рис. 10.2,6 представлена схема модели для 
установки с отборами, в которой потоки пара моделируются электрическими 
напряжениями цепи. На рис. 10.2, б даны схемы выпарной установки и ее 
электрического аналога при регулировании работы установки путем добавок 
пара Ai* и Д2*. Потокам пара в этой модели эквивалентны токи в цепи. Мо
делирование осуществляется методом последовательных приближений. Рас-

620 640 660 680 700 720 р , мм рт.ст.

Рис. 10.3. Зависимость температуры вторичного пара первого аппарата t\ ( / )  и суммар
ной производительности МВУ 'LW (2) от вакуума в конденсаторе р.

чет и моделирование статических характеристик установок производились при 
следующих воздействиях: расходы пара в отбор, расход греющего пара, на
чальная концентрация, температурный напор и др.

На рис. 10.3 в качестве примера приведена зависимость 
температуры вторичного пара в первом аппарате вакуум-вы- 
парной установки «Ланг» (см. схему на рис. 5.1, в) от вакуума 
в конденсаторе. В схеме автоматического регулирования неко
торых МВУ предусматривается система стабилизации темпе
ратуры вторичного пара, поэтому требуется оценить влияние 
колебаний вакуума в конденсаторе на температуру вторичных 
паров в  первом аппарате. На том же рисунке представлена за
висимость количества выпаренной воды от вакуума в конден
саторе, рассчитанная по формуле (9.13). С помощью этой ха
рактеристики можно определить пределы регулирования ваку
ума в конденсаторе, обеспечивающие практическое постоянст
во производительности установки. Напримар, при стабилизации 
вакуума в интервале ± 2 ,5  мм рт. ст. обеспечивается поддер
жание производительности в интервале ± 7 0  кг/ч, что вполне 
удовлетворительно.

На рис. 10.4 приведена зависимость производительности 
двухступенчатой выпарной установки «Единство» для выпари
вания термолабильных продуктов от температуры пара в гре
ющей камере первого аппарата.

При аналитических расчетах статических характеристик на основе при
ближенных соотношений коэффициенты теплопередачи принимаются постоян

271



ными. Это допущение снижает точность расчета, однако позволяет получать 
правильные качественные и приближенные количественные результаты. До
статочная точность оценок обусловлена следующими факторами.

1. Оценки производятся на основе многочисленных исследований по ки
пению растворов (Z2 (для растворов повышенной вязкости показатель

степени снижается). Изменение q на 50% 
приводит к изменению К  приблизительно 
на 23%.

2. Анализ влияния неточности в зада
нии коэффициента теплопередачи при рас
чете статических характеристик по прибли
женным формулам показывает, что при 
ошибке задания К  в аппаратах, рав
ной ±  20%, статические характеристики 
сдвигаются по оси выходных величин не 
более чем на ± 2 0 % , а при ошибке в зада
нии величины К  для одного аппарата, на-

Рис. 10.4. Зависимость производительности уста
новки «Единство» HW от температуры греющего 
пара *п.

пример первого, равной ± 2 0 % , статические характеристики сдвигаются по оси 
выходных величин на ± 6 % . Такие характеристики служат для качественных 
и ориентировочных количественных оценок статических свойств выпарной 
установки. Более точный и полный их расчет можно выполнить, используя 
методику моделирования на ЭВМ, описанную в гл. 1 и 6. По такой методике 
определялись статические характеристики многоступенчатых опреснительных 
установок, а также многоступенчатой установки для концентрирования термо
лабильных продуктов и сахарного раствора.

Зависимости температуры паров от величины Е  в четырехступенчатой вы
парной установке для выпаривания сахарного раствора, рассчитанные гра
фоаналитическим методом [251], были приведены на рис. 6.15. Из графика 
видно, что с увеличением пароотбора температуры в аппаратах уменьша
ются. Эти результаты качественно совпадают с результатами Н. И. Гельпе- 
рина и А. В. Шура [181]. Статические характеристики для случая, когда вы
ходным параметром является технико-экономический критерий оптимально
сти, а входными — управляющие воздействия, приведены в разделе ДО.З.

10.2. ПЕРЕХОДНЫЕ РЕЖИМЫ В ПРОМЫШЛЕННЫХ ВЫПАРНЫХ  
УСТАНОВКАХ И КОНДЕНСАТОРАХ СМЕШЕНИЯ

Экспериментальные данные по переходным режимам ра
боты промышленных МВУ и конденсаторов смешения немно
гочисленны. Для их получения используются следующие ме
тоды: переходных характеристик (кривые разгона); частот
ных характеристик; статистический на основе обработки дан
ных нормальной эксплуатации.

Метод переходных характе!ристик несложен, однако требу
ет многократного повторения опытов и значительных возму
щающих воздействий. Он .применялся рядом авторов [11* 
121, 132] и др. Краткий обзор этих работ выполнен в моногра
фии [3].

Метод частотных характеристик требует создания длитель
ного колебательного режима, отличного от нормального, по
вторения опытов на различных частотах ( не менее шести
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значений) и длительной стабилизации возмущающих воздейст
вий. Получение частотных характеристик МВУ и их обработ
к а — громоздкая и трудоемкая работа.

Определение динамических характеристик статистическим 
методом требует больших затрат на получение данных и после
дующей трудоемкой и сложной их обработки.

Сравнивая различные методы, можно сделать вывод, что- 
наиболее простым является метод переходных характеристик. 
Следует использовать также данные регистрации различных 
параметров объекта в условиях нормальной эксплуатации. 
Экспериментальное определение характеристик разгона МВУ и 
конденсаторов смешения в достаточном объеме затруднено по 
указанным выше причинам. Экспериментальные динамические 
характеристики МВУ и УМИ можно определить только для 
некоторых наиболее важных параметров объекта.

Динамические характеристики выпарных установок

В качестве объектов исследования использовались промыш
ленные выпарные установки непрерывного действия, описание 
которых приведено в гл. 6: 1) двухступенчатая вакуум-выпар- 
ная установка «Единство» [146]; 2) трехступенчатая по сту-
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Рис. 10.5. Характеристики разгона выпарной установки:
/  —  и з м е н е н и е  р а с х о д а  г р е ю щ е г о  п а р а  A D i =  8 7 0  к г / ч  ( 3 1 % ) ;  2 —  д а в л е н и е  в  г р е ю щ е й
к а м е р е ;  3  —  в а к у у м  в  п е р в о м  а п п а р а т е  О Х —  п а р о - ж и д к о с т н о е  п р о с т р а н с т в о  п е р в о г о  а п 
п а р а т а ;  О  —  г р е ю щ а я  к а м е р а  в т о р о г о  а п п а р а т а ) .

пеням выпаривания и двухступенчатая по использованию пара 
установка [145]; 3) пятиступенчатая промышленная установка 
для опреснения воды, работающая в г. Шевченко [252]. В про
цессе проведения опытов по определению динамических харак
теристик выпарных установок контролировали чистоту поверх
ности нагрева путем определения коэффициентов теплопе|реда
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чи в аппаратах, а также визуально, при периодических оста
новках аппаратов.

На рис. 10.5 представлены характеристики разгона давле
ния 'в греющей камере и вакуума в первом аппарате выпарной 
установки «Единство», полученные при возмущении по расходу

fh 2 , М

Ь3 , %

1 ' ^

- Г " ! - X ,

1

8! i 1
0 20 4 3 03 80 133 z,muh

Рис. 10.6. Характеристики разгона по уровню h2 во врэром аппарате МВУ:
1 — изменение расхода жидкости на входе в аппарат ASi =  1700 кг/ч (62%); 2 — уровень. 
Рис. 10.7. Характеристики разгона по концентрации 63 в третьем аппарате МВУ:
/  — изменение расхода жидкости на выходе из аппарата Д53=250 кг/ч (27,8%); 2 — кон
центрация.

греющего пара. Из графиков видно, что объект по этим кана
лам обладает самовыравниванием. Запаздывание в преющей 
камере незначительно, им можно пренебречь; переходное за-
паз д ыв ани е в аку у м а (темп ер а ту
ры) в первом аппарате при воз
мущении по расходу греющего 
пара равно приблизительно 10 с.

На рис. 10.6 представлены ха
рактеристики разгона по уров
ням во втором аппарате при из
менении подачи раствора в ап
парат. Из графиков видно, что 
такой объект может быть пред
ставлен астатическим звеном.

На рис. 10.7 представлены 
кривые разгона по концентрации 
в третьем аппарате при измене
нии расхода жидкости на выходе

Рис. 10.8. Характеристики разгона промышлен
ной опреснительной установки при возмущении 
по расходу воды на входе Д50— 30%:
0 — температура жидкости в аппаратах; Ь5 — 
концентрация солей в пятом аппарате; сплош
ные линии — результаты расчетов; пунктир — 
данные эксперимента.

из аппарата. Характеристики снимались при работающем ре
гуляторе уровня жидкости в аппарате. По каналу регулирова
ния уровня объект обладает значительной инерционностью и за-
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па'здъгва1нием. Время запаздывания составляет 15— 30 мин.. 
Длительность переходного процесса по концентрации более 
50 мин.

На рис. 10.8 представлены переходные характеристики про
мышленной опреснительной установки по ряду параметров при 
изменении расхода охлаждающей воды, подаваемой в конден
сатор. Воздействие по указанному каналу передается со зна
чительной инерционностью.

Более подробно результаты экспериментальных исследова
ний указанных МВУ описаны в книге [3].

Динамические характеристики конденсаторов смешения

Динамические характеристики конденсаторов определялись 
на модели однокаскадного конденсатора и на промышленном 
каскадном конденсаторе (рис. 10.9).

Рис. 10.9. Схемы конденсаторов смешения:
^ ЭКСпеРиментальног°; 1 — корпус; 2 — вакуум-насос; 3 — сегментная полка; 4 — смотро  ̂
н ы е окна; 5 —  указатель уровня;
н ~~ промышленного; 1 — ввод пара; 2  — камера поступления воды; 3  — корпус расширен 

я и смешения; 4 — полки; 5 — гидравлический затвор; 6 — камера отсоса неконденси- 
пющихся газов; 7 — сепаратор; 8  —  клапан; 9  — указатель уровня.

Экспериментальное определение динамических характерис
тик конденсаторов смешения производилось методом разгон
ных характеристик и на основе статистической обработки дан
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ных нормальной эксплуатации [253]. Результаты исследований 
описаны в литературе [3]. Приближенно конденсатор может 
быть представлен по вакууму в виде инерционного звена с пе
реходным запаздыванием. Длительность переходных процессов 
по вакууму составляет 60—65 с, а по температуре выходящей 
из конденсатора воды — 110— 120 с.

Значения постоянной времени и коэффициента усиления, 
полученные методы статистической обработки некоторых экс
плуатационных данных, удовлетворительно совпадают со зна
чениями, определенными по характеристикам разгона. Однако 
для некоторых опытов данные, полученные статистическим ме
тодом, существенно отличаются от данных, полученных мето
дом разгона и путем расчета по уравнению (4.133). Следует 
продолжить работы по совершенствованию методики статисти
ческой обработки данных нормальной эксплуатации МВУ и 
конденсатора.

На основе проведенных экспериментов оценены динамичес
кие характеристики конденсаторов смешения. Постоянная вре
мени по давлению в конденсаторе составляет 10— 13 е, запаз
дывание практически равно нулю. Постоянная времени по тем
пературе воды на выходе конденсатора достигает 44 с, а время 
запаздывания — 40 с.

Оценка адекватности математических моделей М ВУ  
и конденсаторов смешения

Адекватность математических моделей объектам оценива
лась по величине квадратичного средневзвешенного отклоне
ния расчетных и экспериментальных данных:

где хэ — экспериментальное значение переменной; хт — теоре
тическое (расчетное) значение переменной; п — число экспери
ментальных точек.

На рис. 10.1 нанесены точки, отражающие результаты экс
периментов по определению статической зависимости вакуума 
в конденсаторе от расхода воды для МВУ типа «Ланг» (см. 
схему на рис. 5.1, в). Сплошной линией показаны результаты 
аналитического расчета на основе соотношений, приведенных 
в шестой главе. Отклонение экспериментальных данных от 
расчетных составляет 2,1%. Такое совпадение объясняется 
тем, что при аналитическом расчете статической характерис
тики в качестве исходных использовались значения коэффици
ентов теплопередачи в аппаратах, определенные при промыш
ленных испытаниях установки.
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На рис. 10.10 линией 2 представлена кривая разгона по 
уровню для третьего аппарата трехступенчатой выпарной ус
тановки, рассчитанная по уравнениям (4.52); точками нанесены 
результаты эксперимента. Отклонение расчетных и экспе
риментальных данных составляет 2,3%. Соотношения для рас
чета уровней в аппаратах не учитывают взаимосвязь пара
метров, характеризующих h мм 
тепловые процессы в МВУ. ^оо 
Параметром, который зави
сит от тепловых процессов, П00 
происходящих как в первом, 
так и во втором аппарате

------------------------------------------------  900
Рис. 10.10. Кривая разгона «уровень в 
третьем аппарате (2) — расход жидко- RQQ 
сти на входе ( / ) » ;  AS2=2260 кг/ч
( +  150%).

двухступенчатой установки, является температура (давление) 
в па1рожидк'остно1м пространстве первого аппарата.

На рис. 10.11 сплошной линий 2 показаны характеристики 
разгона по температуре вторичного пара в первом аппарате 
трехступенчатой установки, полученные с помощью электрон
ной аналоговой машины на основе методики, описанной ниже; 
точками нанесены результаты экспериментов. Математическая 
модель этой установки описана в литературе [3]. Результаты 
расчета и эксперимента отличаются не более чем на 2,5%.

Сравнение полученных переходных характеристик с графи
ками переходных процессов в МВУ, приведенными в литера
туре [132], показывает их качественное и приближенное ко-

t ,cC t,T

40

35

30 

25
0 30 60 SO 120 150 т,с 0 60 120 160 240 г  ,с

Рис. 10.11. Характеристики разгона «температура вторичного пара в первом аппарате 
(2) — расход греющего пара ( / ) » :
а — AD =  —280 кг/ч (-1 1 % ); б — AD = + 4 2 0  кг/ч ( +  16,8%).

личественное совпадение. При изменении расхода отбираемого 
пара длительность переходных процессов по температуре не 
превышает 5 мин, причем с наибольшей скоростью изменяется 
температура в парожидкостном пространстве, из которого про
изводится отбор пара; с меньшей скоростью изменяется давле
ние в греющей камере этого аппарата.

19—169 2 77



На рис. 10.8 представлены расчетная (1) и эксперименталь
ная (2) кривые переходных процессов промышленной опрес
нительной установки по температуре испарения в первом ап
парате при изменении расхода воды на конденсатор. При т =  
=  800 с отклонение расчетных и экспериментальных данных не 
превышает 3,5%. Такой результат можно считать вполне удов-

Р/Р»

-о,1

- 0,2

Рис. 10.12. Переходные характеристики вы
парной установки сахарного завода (по 
данным Л. И. Корниенко):
ф ,  О  —  в  э к с п е р и м е н т а х ; ------------------------п р и
м о д е л и р о в а н и и ;  ро, Р\ —  д а в л е н и я  в  г р е ю 
щ е й  к а м е р е  и в т о р и ч н о г о  п а р а  п е р в о г о  а п 
п а р а т а ;  p it р 5 —  д а в л е н и я  в т о р и ч н о г о  п а р а  
ч е т в е р т о г о  и  п я т о г о  а п п а р а т о в ;  A D\, A E it 
А Е ъ —  в о з д е й с т в и я  н а  р а с х о д  г р е ю щ е г о  п а 
р а  п е р в о г о  а п п а р а т а  и о т б о р ы  п а р а  и з  
п е р в о г о  и  п я т о г о  а п п а р а т о в .

0 100 200 300 z,C

летворительным, учитывая значение принятого для сравнения 
момента времени.

Экспериментальную проверку полученных автором данной 
книги уравнений выполнил в Киевском технологическом инсти
туте пищевой промышленности к.т.н. Л. И. Корниенко. На 
рис. 10.12 приведены характеристики разгона промышленной 
пятиступенчатой выпарной установки сахарного завода. Спло
шные линии характеризуют изменения соответствующих пара
метров при моделировании. Сопоставление результатов экспе
римента и моделирования показывает их хорошее совпадение 
(отклонение не превышает 12%).

Сопоставление динамических характеристик конденсаторов 
смешения показало, что отклонение результатов расчета по 
уравнению (4.134) от экспериментальных характеристик раз
гона не превышает 4%.

10.3. РАСЧЕТ И МОДЕЛИРОВАНИЕ ПЕРЕХОДНЫХ 
РЕЖИМОВ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

Информацию о переходных режимах выпарных установок 
можно получить на основе использования аналитических ре
шений и методов моделирования на аналоговых и цифровых 
вычислительных машинах.

V]К® -вГ- Р * г г г © - * - ® -а л *

X ц M s l f c t

■ CLP О

0 1QQ 200 300 г ,  с
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Аналитический расчет переходных режимов
Ряд динамических характеристик выпарных установок оп

ределяется на основе аналитических соотношений. Например, 
для аппаратов с кипением в большом объеме или в трубах 
переходные процессы по температуре развиваются со скоро
стями, на два порядка превышающими скорости переходных 
процессов по концентрации. Поэтому уравнения для расчета 
температурного режима можно рассматривать независимо от 
уравнений для концентраций. При небольших отклонениях 
коэффициенты этих уравнений могут быть приняты постоян
ными. При этом интегрируя систему уравнений (4.46) — (4.48) 
относительно температур пара в греющей камере tny поверхно
сти нагрева tc и жидкости 0, можно получить аналитические 
соотношения для расчета переходных процессов в одноступен
чатом аппарате:

i=3

=  П̂О 4" аыеР*
i=i

i=3
tc =  tco + ^ а и еР1Т (10.6)

1=1 
t = 3

0 =  во +  2  aiQeP*Т 
1=1

где Pi — корни характеристического уравнения. Более подроб
но аналитический расчет переходных процессов операционным 
методом рассмотрен в работе [254].

В случае большого числа ступеней для приближенного рас
чета переходных процессов в МВУ можно использовать при 
соответствующих упрощающих допущениях известные аналити
ческие решения уравнений в частных производных (5.48) и 
(5.51). Например, при фиксированных расходах жидкости Si 
для расчета переходных процессов по концентрации можно ис
пользовать решения, приведенные в работе [254]. При числе 
ступеней выпаривания п > 3 или необходимости учета тепловых 
емкостей пара и металла аналитические расчеты громоздки, 
поэтому следует применить метод математического моделиро
вания на электронных машинах.

С помощью уравнений (4.49) и (4.51) рассчитывают пере
ходные процессы в выпарном аппарате по концентрации. Ин
тегрируя эти уравнения и принимая, что 5/_ь Si и Wi являются 
независимыми переменными, получим [131]:

b i ~ b i- 1 S f - i  —  W i  + ( ^ 0 — ^-1 S i - 1 — W i  ) X

X
Г________ Gio________p - 1
L G«0 +  (S,_! — — U7,) x J

S'l-Si-W ,
(10.7)
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где Ью — концентрация раствора на выходе из i-го аппарата в 
момент внесения возмущения; G*o =  ( У;о—/Ло) р {"  — масса 
раствора в выпарном аппарате при стационарном режиме ра
боты; Ню — уровень раствора.

Для случая работы аппарата при постоянном уровне на 
основе уравнения (4.49) получим:

При помощи уравнений (10.6) — (10.8) можно оценить вли
яние режимных и конструктивных параметров на динамичес
кие свойства выпарного аппарата. В качестве критерия, харак
теризующего эти свойства, используем критерий инерционнос
ти, предложенный Б. Н. Девятовым [255]: площадь, заклю
ченную между кривой переходного процесса и горизонтальной 
прямой, соответствующей значению нового установившегося 
режима. Для переходного процесса, описываемого уравнением
(10.8), этот критерий равен:

где Abi — разность концентраций (в %) при новом установив
шемся режиме и в момент возмущения.

Анализ соотношения (10.9) показывает, что улучшение ре
гулируемости выпарного аппарата может быть достигнуто пу
тем увеличения массы жидкости в аппарате. Однако при этом 
увеличиваются его габариты и продолжительность тепловой 
обработки раствора.

Аналитические соотношения (10.6) — (10.8) позволяют при
ближенно оценить динамические свойства выпарных аппаратов 
по ряду параметров. Для достаточно полного исследования и 
расчета переходных режимов МВУ необходимо выполнить ин
тегрирование системы дифференциальных уравнений установ
ки, а затем рассчитать эти режимы при различных парамет
рах объекта и возмущениях. При этом для МВУ приходится 
интегрировать систему 5п уравнений (где п — число аппара
тов), а затем выполнить трудоемкие расчеты большого числа 
вариантов. Во многих случаях эта задача неразрешима. По
этому для исследования и расчета переходных режимов МВУ 
целесообразно использовать современные ЭВМ.

М оделирование переходных режимов М ВУ  
на электронной аналоговой машине

Достаточно полная методика моделирования переходных 
режимов МВУ по температурам и концентрациям впервые 
рассмотрена в работе [3]. При моделировании определялись 
динамические характеристики МВУ по различным параметрам,

( 10.8)

оо
(10 .9 )

о
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а также оценивалось влияние конструктивных и режимных па- 
раметров аппаратов на динамические характеристики МВУ.

На рис. 10.13 дана структурная схема моделей одноступен
чатого выпарного аппарата, составленная на основе системы 
дифференциальных уравнений (4.46) — (4.50). Пунктирными 
линиями показаны схемы, соответствующие отдельным урав-

Рис. 10.13. Структурная схема аналоговой модели одноступенчатого выпарного аппарата.

нениям системы: а, б, в — уравнениям для моделирования тем
пературы соответственно пара в греющей камере, поверхности 
нагрева и кипящей жидкости; г и д — уравнениям для модели
рования концентрации и уровня.

На основе схемы модели одноступенчатого выпарного ап
парата составлены схемы моделей МВУ различных типов. 
При этом использованы системы уравнений МВУ, полученные 
в гл. 5. На рис. 10.14 представлена структурная схема модели 
прямоточной установки с пароотборами. Пунктирными линия
ми показаны схемы моделей первого и второго аппаратов. 
В работе [3] “приведены схемы моделей МВУ с параллельным 
использованием вторичных паров и других МВУ.

В табл. 11 указано число различных блоков, необходимых 
для моделирования МВУ с пароотборами в соответствии со 
схемой на рис. 10.14.

В табл. 12 приведены данные о числе различных электрон
ных блоков, содержащихся в некоторых аналоговых ЭВМ, вы
пускаемых отечественной промышленностью.

ТАБЛИЦА И
ч и сл о  э ле к т р о н н ы х  б л о к о в , н ео б х о д и м ы х  
д л я  м о д ел и р о ва н и я  М В У  с  п ар о о тб о р ам и

Число аппаратов МВУ
Блок 1 2 3 4 5 п

Интегрирования 5 9 13 17 21 4 я + 1
Суммирования и инвентирования 6 11 16 21 26 5 л +1
Умножения и деления 2 4 6 8 10

281



Рис. 10.14. Структурная схема аналоговой модели МВУ с пароотборами.

Сопоставление данных табл. 11 и 12 доказывает, что с 
помощью вычислительной машины типа МН-8 можно модели
ровать пятиступенчатую выпарную установку; с помощью ма
шины типа ЭМУ-10 — четырехступенчатую установку; с по
мощью машин МПТ-11, МН-1, М Н Б-1— двухступенчатые ус
тановки, а машин МН-2, МН-7 и МНМ — лишь одноступенча
тые выпарные аппараты. Поэтому целесообразно рассмотреть, 
как осуществить достаточно полное исследование динамичес
ких свойств МВУ на широко распространенных машинах типа 
МНБ-1, МН-7 и др.

При небольших отклонениях от равновесного состояния, при 
которых влияние концентрации и уровня на коэффициенты теп
лопередачи незначительно, уравнение для этих параметров 
можно рассматривать отдельно от уравнений для температур
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ного режима и осуществить моделирование концентраций и 
уровней независимо от моделирования температурного (режи
ма. При этом моделирование изменения концентраций и уров
ней в аппаратах производится при возмущении по концентра
ции раствора на входе в установку, а также по расходам 
раствора и пара при постоянном температурном режиме уста-

ТАБЛИЦА 12
Число электронных блоков в некоторых отечественных аналоговых ЭВМ

Тип машины

Число блоков

интегриро
вания

суммирова
ния, инвер
тирования

умножения,
деления

суммирова
ния, интег
рирования

МПТ-11 12 48 6
МН-8 32 48 12 —
MH-I 12 24 20 —
МН-2 6 12 10 —
МН-7 — 12 2 6
МНМ — 12 2 6
МНБ-1 — — 8 12
ЭМУ-10 — 24 8 24

новки. Моделирование изменения температурного режима и 
расходов вторичного пара осуществляется при возмущениях по 
расходу и параметрам греющего пара, расходу и температуре 
охлаждающей воды, толщине слоя накипи и др.

Необходимость и возможность поэтапного моделирования 
МВУ вызвана также тем, что инерционность объекта по кон
центрации значительно больше, чем по температурам. На ос
нове данных расчета постоянных времени, приведенных в табл. 
6 (,гл. 4), а также экспериментальных исследований [132— 
134] видно, что скорость переходных процессов по температу
ре на 2—3 порядка больше, чем по концентрации. Поэтому мо
делирование концентрации и температуры в едином масштабе 
времени затруднено. На схемах моделей, представленных на 
рис. 10.13 и 10.14, предусмотрен специальный переключатель 
/1, с помощью которого можно отключить схему, моделирую
щую изменение концентрации и уровня от схемы, моделирую
щей изменение температурного режима. Совместное рассмотре
ние результатов моделирования изменения концентраций и 
температурного режима позволяет получить достаточно полное 
представление о динамических характеристиках выпарных ус
тановок.

С помощью модели можно оценить влияние конструктивных и режимных 
параметров на динамические свойства выпарной установки. Например, коэф
фициенты уравнений выпарного аппарата а 2 =  а 3 =  с2\ cA =  d 3 и d2 зависят от 
толщины слоя накипи. Определив эти коэффициенты для различных периодов 
работы выпарной установки и варьируя их соответствующим образом, мож
но оценить влияние процесса накипеобразования на динамические характери
стики МВУ. Этот расчет облегчается при использовании аналоговой вычисли-
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Рис. 10.15. Характеристики разгона трех
ступенчатой выпарной установки:
1 —  и з м е н е н и е  р а с х о д а  г р е ю щ е г о  п а р а  
A D = — 1 0 0 0  к г / ч  ( — 4 0 % ) ;  2, 3, 4 —  т е м п е р а 
т у р а  с о о т в е т с т в е н н о  п а р а  в  г р е ю щ е й  к а м е 
р е , п о в е р х н о с т и  н а г р е в а ,  к и п я щ е й  ж и д к о 
с т и ; 5 —  к о н ц е н т р а ц и я  в  п е р в о м  а п п а р а т е ;  
6, 7, 8 —  р а с х о д ы  в т о р и ч н о г о  п а р а  с о о т в е т 
с т в е н н о  в  п е р в о м , в т о р о м  и т р е т ь е м  а п 
п а р а т а х .

тельной машины [256]. В качестве 
примера моделировалось изменение 
коэффициента теплопередачи выпар
ного аппарата в процессе кипения 
сахарного раствора при различных 
температурных напорах (см. рис. 4.4).

Влияние различных факторов, 
интенсифицирующих процесс тепло
обмена, и конструктивных парамет
ров на динамические свойства уста
новок оценивается путем моделиро
вания переходных процессов при 

различных значениях коэффициентов а2 =  аг=Сг\ с2\ c4 =  d3 и d2> зависящих от 
коэффициентов теплоотдачи щ и а 2 и других параметров аппаратов. Напри
мер, на коэффициенты а2=аг=Сз\  Сь с2\ c± = d3 и d2 влияет толщина стенки 
трубы; варьируя ее, можно определить влияние толщины труб на динамику 
выпарной установки. Коэффициенты dx и f\ зависят от объема жидкости в 
аппарате; изменяя их на модели в соответствии с объемом различных эле
ментов аппаратов (днищ, корпуса и т. д.), можно оценить влияние кон
структивных параметров на динамические свойства аппарата.

В качестве примера на рис. 10.15 представлены характери
стики разгона трехступенчатой выпарной установки с парал
лельным использованием вторичных паров (см. схему на рис. 
5.1, в)  по некоторым параметрам при скачкообразном изме
нении расхода пара. Конструктивные и режимные параметры 
этой установки, начальные, минимальные и максимальные зна
чения переменных, уравнения динамики и машинные уравне
ния приведены в приложении к монографии [3].

Погрешность моделирования выпарной установки на анало
говой вычислительной машине определяется на основе погреш
ностей решающих элементов лишь для линейной системы урав
нений МВУ. Эта погрешность может быть оценена также на 
основе сопоставления результатов моделирования с результа
тами аналитического или численного решения, полученными с 
известной небольшой погрешностью — значительно меньшей, 
чем возможная погрешность моделирования (порядка 0,5% ). 
При этом погрешность моделирования зависит от числа аппа
ратов и для трехступенчатой выпарной установки не превыша
ет 6—7%.

При моделировании нелинейной системы уравнений МВУ 
достаточно точное определение погрешности моделирования 
затруднительно. Оно выполняется путем сопоставления ре
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зультатов моделирования с результатами приближенных чис
ленных решений или с результатами расчетов на основе ана
литических решений, полученных для частных случаев.

С помощью электронной моделирующей установки непре
рывного действия получены динамические характеристики 
МВУ по различным параметрам при разных возмущениях, а

ТАБЛИЦА 13
Постоянные времени элементов выпарной опреснительной установки 
(в секундах)

Аппараты t l ' T l" T l '" Ti Т2 *з' т3" т3'" Т3 и

I 0 ,20 0,09 0,56 0,85 0,89 67,0 1,4 0,75 69,15 1090
II 0 ,20 0,09 0,58 0,87 0,90 66,5 1,37 0,16 68,03 1390

III 0,13 0,09 0,61 0,83 0,99 80,4 1,65 0,60 82,65 1740
IV 0,09 0,11 0,62 0,82 1,09 142,0 1,97 0,52 144,49 3340
V 0,02 0,16 0,63 0,81 1,23 124,0 2 ,62 0,28 126,90 2850

Примечание. T\=x'\+%"\+i"'\, где т'ь т"ь т"'\ — постоянные времени звеньев, грею
щей камеры, пленки конденсата и металла корпуса греющей камеры; Т2 — постоянная 
времени звена поверхности нагрева; 7’з= т ,з+т "з+т '"з , где т'з, т"з, т"'з — постоянные време^ 
ни звеньев: жидкости, металла, охватывающего парожидкоогное пространство, и вторич
ного пара; Г4 — постоянная времени аппарата по концентрации.

также оценено влияние конструктивных и режимных парамет
ров на динамику выпарной установки. Моделировались выпар
ные установки различных типов. Более подробно результаты 
моделирования двух- и трехступенчатых выпарных установок 
приведены в монографии [3].

Для изучения динамики опреснительной установки исполь
зовались аналоговые вычислительные машины МНБ-1 и МН-7У 
работающие совместно.

В табл. 13 приведены значения постоянных времени иссле
дуемой установки по температурам и концентрации.

Из таблицы видно, что скорость переходных процессов по температуре 
на 1—2 порядка больше, чем по концентрации, поэтому моделирование про
водилось в различных масштабах времени по этапам: 1) моделирование тем
пературного режима установки при различных воздействиях; 2) моделирова
ние концентрации при постоянном тепловом режиме. Моделирование тем
пературного режима установки осуществлялось при возмущениях по расходу 
греющего пара: ± 1 0 % , ± 2 0 %  и ± 3 0 %  от начального расхода греющего па
ра. Определялись также переходные характеристики при возмущениях по 
температуре и расходу воды на входе в конденсатор.

При возмущении по расходу воды были осуществлены два варианта оп
ределения переходных характеристик: а) коэффициенты уравнений выпарных 
аппаратов, зависящие от расхода воды, не изменялись; б) изменяли расход 
воды на входе в конденсатор и при этом одновременно учитывали изменения 
коэффициентов уравнений выпарных аппаратов, зависящие от расхода. Эти 
варианты осуществлялись для оценки возможности реализации более просто
го моделирования (по первому варианту).

На рис. 10.16 представлены зависимости изменения температуры пара, 
жидкости и поверхности нагрева во времени. Очевидно, абсолютные изме
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нения температур в аппаратах при возмущении по расходу пара уменьша
ются к последнему аппарату. Например, при изменении расхода греющего 
пара на ± 2 0 %  значение 0i изменяется на 11 град., а 05 — на 1 град. Из этих 
графиков видно также, что после указанного воздействия режим работы пер
вых аппаратов быстрее достигает установившегося состояния, чем последних. 
Из этого следует, что при экспериментальном определении динамических ха-

0 30 60 90 120 150 г, с

рактеристик МВУ с помощью кривых 
разгона необходима длительная стаби
лизация всех параметров установки.

На рис. 10.17, а  представлены пере
ходные характеристики установки по 
температурам жидкости в аппаратах 
при возмущении по расходу воды на 
конденсатор для случаев, когда коэффи-

Рис. 10.16. Изменение температурного режима 
опреснительной установки при возмущении по 
расходу греющего пара ADi =  +20% .

циенты уравнений динамики выпарных аппаратов, зависящие от расхода во
ды, сохраняются постоянными, и когда эти коэффициенты изменяются соот
ветственно изменению расхода. Из графиков видно, что результаты модели-

0 200 400 600 800 т,с 0 200 400 600 800 т,с
6

Рис. 10.17. Изменение температурного режима выпарной установки при возмущении по 
расходу воды на конденсатор AS0=»285 103 кг/ч:
а —  сплошная линия — с учетом зависимости коэффициентов уравнений от S0, пунктир — 
-без учета; б — сплошная линия — с учеггом динамики конденсатора; пунктир — без 
учета.

рования в этих случаях существенно различны, так что необходимо учитывать 
зависимость коэффициентов d n от расхода воды на установку S 0.

На модели оценивалось влияние поверхностного конденсатора на дина
мику выпарной установки. На рис. 10.17,6 представлены результаты моде-
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лнрования опреснительной установки при возмущении по расходу воды на 
конденсатор для случаев, когда динамика конденсатора учитывается, и когда 
конденсатор рассматривается как статическое звено. Из графиков видно, что 
характер переходных процессов существенно различается, хотя после пере
ходного процесса в обоих случаях устанавливаются одинаковые параметры.

На рис. 10.18 приведены характеристики разгона опреснительной установ-

Рис. 10.18. Характеристика разгона выпарной установки по концентрациям при воз му ~ 
щении по Ь0 (A&0/&o=30%).
Рис. 10.19. Характеристики разгона выпарной установки по концентрациям при возму
щении по S0 (AS0= 142,5Ю3 кг/ч).

ки по солесодержанию в аппаратах при изменении концентрации солей в во
де, поступающей в первый аппарат. Из графиков видно, что длительность пе
реходных процессов в этом случае достигает около 6 часов. На рис. 10.19 
представлены характеристики разгона по концентрации при возмущении по 
расходу воды, если уровни жидкости в аппаратах постоянны, что обеспечи
вается с помощью переливных труб.

М оделирование переходных режимов М В У  на ЭВМ

Для повышения точности моделирования и учета нелиней
ностей применяют ЭВМ, использование которой особенно эф' 
фективно для решения задачи упрощения математической мо
дели объекта. При этом на ЭВМ моделируется наиболее точ
ная и соответственно сложная система уравнений. Затем вво
дится какая-либо упрощающая посылка и моделируется упро
щенная система уравнений. Результат моделирования упро
щенной системы сопоставляется с результатами моделирования 
точной системы по какому-либо критерию (например, разнос
ти значений выходной переменной при времени процесса, рав
ном трем постоянным времени). Далее вводятся следующие 
упрощения и вновь сопоставляются результаты. Таким обра
зом, с помощью ЭВМ определяется математическая модель 
объекта достаточно простая, но обеспечивающая требуемую 
точность оценки параметров объекта.

На ЭВМ выполняется сопоставление нелинейной и линей
ной моделей выпарной установки с целью нахождения границы 
применения линейной модели и определения области, где не
обходимо использовать нелинейную модель. Для получения не
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линейной модели используют систему уравнений (4.46) — 
(4.50), коэффициенты которой зависят от переменных, харак
теризующих объект. При этом учитывают все существенные 
нелинейные связи между параметрами, в частности зависимо
сти коэффициентов теплоотдачи и теплофизических свойств 
жидкостей и пара от различных факторов. В нелинейной моде-

Рис. 10.20. Блок-схема алгоритма расчета переходных режимов МВУ на ЭВМ.

ли используют зависимости, связывающие давление, энталь
пию, внутреннюю энергию, плотность пара и воды на линии 
насыщения с температурой, а также зависимости плотности, 
теплоемкости и вязкости раствора от температуры и концент
рации.

Для моделирования нелинейной системы дифференциальных 
уравнений МВУ составлена программа, блок-схема которой
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приведена на рис. 10.20. В ней используется ряд стандартных 
пролрамм (СП), в том числе решение системы дифференциаль
ных уравнений методом Рунге — Кутта с автоматическим -вы
бором шага по заданной точности. Более подробно схема ал
горитма описана в работе [257].

ТАБЛИЦА 14
Результаты моделирования одноступенчатого выпарного аппарата

тг, с 0 3 5 25

bDb % +30 —30 +30 I —30 +30 —30 +30 —30

(/п—0 ) / 0П--0)н 100 100 114,7 83,6 115,6 81 119 80
hi К 100 100 101,3 98,5 101,3 98,3 101,4 100,8
a i/a 2H 100 100 91 109,5 91 ПО 90 111
аг/агн 100 100 118,3 90 119

1
86,7 121 81

П р и м е ч а н и е .  И н д е к с  « н »  о т н о с и т с я  к п а р а м е т р а м  о б ъ е к т а  при т = 0 .

ЭВМ может использоваться при статистическом моделирова
нии МВУ с целью изучения объекта при случайных внешних и 
внутренних воздействиях, а также с целью упрощения матема
тической модели с учетом случайного характера изменения 
возмущений и некоторых параметров объекта. В последнем 
случае производится сопоставление более точной и упрощенной 
модели по одному из критериев, например по минимуму сред
неквадратичного отклонения (а). Определяется простая мо
дель, обеспечивающая при статистическом моделировании ве
личину а, не превышающую заданного значения.

С помощью ЭВМ изучались динамические свойства МВУ и 
оценивалась возможность упрощения математической модели 
выпарных аппаратов [258]. При моделировании определялись 
динамические характеристики установки для следующих пере
менных: tn, tc, 0, 6, h, ось а 2. Моделировался одноступенчатый 
выпарной аппарат с естественной циркуляцией для выпарива
ния раствора в условиях работы первого аппарата выпарной 
станции сахарного завода и МВУ. В табл. 14 приведены ре
зультаты моделирования одноступенчатого аппарата, харак
теризующие относительные изменения параметров при равных, 
но противоположных по знаку возмущений (ADi =  ± 3 0 % ) в 
моменты времени 0; 3; 5 и 25 с.

На основе данных таблицы можно сделать вывод о значи
тельном изменении в переходном процессе коэффициентов теп
лоотдачи а2 и существенной несимметричности динамических 
характеристик при нанесении симметричных воздействий.

На основе моделирования многоступенчатой выпарной ус
тановки сахарного завода получены также переходные харак
теристики при воздействиях расходом преющего пара, ходом 
регулирующего органа на линии греющего пара, отборами
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вторичных паров из аппаратов, расходом и концентрацией рас
твора на входе в установку, а также совместным воздействи
ем нескольких возмущений. Использовались нелинейная и уп
рощенная математические модели три воздействиях, разных по 
амплитуде, но одинаковых по знаку, и наоборот, одинаковых 
по амплитуде, но разных по знаку (симметричных).
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На рис. 10.21 в качестве 
примера представлены динами
ческие характеристики МВ У, 
полученные на основе нели
нейной и упрощенных моделей 
при ступенчатом воздействии 
ходом регулирующего органа 
на линии подачи греющего па
ра в первый аппарат (ЛС0 =  
=  + 3 0 % ).

Из графиков видно, что при 
скачкообразном увеличении се
чения регулирующего органа 
на линии греющего пара в 
первый момент соответственно 
увеличивается расход пара в 
греющую камеру, и температу
ра (давление) в греющей каме
ре повышается. Это приводит 
к увеличению температурного 
напора в первом аппарате и 
соответственно к повышению 
температуры поверхности на-

Рис. 10.21. Результаты моделирова
ния переходных характеристик че
тырехступенчатой МВУ:
1 —  н а  о с н о в е  н е л и н е й н о й  м о д е л и ;
2 —  п р и  п о с т о я н н ы х  к о э ф ф и ц и е н т а х  
у р а в н е н и й  п р и  с к о р о с т я х  и з м е н е н и я  
р е ж и м н ы х  п а р а м е т р о в ;  3 —  п р и  п о 
с т о я н н ы х  a i t  и a 2 i ; 4 —  п р и  п о с т о 

я н с т в е  a lt-; 5 —  п р и  п о с т о я н с т в е  в с е х  

к о э ф ф и ц и е н т о в  у р а в н е н и й ,  а  т а к ж е  

а11 и a2i‘

грева и раствора, а следовательно, и расхода вторичного пара из аппарата. 
Увеличение расхода вторичного пара из первого аппарата приводит к повы
шению температуры (давления) пара в греющей камере и соответственно 
температуры поверхности нагрева и парожидкостного пространства второго 
аппарата. Аналогично передается воздействие на третий и последующие ап
параты МВУ.

По мере роста температуры (давления) пара в греющей камере каж
дого аппарата МВУ возрастает противодавление, что обусловливает умень
шение расхода пара, поступающего в аппарат. Вследствие этого температур
ный напор в первом аппарате увеличивается значительно меньше, чем при 
действии постоянного ступенчатого возмущения по расходу греющего пара. 
Поэтому в последующие аппараты МВУ вносятся значительно меньшие воз
мущения, которые приводят к относительно меньшему изменению режимных 
параметров установки. Увеличение расходов вторичных паров по аппаратам 
приводит к соответствующему понижению уровней в них. Стабилизация уров
ней обеспечивается путем увеличения расходов жидкости по аппаратам, ком
пенсирующего увеличение расходов вторичного пара.
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Анализ графиков на рис. 10.21 показывает, что по каналам «сечение ре
гулирующего органа пара на входе в греющую камеру первого аппарата — 
температура пара в греющей камере (или температура поверхности нагрева, 
температура жидкости в первом, втором и последующих аппаратах)» объект 
обладает самовыравниванчем. Время переходного процесса по этим каналам 
находится в пределах 400—600 с. Время запаздывания но каналам «сечение 
регулирующего органа пара на входе в греющую камеру первого аппарата — 
температура жидкости во втором, третьем и последующих аппаратах» равно 
соответственно 5, 7 и 15 с. Время запаздывания определяют как периоды, в 
течение которых соответствующие температуры изменяются на 0,02 град., а 
концентрации — на 0,005% от установившихся значений.

Сопоставлялись динамические характеристики МВУ, полученные на ос
нове нелинейной и упрощенной моделей, с целью определения достаточно точ
ной и простой модели. Сопоставление проводилось, в частности, на основе 
оценки отклонений параметров для момента т = 4 0 0  с. Оно позволяет сделать 
следующие выводы.

1. Параметры, рассчитанные на основе нелинейных и упрощенных моде
лей, значительно отличаются между собой вследствие влияния нелинейно
сти.

2. Существенная асимметричность динамических характеристик наблюда
ется в случае учета зависимостей расходов пара и жидкости от температу
ры (давления) парожидкостного пространства.

3. Важное значение имеет учет зависимости a 2i от температурного на
пора и концентрации' жидкости. Если ее не учитывать, возможны значитель
ные расхождения в отклонениях параметров на основе нелинейной и упро
щенных моделей: для температур — 3,4%, концентрации — 43,5%, расхода 
жидкости — 43,2%, расхода пара — 38,5%, коэффициентов теплоотдачи а ц — 
19% и a 2i — 48%.

4 Неучет нелинейных зависимостей коэффициентов уравнений динамики 
щ /, С \ di i и а! ,• от температур не приводит к существенным погрешностям.

5. Наиболее существенные различия в значениях параметров, полученных 
на основе нелинейной и упрощенных моделей, наблюдаются по мере увеличе
ния номера аппарата по отношению к аппарату, в котором произведено воз
мущение.

10.4. АВТОМАТИЗАЦИЯ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

Вопросам автоматизации выпарных установок посвящены 
работы [32, 121, 155] и др. Описание датчиков для контроля и 
регулирования выпарных установок, а также рекомендации по 
выбору контрольно-измерительной аппаратуры приведены, в 
частности, в работах [155, 259].

С учетом задач автоматизации МВУ можно условно подраз
делить на следущие лруппы: 1) МВУ, статические и динамиче
ские характеристики которых не изменяются во времени (твер
дые отложения на поверхностях нагрева отсутствуют); 2) МВУ, 
свойства которых меняются во времени (коэффициент тепло
передачи снижается вследствие отложений на повархности на- 
Лрева). Каждая из этих групп может, в свою очередь, подраз
деляться на две подгруппы: а) установки без пароотбора; 
б) установки с пароотбором.

Установки первой группы без пароотбора при небольшом 
числе аппаратов достаточно хорошо регулируются с помощью 
систем стабилизации параметров: температура (давление)
пара в греющей камере первого аппарата, уровни, концентра
ции готового продукта. Примером является система стабилиза
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ции давления пара в греющей камере 1-го аппарата[134], 
управляющая подачей пара в аппарат в зависимости от темпе
ратуры пара или парожидкостной смеси в нем. Эта система, 
обеспечивающая постоянство температуры кипения в первом 
аппарате, поддерживает постоянной его производительность в 
условиях образования накипи. При этом производительность 
второго и последующих аппаратов снижается, так как коэф
фициенты теплопередачи уменьшаются при накипеобразовани- 
ях, а температурный напор этих аппаратов сохраняется неиз
менным. Такая САР при образовании накипи во 2-м аппарате 
не обеспечивает постоянной производительности установки.

Недостатком системы регулирования, поддерживающей по
стоянство температуры кипения в первом аппарате, является 
то, что при снижении температуры автоматический регулятор 
воздействует на подачу пара, что приводит к увеличению тем
пературы в греющей камере выше значения, допустимого по 
условиям предотвращения накипи. Кроме того, по мере обра
зования накипи в первом аппарате этот регулятор увеличива
ет давление в греющей камере, что способствует увеличению 
накипеобразования.

Для предотвращения накипеобразований целесообразно ре
гулировать температуру поверхности нагрева или же темпера
туру пара в греющей камере. Выбор этих параметров в каче
стве импульса для САР, регулирующей подачу пара, оправ
дан еще и потому, что по каналам регулирования этих темпе
ратур объект обладает лучшими динамическими свойствами. 
На рис. 10.5 представлены переходные характеристики выпар
ной установки. Из их анализа видно, что по каналу «расход 
греющего пара — температура кипящей жидкости» объект об
ладает существенной инерционностью, что подтверждается 
также экспериментальными данными. Из этих графиков видно, 
что запаздывание по каналу «расход пара — давление пара в 
греющей камере» практически отсутствует. Поэтому качество 
регулирования (время переходного процесса регулирования, 
максимальное динамическое отклонение регулируемой величи
ны) будет выше у САР, для которой регулирующим парамет
ром служит температура поверхности нагрева или давление 
в преющей камере.

При большом числе трубок в выпарном аппарате измере
ние температуры трубки в одной точке может оказаться не
представительным; измерение же в нескольких точках ряда 
труб затруднено. Поэтому можно использовать в качестве ре
гулирующего импульса температуру, а при небольших нагре
вах — давление греющего пара. На двухступенчатой выпарной 
установке [3] смонтирована САР, для которой регулирующим 
импульсом служит давление в греющей камере первого аппа
рата.

На рис. 10.22 даны графики изменения некоторых пара
метров выпарной установки при автоматическом и ручном уп
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равлении. Из графиков видно, что /регулятор хорошо стабили
зирует не только давление преющего naipa, но и вакуум в па
рожидкостном пространстве аппарата. Необходимо отметить, 
что при закрытии регулирующего клапана давление в греющей 
камере может понизиться ниже атмосферного, и через линию 
продувки неконденсирующихся газов в греющую камеру будет 
поступать воздух. Для предот-

—* Л  »1П * Ппвращения этого необходимо 
снабжать линию продувки об
ратным клапаном.

Регулятор, импульсом для 
которого служит температура j 
поверхности нагрева или темпе-

Рис. 10.22. Регулирование давления при авто
матическом и ручном управлении:
1, 2 — давление в греющей камере при ручном 
и автоматическом управлении; 3, 4 — вакуум 
в первом аппарате при ручном и автоматиче
ском управлении.
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ратура (давление) пара в греющей камере, обеспечивает наи
лучшие условия для предотвращения образования накипи или 
нагара, так как поддерживает постоянной температуру, в зна
чительной степени определяющую этот процесс.

Важнейшим технологическим параметром процесса выпари
вания, определяющим качество готового продукта, является 
концентрация раствора на выходе из выпарной установки. Вы
парной аппарат при эксплуатации подвержен различным воз
мущающим воздействиям, вызывающим отклонение концент
рации от заданной.

Известно несколько способов регулирования концентрации 
раствора, выходящего из выпарного аппарата: изменением рас
хода жидкости на входе в аппарат или выходе из него, коли
чества выпаренной воды, а также различными комбинациями 
этих регулирующих воздействий [121]. Изменение концентра
ции раствора в аппарате при одном и том же возмущающем 
или регулирующем воздействии существенно зависит от того, 
на какую линию воздействует исполнительный орган регуля
тора уровня: при установке регулятора на линии выхода рас
твора из аппарата изменение концентрации происходит с 
большей скоростью, чем при установке на линии входа [3].

Концентрация и уровень жидкости в выпарном аппарате 
являются взаимосвязанными параметрами. Любое возмущаю
щее или регулирующее воздействие (кроме изменения концен
трации на входе), приводящее к изменению концентрации рас
твора в аппарате, вызывает также изменение уровня жидкости 
в нем.
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При регулировании концентрации изменением расхода жид. 
кости на выходе из аппарата большое значение имеет нсир~ 
мальная работа регулятора уровня. Если элементы регулятора 
обладают нечувствительностью и запаздыванием, то при воздей
ствии регулятора концентрации на расход раствора на выходе 
из аппарата концентрация в нем не меняется до начала воз
действия регулятора уровня на приток жидкости. В качестве 
примера на рис. 10.7 представлена экспериментальная харак
теристика разгона последнего аппарата трехступенчатой ваку- 
ум-выпарной установки по концентрации при изменении рас
хода жидкости на выходе из аппарата, полученная при нали
чии нечувствительности в регуляторе уровня.

Если главной задачей регулирования аппарата является 
поддержание постоянной концентрации раствора на выходе 
из аппарата, то лучшее качество регулирования обеспечивает
ся, если в качестве регулирующего воздействия выбрано изме
нение расхода жидкости на входе. Если же требуется более 
качественное регулирование уровня в аппарате, то регулиро
вание концентрации следует осуществлять изменением расхода 
на выходе, а уровня — на входе.

Для объекта с переходным запаздыванием (каким являет
ся выпарная установка) мерой регулируемости служит отно
шение Рп/хп, где хп — время переходного запаздывания, а Рп 
определяется, например, по уравнению (10.9). Чем больше 
это отношение, тем лучше регулируемость аппарата.

Одним из важнейших параметров регулирования работы 
выпарных установок является уровень раствора. Поэтому в 
подавляющем большинстве случаев выпарные аппараты обо
рудованы системами автоматического регулирования уровня. 
Проводились работы по разработке систем экстремального ре
гулирования уровня [245, 260], однако технико-экономическая 
целесообразность применения такого регулирования не уста
новлена. Причина этото состоит в том, что выпарные установ
ки подвержены действию многочисленных возмущений. При 
этом экстремальный регулятор вследствие инерционности ус
тановки, пологости целевой функции в окрестности экстре
мальной точки и частых возмущений не успевает отыскивать 
новое значение экстремума. Система регулирования оптималь
ных уровней, обеспечивающих максимальные коэффициенты 
теплопередачи при кипении раствора и соответственно макси
мальную производительность МВУ, разработана на одном из 
заводов [261].

Если МВУ работает совместно с конденсатором смешения, 
то заданной производительности соответствует определенный 
расход воды на конденсатор, рассчитываемый по уравнению
(9.13). Для управления подачей воды можно использовать вы
числительное устройство, рассчитывающее требуемое Dm по 
уравнению (9.13) или (9.30).
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Для улучшения качества регулирования МВУ, особенно при 
значительном числе аппаратов, перспективно применение САР, 
в которых используются принципы инвариантности. Для уста
новок с пароотборами возмущения по нагрузкам потребителей 
зачастую имеют статистический характер. В этом случае перс
пективны системы, самоприспосабливающиеся к различным 
условиям работы завода.

Для МВУ второй группы (с отложениями на поверхности 
нагрева) кроме задач и способов управления, рассмотренных 
выше, возникает дополнительная задача: автоматическая оп
тимизация режима работы установки в условиях снижения ин
тенсивности процесса выпаривания вследствие твердых отло
жений на поверхностях нагрева. При этом могут рассматри
ваться два основных режима: 1) режим, обеспечивающий посто
янство производительности МВУ; 2) режим, при котором под
держивается постоянным температурный напор. Часто оба ре
жима используются совместно.

В первом случае задача управления сводится к регулиро
ванию температурного напора по уравнению

д/ =  д/0 +  ет (10.10)
Для установок без пароотбора условие (10.10) тождествен

но условию
Dii" =  const (10.11)

которое реализуется значительно проще, чем уравнение 
(10.10). Выполнение условия (10.11) обеспечивает постоянство 
производительности МВУ без пароотбора при любых режи
мах работы.

В случае, когда МВУ работает при постоянном температур
ном напоре и накипеобразовании, производительность установ
ки непрерывно снижается. При этом необходимо определять 
время остановки на очистку, обеспечивающее максимальную 
производительность, минимальную себестоимость продукта, 
максимальный доход. Методы определения этого времени опи
саны в работах [6, 245—250]. Правда, эти методы разработа
ны при условии постоянства коэффициента накипеобразования. 
При этом производительность аппарата снижается по парабо
лическому закону. В действительности же во многих случаях 
снижение производительности носит случайный характер. 
В связи с этим задача определения времени остановки на очи
стку может быть решена следующим образом.

Параметры (производительность установки 2>W, время ра
боты установки тр и очистки тч) подаются на вычислительное 
устройство, которое определяет среднюю производительность 
установки за цикл между двумя очистками по уравнению:



Одновременно вычисляется отношение d('2iW )cvjdx. При ус
ловии d ( l iW )cp/di;I> =  0 установку можно остановить на очистку. 
Однако следует учитывать, что время работы выпарной установ
ки необходимо выбирать значительно большим, чем время, опре
деленное из условия maxZW, так как после достижения макси
мальной производительности установки она снижается очень мед
ленно (ам. рис. 9.6). В этом случае в системе управления не
обходимо предусмотреть устройство запоминания максималь
ного значения (2№ )Сртах и подачу сигнала на остановку при 
снижении производительности на некоторую заданную вели
чину, меньшую, чем (ZflP)Cpmax.

В литературе [261] описано устройство для определения 
оптимальной продолжительности работы МВУ до остановки на 
очистку, принцип которого основан на использовании формулы 
(9.41). Эти устройства разработаны в КТИПП и основаны на 
измерении текущей полезной разности температур в выпарном 
аппарате при накипеобразовании и сравнении этой величины с 
полезной разностью температур при чистой поверхности теп
лообмена при той же производительности.

В МЭИ проводятся работы по применению управляющих 
вычислительных машин (УВМ) для оптимального управления 
выпарной станцией хлорного завода [259]. Предлагается сле
дующая структура системы управления. Автоматические регу
ляторы стабилизируют на заданном уровне ряд параметров вы
парной станции: уровни в аппаратах, концентрацию раствора 
на выходе первой и второй ступени, давление пара в греющей 
камере, вакуум в конденсаторе. Через определенные интервалы 
времени на УВМ вычисляются в соответствии с алгоритмом 
управления оптимальные для заданной ситуации значения уп
равляющих воздействий. При этом осуществляется воздействие 
на уставки стабилизирующих регуляторов, которые выводят 
выпарную установку на оптимальный режим. Одновременно 
УВМ регистрирует необходимые показатели процесса. В слу
чае неисправности вычислительной машины предлагается авто
матическое отключение ее с сохранением уставок стабилизиру
ющих регуляторов, которые они имели до повреждения УВМ.

Для реализации алгоритма управления выпарными станци
ями хлорного производства намечено использование цифровой 
УВМ. В качестве УВМ выпарной установки может использо
ваться также статическая аналоговая модель, работающая сов
местно с многоканальным оптимизатором, определяющим оп
тимальные 'воздействия. Окончательный выбор цифровой или 
аналоговой вычислительной машины для^управления выпарной 
установкой может быть сделан лишь после сравнительных 
промышленных испытаний.

Работы МЭИ по использованию УВМ для управления вы
парной станцией не завершены, однако предложенная в HHXj 
методика может быть использована при применении УВМ для)
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управления выпарными установками в различных отраслях 
промышленности.

Следует указать на перспективность применения саморегу
лирования для управления МВУ [262]. Рассмотрим некоторые 
возможности такого регулирования.

1. Если обеспечить на регулирующем клапане преющего па
ра сверхкритический перепад давления, то расход пара на ус
тановку практически не будет зависеть от изменений давления 
в греющей камере. Следовательно, при различных внутренних 
возмущениях МВУ будет работать при постоянной производи
тельности установки по испаренной жидкости.

2. По ряду каналов МВУ обладает благоприятными стати
ческими характеристиками. Например, на рис. 6.19 приведены 
зависимости температур вторичного пара четырехступенчатой 
выпарной установки от пароотбора первого аппарата E if из ко
торых видно, что при регулировании пароотбора параметры 
пара, направляемого потребителю, меняются незначительно.

3. Если затраты на охлаждающую воду незначительны по 
сравнению .с другими расходами, то установив достаточно вы
сокий расход воды на конденсатор, можно обеспечить постоян
ство вакуума в конденсаторе при изменении регулирующих и 
возмущающих воздействий в достаточно широком интервале 
значений. При этом отпадает необходимость в системе стаби
лизации вакуума в конденсаторе.

4. Для установок с пароотборами предложена САР, управ
ляющая перепуском пара из парожидкостного пространства 
одного аппарата в парожидкостное пространство другого ап
парата [263]. Эта схема обладает значительными возможнос
тями саморегулирования МВУ.

Необходимо обратить внимание на важность разработки 
надежных систем автоматического управления выпарными ус
тановками с учетом технико-экономических критериев и систем 
автоматического управления группой параллельно работаю
щих установок. При этом следует рассматривать задачи управ
ления выпарными установками совместно с задачами управ
ления всем производством, в котором выпарная установка яв
ляется одним из звеньев технологического процесса.
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Глава 11

Пути повышения 

технико-экономической 

эффективности 

выпарных установок

Пути повышения эффективности выпарных установок раз
личны. К ним относятся: интенсификация рабочих процессов 
в элементах установок; снижение расходов энергии на выпари
вание; снижение капитальных затрат; улучшение эксплуата
ционных характеристик установок; утилизация вторичных 
энер'горесурсов при выпаривании; комбинирование выпарива
ния с другими методами концентрирования растворов; комби
нирование процессов выпаривания с другими технологически
ми процессами; оптимизация.

Эти методы в значительной мере взаимосвязаны. Напри
мер, интенсификация процессов теплообмена приводит к умень
шению теплопередающей поверхности и соответственно к сни
жению капитальных затрат. При этом возможно увеличение 
числа ступеней выпаривания и соответственно повышение 
энергетической эффективности многоступенчатых установок. 
При интенсификации теплообмена путем повышения скорости 
вынужденного движения жидкости сокращается площадь по
верхности нагрева, однако возрастает расход энергии на пе
рекачку жидкости. Целесообразность тех или иных мероприя
тий, повышающих эффективность выпарных установок, опреде
ляется в результате технико-экономической оценки.

Ниже кратко рассматриваются перечисленные пути повы
шения эффективности выпарных установок.

11.1. ИНТЕНСИФИКАЦИЯ ПРОЦЕССОВ 
В ВЫПАРНЫХ УСТАНОВКАХ

Вопросы интенсификации теплообмена рассматриваются 
при повышении эффективности действующих установок и при 
проектировании новых.

Интенсифицировать теплоотдачу в случае газового и жид
кого теплоносителей можно путем повышения скорости потока 
(с учетом технико-экономических показателей); оребрением 
поверхности ’нагрева; турбулизацией потока различными зави- 
хряющими устройствами и другими способами.

При использовании в качестве теплоносителя водяного па
ра применяются следующие способы интенсификации: умень
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шение толщины пленки путем применения волнистых поверх
ностей конденсации; уменьшение толщины пленки путем уста
новки на вертикальных трубах горизонтальных дисков, обес
печивающих отвод конденсата по участкам; организация ка
пельной конденсации; повышение скорости пара; уменьшение 
концентрации неконденсирующихся газов в греющей камере 
путем увеличения скорости пара и оттяжки неконденсирую
щихся газов из аппарата в местах их скопления у поверхности 
теплообмена (при этом неизбежны потери греющего пара на 
оттяжку, поэтому необходима технико-экономическая оценка 
метода); использование центробежного эффекта при танген
циальном вводе струи пара или при вращении поверхности 
нагрева.

Кроме того, изучались следующие способы интенсификации 
процессов теплообмена при выпаривании различных жидкос
тей: создание оптимальных гидродинамических режимов; ме
ханическое перемешивание вязких растворов; вдув в раствор 
потока пара или воздуха; выпаривание раствора в центробеж
ном поле, создаваемом вращением поверхности нагрева; турбу- 
лизация раствора, кипящего внутри труб, с помощью специ
альных турбулизующих вставок; организация пленочного те
чения жидкости вдоль поверхности (см. гл. 3 и 5); различные 
физические и физико-химические методы воздействия на рас
твор (магнитная и ультразвуковая обработка, пульсация дав
ления, создание электрического поля высоких напряжений, 
низкочастотные колебания, уменьшение поверхностного натя
жения жидкости с помощью добавки поверхностно-активных 
веществ). При интенсификации теплообмена путем увеличения 
начальной шероховатости поверхности нагрева окисление по
верхности в процессе эксплуатации и отложения быстро ниве
лируют влияние начальной шероховатости; при этом способе 
интенсифицируются отложения на поверхностях нагрева, по
этому применение его ограничено. Изучалось также влияние 
на эффективность процесса орошения поверхности нагрева рас
твором, подаваемым в виде струй с высокой скоростью (7— 
9 м/с) через перфорированную трубу. Проведенные экспери
менты [56] выявили значительное увеличение коэффициента 
теплопередачи, однако конструктивная недоработанность ука
занного метода препятствует в настоящее время его внедре
нию в практику.

Коэффициент теплопроводности применяемых в выпарной 
технике конструкционных материалов колеблется в довольно 
широких пределах— от 120 Вт/(м-К) для латуни до 15 Вт/ 
/(м-К) Для нержавеющих сталей, поэтому важное значение 
имеет уменьшение толщины стенки поверхности нагрева для 
материала с малой теплопроводностью.

Определение целесообразности применения того или иного 
метода интенсификации требует выполнения зачастую весьма 
сложных экспериментальных исследований и проведения спе
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циального технико-экономического анализа. Необходимо учи
тывать, что интенсификация теплообмена связана с усложне
нием установки, увеличением капиталовложений и эксплуата
ционных затрат. Кроме того, область применения того или 
иного способа интенсификации может быть ограничена свой
ствами раствором, режимом теплообмена, конструкцией обору
дования. Так, вдув пара в кипящую жидкость при упаривании 
раствора повышает скорость парожидкостной смеси, увеличива
ет турбулизацию потока (особенно на экономайзерном участ
ке), уменьшает гидростатическую депрессию и перегрев раст
вора. Необходима оценка технико-экономической целесообраз
ности применения вдува пара для интенсификации процессов 
выпаривания.

Опыты проводились на экспериментальной установке 
[264]. Пар из специального испарителя через сепаратор и ре
гулирующий вентиль подавался на вход кипятильной трубы. 
Эксперименты, проведенные при вдуве пара в кипящую воду, 
показали, что при изменении отношения DB/D\ от 0,14 до 0,8 
интенсификация теплообмена не наблюдалась. Такое положе
ние можно объяснить тем, что опыты сопровождались относи
тельно большими скоростями циркуляции, и вдув пара неуве- 
личивал эти скорости в такой степени, чтобы вызвать ощути
мую интенсификацию процесса. Можно предположить, что при 
менее интенсивных режимах кипения, сопровождающихся 
меньшими скоростями циркуляции, вдув пара будет способст
вовать существенной интенсификации теплообмена. Результаты 
опытов при выпаривании концентрированных термолабильных 
продуктов показали, что при изменении отношения DB/Di от 
0 до 2,6 коэффициент теплопередачи увеличивается в два ра
за. Полученные зависимости позволяют качественно оценить 
целесообразность применения такого способа интенсификации 
теплообмена. Для повышения коэффициента теплопередачи в 
два раза расход пара необходимо увеличить более чем вдвое; 
уменьшение поверхности теплообмена не компенсирует сущест
венно увеличения энергетических затрат и этот способ интен
сификации оказывается в рассматриваемом случае экономиче
ски неэффективным.

11.2. СНИЖЕНИЕ РАСХОДОВ ЭНЕРГИИ 
И КАПИТАЛЬНЫХ ЗАТРАТ

Снижение расходов энергии на выпаривание осуществля
ется следующими путями:

а) уменьшением внешних необратимостей: расширением
температурного интервала работы установок за счет повыше
ния температуры нагрева раствора и снижения температуры в 
последнем аппарате при соответствующем увеличении числа 
ступеней испарения;
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б) уменьшением внутренних необратимостей: повышением 
числа ступеней испарения, введением термокомпрессии, улуч
шением регенерации тепла, снижением потерь на трение и др.;

в) уменьшением потерь тепла в окружающую 'Среду;
г) утилизацией вторичных энергоресурсов при выпарива

нии;
д) комбинированием методов выпаривания с другими мето

дами концентрирования растворов;
е) комбинированием процессов выпаривания с другими 

технологическими процессами.
Первые три направления (а, б, в)  освещены в литературе 

по выпарным установкам [5, 6, 55], а также в гл. 6—8 насто
ящей книги. Пути г, д, е рассматриваются далее, в разделах 
11.4— 11.6.

Капитальные затраты на выпаривание можно снизить сле
дующими путями:

а) сокращением расходов материалов вследствие уменьше
ния поверхностей нагрева и габаритов установок при интен
сификации процессов;

б) уменьшением стоимости установок при использовании 
более дешевых нагревателей и испарителей контактного типа;

в) уменьшением стоимости установок при использовании 
более дешевых конструкционных материалов, специальных ан
тикоррозионных покрытий, биметаллов и др.;

г) уменьшением стоимости установок при упрощении тех
нологии изготовления и использовании более простых элемен
тов.

11.3. УЛУЧШЕНИЕ ЭКСПЛУАТАЦИОННЫХ ХАРАКТЕРИСТИК 
ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК

К эксплуатационным характеристикам выпарных установок 
относятся их надежность, число единиц обслуживающего пер
сонала, продолжительность работы до очередной очистки и 
Др.

Обычно надежность работы выпарных установок определя
ется надежностью таких элементов, как насосы, газодувки и 
т. п., а также надежностью работы контрольно-измерительной 
и регулирующей аппаратуры. Число единиц обслуживающего 
персонала, необходимого для эксплуатации выпарных устано
вок, относительно невелико и зависит от уровня автоматизации.

Отложения различных веществ на поверхностях теплообме
на выпарных аппаратов снижают производительность аппара
тов, вызывают необходимость в периодических остановках на 
очистку, промывку и т. п. Механизм и количественные харак
теристики процессов отложений изучены недостаточно; интен
сивность их существенно повышается с ростом степени кон
центрирования и уменьшением скорости потока выпариваемой 
жидкости.
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Для предотвращения отложений применяют следующие ме
тоды: 1) увеличение скорости движения растворов в трубах; 
2) обеспечение режимов работы выпарных аппаратов (темпе
ратура, концентрация и др.) при ненасыщенном состоянии 
раствора у поверхности теплообмена; 3) вынос зоны испаре
ния вне поверхности нагрева; 4) предварительную физико- 
химическую обработку растворов с целью высаживания ве
ществ, дающих отложения на поверхностях; 5) обработку 
растворов методом ионного обмена; 6) термохимическое умяг
чение растворов; 7) высаживание веществ, дающих отложения 
в объеме аппарата, путем введения затравочных кристаллов 
(метод «затравки»); 8) введение в раствор твердых частиц, 
которые ,при механическом взаимодействии -с поверхностью на
грева препятствуют образованию на ней накипи; 9) специаль
ную обработку поверхности нагрева (покрытия, полировка и 
т. и.); 10) обработку раствора магнитным полем, ультразву
ком и др.

Первые четыре метода широко используются в технике вы
паривания: получает распространение седьмой метод. В пос
ледние годы проводятся исследования по применению других 
методов предотвращения накипи в выпарных установках.

Изучалось [218] подкисление морской воды с целью предотвращения кар
бонатной накипи. При кислотной обработке вводилось стехиометрическое ко
личество соляной или серной кислоты. В результате реакции бикарбоната 
кальция с кислотой образуется углекислота, основная часть которой удаля
ется затем в дикарбонизаторе при атмосферном давлении. Окончательное 
удаление растворенных газов из соленой воды происходит в вакуумном де
аэраторе, после которого величина pH поддерживается на уровне 8—8,5 пу
тем впрыска щелочи; при излишней кислотности резко интенсифицируются 
процессы коррозии оборудования. Необходимо достаточно точное дозирова
ние кислоты, так как избыточная кислота в количестве 0,2—0,5 мэкв/л изменя
ет pH воды почти на единицу.

В работах [265—267] рассматривалась возможность частичного подкис
ления воды — в такой мере, чтобы остаточная щелочность была мала для 
образования накипи и уменьшалась опасность нерекисления. Показано [267], 
что можно ограничиться подкислением воды до pH 5,5— 6,0; при этом зна
чительно снижается расход кислоты. Повышение pH до 7,5 происходит толь
ко вследствие декарбонизации.

Другие методы реагентной обработки соленой воды перед выпариванием 
для осаждения накипеобразующих веществ заключаются во введении в ис
ходную воду таких веществ,, как Са(ОН)2, Na2C 0 3, NaOH, Na3P 0 4, анионы 
которых образуют с катионами Са+2 и M g+2 труднорастворимые соединения: 
С а С О з ,  M g(OH )2, Ca3(P 0 4)2, M g3(P04)2. Эти соединения отделяются от час
тично обессоленного раствора сначала в виде осадка в осветлителях, а затем 
в фильтрах. Этот метод достаточно дорог, не обеспечивает полного предот
вращения накипи и не исключает коррозию оборудования.

Теми же недостатками обладает метод ионного обмена [268], основан
ный на способности некоторых практически нерастворимых в воде веществ 
изменять в желаемом направлении ионный состав вод. Этот метод отлича
ется от реагентного тем, что удаляемые из раствора примеси не образуют 
осадка, а также отсутствием необходимости в непрерывном дозировании реа
гентов.

Термический метод умягчения растворов [269] основан на том, что раз
личные растворенные вещества кристаллизуются при определенных темпера
турах и концентрациях. Такие соли, как C aS04, C aSi03, CaC03, M g(OH )2,
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обладающие отрицательными коэффициентами растворимости, могут крис
таллизоваться в растворе при повышении температуры (см. гл. 2 ),

Для предотвращения образования отложений бикарбоната 
кальция используется метод введения затравочных кристал
лов [168]: в раствор вводится мелкодисперсное вещество, 
близкое по составу к выделяющимся отложениям. Соедине
ния, образующие отложения, кристаллизуются на введенных 
частицах. При этом накипь на поверхностях теплообмена су
щественно уменьшается. Затравка, выводимая из испарителя, 
улавливается с помощью осветлителя и возвращается в сис
тему. Проведенные в СвердНИИХИММАШе исследования по
казали, что при использовании этого метода большое значение 
имеет рабочий объем аппарата: с увеличением его длитель
ность контакта затравки с раствором возрастает, что способ
ствует более полному выделению накипеобразующего вещест
ва на затравке. Уменьшение объема раствора в аппарате тре
бует увеличения концентрации затравки. Необходимая концен
трация затравки повышается также с ростом температуры 
раствора. Указанный способ применяется для предотвраще
ния карбонатной накипи при опреснении соленых вод в вы
парных аппаратах с вынесенной зоной испарения, в установ
ках адиабатного испарения и в регенеративных подогревате
лях. При использовании его для предотвращения сульфатной 
накипи возникают существенные трудности. Проведены работы 
по применению метода введения затравочных кристаллов для 
борьбы с сульфатной накипью пр.и выпаривании растворов до 
высоких концентраций [270].

Основная трудность, возникающая при упаривании многих 
видов соленых вод (до концентрации 400 г/л), состоит в пре
одолении «сульфатного барьера» (предотвращение отложений 
сульфата 'кальция). Трудно подобрать затравку, которая в 
криеталлохимическом отношении соответствовала бы наки
пи сульфата кальция. Последний может выделяться, в зави
симости от концентрации других растворенных солей и темпе
ратуры, в виде трех основных кристаллогидратных форм: гип
са (C aS04-2H20 ) ;  полугидрата (C aS04*5H20 )  и антигидрита 
(C aS04).

В работе [270] приведены данные испытаний опытно-про
мышленной установки для получения поваренной соли из не
очищенных рассолов, содержащих накипеобразующие компо
ненты C aS 04 и бикарбонат-ионы.

Полное предотвращение накипи достигнуто при концент
рации заправки более 10 г/л. Производительность установки по 
испаренной воде составила 25—30 т/ч. При непрерывной ра
боте установки в течение полутора лет отложения накипи на 
греющих трубках вьгпарных аппаратов отсутствовали. Попол
нение затравки не производилось, так как в отстойнике-клас
сификаторе заправка отделялась в восходящем потоке от 
кристаллов поваренной соли и вместе с раствором возвраща-
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лась на выпаривание. Отделение затравки происходило вслед
ствие различных скоростей осаждения: для кристаллов пова
ренной соли 250—350 м/ч, для частиц затравки — не более 
0,5 м/ч. Скорость восходящего потока в классификаторе обыч
но составляла 60— 100 м/ч; при меньшей скорости наблюдался 
захват частиц заправки кристаллами поваренной соли. Сред
ний размер кристаллов соли составлял 0,4 мм.

Эффект от введения в раствор твердых частиц, которые при механиче
ском взаимодействии с поверхностью нагрева препятствуют образованию на 
ней накнпн, исследовался в работе [271]. Кипение соленых вод осуществля
лось в большом объеме на наружной поверхности горизонтальных труб. Опы
ты показали, что при определенных концентрациях твердых частиц накипь 
практически не образовывалась. Наблюдалось также некоторое повышение 
коэффициента теплопередачи испарителя вследствие очистки поверхности на
грева от оксидной пленки и других загрязнений. Этот способ предотвращения 
отложений не вышел из стадии опытных исследований; прежде чем судить 
о целесообразности его использования в вертикально-трубчатых промыш
ленных испарителях, необходимо выполнить большой комплекс эксперимен
тальных, проектно-конструкторских работ и промышленных испытаний.

В институте ВНИИВОДГЕО проведены исследования по предотвраще
нию накипеобразоваиия методом нанесения гидрофобных покрытий на грею
щие трубки испарителей. Наиболее прочным оказалось покрытие из бакели
тового лака, нанесенное обычным методом с последующей полимеризацией. 
Существенный эффект повышения интенсивности работы испарителя не на
блюдался.

Проводились также работы по полированию поверхности нагрева с целью 
уменьшения накипеобразоваиий, однако эти исследования не вышли из ста
дии лабораторных экспериментов, и в настоящее время трудно оценить целе
сообразность использования этого метода на практике. То же можно сказать 
об использовании физических методов обработки растворов (магнитного, уль
тразвукового, радиоактивного).

Образовавшуюся на поверхностях выпарных аппаратов на
кипь удаляют различными способами: механическим; отмыв
кой с помощью реагентов; разрушением путем создания тер
мических напряжений в системе «накипь — поверхность нагре
ва». Механический способ удаления накипи очень трудоемок и 
требует длительной остановки оборудования. При отмывке на
кипи с помощью реагентов выбор реагента определяется соста
вом отложений и конструкционными материалами оборудова
ния. Наибольшее распространение получила соляная кислота, 
которая хорошо растворяет карбонатные и фосфатные отложе
ния (и частично — оксиды железа), но слабо действует на 
силикатные и совсем не растворяет сульфатные. При использо
вании промывочных кислотных растворов наблюдается корро
зия оборудования. Для противокоррозионной защиты к раст
вору добавляют различные вещества, способные тормозить 
процесс коррозии. Выбор состава и температурного режима 
промывочных растворов, а также продолжительности отмывки 
производится с учетом свойств выпариваемых растворов, ха
рактера отложений и конструктивных особенностей оборудова
ния. В работах [246—250] рассмотрены вопросы оптимизации 
промывочных циклов выпарных аппаратов (см. также гл. 9 ).
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11.4. УТИЛИЗАЦИЯ ВТОРИЧНЫХ ЭНЕРГОРЕСУРСОВ 
ПРИ ВЫПАРИВАНИИ

В ряде отраслей промышленности в окружающую среду 
выбрасывается большое количество тепла, температурный по
тенциал которого достаточен для использования в выпарных 
установках различного назначения. Ввиду того, что энергети
ческие затраты составляют существенную долю общих затрат 
на концентрирование, использование вторичных энергоресур
сов является весьма эффективным спосбом снижения расходов 
на выпаривание.

В гл. 6 кратко рассматривались выпарные установки с пле
ночными испарителями, утилизирующие тепло уходящих га
зов газотурбинной установки газоперекачивающих станций ма
гистральных газопроводов. Уходящие газы можно направлять 
в контактный теплообменник, где раствор подогревается без 
соприкосновения с поверхностью нагрева. В контактном тепло
обменнике производится частичная очистка уходящих газов, 
что способствует предотвращению загрязнения воздушного 
бассейна. Различные способы включения контактного теплооб
менника в газовый тракт технологического агрегата рассмат
риваются в литературе [2].

Газообразные продукты огорания содержат различные при
меси, которые при контакте газов с раствором могут ухуд
шать качество дистиллята, получаемого в ступенях испарения. 
В этих условиях может оказаться эффективным применение 
каскадной установки, во втором и последующих каскадах ко
торой получается чистый дистиллят. Очищенные в контактном 
аппарате газы выбрасываются в атмосферу, а загрязненный 
концентрированный раствор из первого каскада направляется 
на дальнейшую переработку.

При использовании тепла уходящих газов и жидкостей в 
УМИ (выполненным по обычным схемам) и в поверхностных 
МВУ располагаемая энергия утилизируется неполностью, так 
как эти газы и жидкости невозможно охладить ниже темпера
туры регенеративного подогрева в конденсаторах (при темпе
ратуре уходящих газов 120°С и подогреве соленой воды в 
контактном теплообменнике 60 °С степень использования энер
гии уходящих газов не превышает 65% ). Кроме того, степень 
концентрирования растворов в таких установках невысока. 
В гл. 7 описана каскадная схема системы адиабатного испа
рения, лишенная указанных недостатков. Каскадные установ
ки перспективны для утилизации тепла уходящих газов раз
личных агрегатов, в частности паровых котлов [3, 272], газо
вых турбин, печей металлургических и химических произ
водств, а также горячих загрязненных вод газоочистных со
оружений, печей различных производств. Эти установки могут 
также использоваться для утилизации отбросного тепла воз
душных холодильных машин и тепла промежуточного охла
ждения компрессоров [273].
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Значительными резервами тепла обладают уходящие газы 
(температура 250°С и выше) технических печей нефтеперера
батывающих заводов. В местах, прилегающих к морскому по
бережью, одним из вариантов частичного решения задачи во
доснабжения этих заводов может явиться дистилляция воды 
при использовании тепла уходящих газов. При повышении 
температуры газов себестоимость пресной воды снижается. 
Увеличение числа ступеней испарения повышает капитальные 
затраты на установку и увеличивает ее производительность. 
Прн этом себестоимость дистиллята также снижается.

Те\нологня сахаро-рафинадного производства обусловливает относитель
но высокую температуру (до 70 °С) вторичного пара вакуум-выпарных ап
паратов Этот пар сбрасывается в конденсаторы. Разработана [274] схема 
установки, позволяющей утилизировать тепло этого пара для получения прес
ной воды Ввиду малого температурного напора применены пленочные вы
парные аппараты.

11.5. КОМБИНИРОВАНИЕ ВЫПАРИВАНИЯ С ДРУГИМИ 
МЕТОДАМИ КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ РАСТВОРОВ

Одним из путей повышения эффективности процессов кон
центрирования растворов является комбинирование выпари
вания с другими методами концентрирования. Целесообраз
ность такого комбинирования определяется следующими сооб
ражениями. Прн выпаривании расход энергии велик, однако 
степень концентрирования высока. Такие методы концентриро
вания, как электродиализный, гиперфильтрациоиный, крис- 
таллогидратный, метод замораживания обеспечивают высокую 
энергетическую эффективность извлечения воды из раствора, 
однако степень концентрирования растворов при этом низка. 
В связи с этим целесообразно процесс концентрирования осу
ществлять в две стадии: на первой стадии извлечь максималь
ное количество воды энергетически эффективными методами 
(физико-химическими, холодильными), а иа второй — упари
вать раствор до необходимой концентрации.

Удельный расход тепла на испарение 1 кг воды в МВУ и 
УМИ оценивается по приближенным соотношениям соответст
венно (6.51) и (7.3). Для МВУ с числом ступеней более 35 
удельный расход тепла q составляет 83,7— 104,6 кДж/кг, а 
расход электроэнергии на перекачивание 1 т опресняемой во
ды и создание вакуума е =  2—3 кВт-ч; для УМИ соответственно 
q =  67—74,3 кДж/кг, е =  3—4 кВт-ч/т воды. Получим суммар
ные значения в тепловых единицах: 
для МВУ

для УМИ
Я =  (83,7 -  104,6) + (2- 5У ’ -  = ( 1 1 0 , 7 - 1 3 1 , 6 ) - ^ -

q =  (67 — 74,3) +  (3 0У ’6 =  ( 1 0 3 - 1 1 0 , 3 ) - ^ -
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К.п.д. выработки электроэнергии иа современных тепловых 
электростанциях принят равным 0,4.

При электродиализе энергозатраты составляют приблизи
тельно 8— 10 кВт-ч/т воды, или в тепловых единицах 72— 
90 кДж/кг. Электродиализный метод, как и гиперфильтраци
онный, обеспечивает снижение расхода энергии по сравнению 
с методом выпаривания в УМИ на 20—30%. Однако получе
ние концентрации растворов выше 50—90 г/кг этим методом 
затруднительно.

Холодильные методы концентрирования характеризуются 
относительно небольшими энергозатратами, но затруднены 
отделение и отмывка кристаллов от раствора при недостаточ
ной эффективности процессов кристаллообразования. Одним 
из холодильных методов концентрирования является кристал- 
логидратный. В этом случае энергозатраты q составляют 10— 
12 кВт-ч/т, или 90— 108 кДж/т, что иа 12— 18% меньше, чем 
при выпаривании в МВУ. Однако степень концентрирования 
холодильными методами ограничена, что обусловлено трудно
стями процессов разделения кристаллов и вязкой суспензии, 
отмывки, а также образованием эвтектической смеси.

Ниже приводится предварительный анализ эффективности комбинирова
ния выпаривания с физико-химическими методами концентрирования раство
ров [275]. Для примера рассмотрена комбинированная установка, где на пер
вой стадии осуществляется электродиализ, а на второй — дистилляция с ис
пользованием промежуточного газового теплоносителя (см. гл. 8). Структур
ная схема установки представлена на рис. 11.1.

I Дистилляционноя I I $гЗ>г 
| установка [~j

$о Ьр 1̂ Злектродиализная 
П установка

soJ>o

Wyt

Рис. 11.1. Структурная схема комбинированной (а), днстилляционной (б) я алектродна- 
лнзной (а) установок.

Технико-экономическую эффективность комбинированной установки мож
но оценить по снижению удельных затрат на 1 т исходной воды двояко:

1) путем сравнения с установкой с промежуточным газовым теплоноси
телем, т. е.

ЛС, =  I Ск, -  C0S | (11.1)



где Ск., Со.— удельные затраты на концентрирование соответственно в ком
бинированной установке и в установке с промежуточным газовым теплоноси
телем, руб/т;

2) путем сравнения с электродналнзной установкой, т. е.

Д С , =  |C„S — С„| (11.2)

где Со. — удельные затраты иа концентрирование в электродналнзной уста
новке, руб/т.

Затраты на концентрирование в комбинированной установке равны:— Wi — Wn —
Cks =  Caw  + “ s^" Cow (11-3)

где Wi/So, WJSo — относительные расходы отделенной воды на первой н вто
рой стадиях концентрирования; C3w, Cow — удельные затраты на выделение 
дистиллята в электродналнзной установке н в установке с промежуточным 
газовым теплоносителем, руб/т.

Рассматривая совместно уравнения (11.1) и (11.3) и учитывая, что

получим:

W. bo ,s; =зг|
д Cl =■ (Cow — C»w) (1 — Ьо/bi) (11.5)

Во втором случае для сравнения удельных затрат иа концентрирование 
в комбинированной установке с затратами в электродналнзной установке за
пишем:

( 11 . 6 )

где Сод — удельные затраты при одноступенчатом процессе выпаривания. 
Рассматривая совместно соотношения (11.2)— (11.4) н (11.6), получим:

5 *  =  (Сод -  <W )( 1 — jJ-) -£-(11.7)

Расчеты произведены при следующих 
исходных данных: C oir=l,8 руб/т;
C sir=0>47 руб/т, С0д= 2 ,8  руб/т; 
6к =  250 г/кг.

Снижение удельных затрат на 
концентрирование в комбинирован
ной установке но сравнению с уста
новкой с промежуточным газовым

Рнс. 11.2. Снижение удельных еатрат в 
комбинированной установке по сравнению 
с дистнлляцноииой (ДС,) и електроднализ- 
ной (ДС,):
1 — 6,-30 г/кг; 2 — 60; 3 -  70.

теплоносителем (рнс. 11.2) особенно существенно при низкой начальной кон
центрации исходного раствора 6о=Ю —30 г/кг, так как в этом случае степень 
концентрирования раствора иа первой стадии значительна (<Oi =  £*i/60= 3 —5). 
Так, при 6о= 10 г/кг н 5|=50 г/кг значение ДС|=1,05 руб/т.

Снижение удельных затрат на концентрирование в комбинированной ус
тановке по сравнению с электродналнзной (рнс. 11.2) может достигнуть 0,5— 
1,2 руб/т, в зависимости от начальной концентрации раствора Ьо-
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Аналогичные результаты получены при комбинировании вы- 
паривання и кристаллогидратного метода. Таким образом, 
создание установок концентрирования, основанных на комби
нировании методов выпаривания и физико-химических мето
дов, а также холодильных, в оптимальных для каждого ме
тода условиях даст существенный технико-экономический эф
фект. Определенную перспективность имеет комбинирование 
выпарных установок с замкнутым газовым контуром и со 
встречными струями [276, 277].

11.6. КОМБИНИРОВАНИЕ ВЫПАРНЫХ УСТАНОВОК С ДРУГИМИ 
ТЕХНОЛОГИЧЕСКИМИ АГРЕГАТАМИ

Возможны следующие основные варианты комбинирования выпарной ус
тановки с другими технологическими агрегатами- 1) использование для вы
паривания тепла предвключеииой энергетической нли технологической уста
новки; 2) использование отборов вторичного пара выпзриых установок для 
энергоснабжения различных потребителей; 3) утилизация отбросного тепла 
выпарных установок в энергетической нли технологической установке.

Для выпаривания могут использоваться отборы пара из теплофикацион
ных турбин, выхлопной пар турбин с противодавлением, выхлопной пар из 
паровых насосов, паровых молотов н пр. Большие резервы тепла для исполь
зования в выпарных установках содержатся в выхлопных газах газовых тур
бин, двигателей внутреннего сгорания н других энергоустановок. Вопросы 
утилизации тепла уходящих газов ГТУ газокомпрессорных станций магист
ральных газопроводов рассмотрены в гл. 6, а также в разделе 11 4

Затраты на концентрирование растворов и опреснение соленых вод су
щественно снижаются при комбинировании этих процессов с производством 
электроэнергии на базе газотурбинных и паротурбинных агрегатов, работаю
щих на органическом или ядериом топливе [2, 278]. Перспективны комбини
рованные тепловые деминерализациоииые электростанции (ТЭДС). Кроме 
производства электроэнергии такие станции могут предназначаться для очист
ки сточных минерализованных вод, получения пресной воды и извлечения 
ценных продуктов из вод морей н других источников. ТЭДС могут оказаться 
эффективными при очистке сточных вод крупных предприятий, шахтных со
леных вод, а также сточных вод отдельных промышленных районов и цеит-

Л,%

о з v / и 1л;п
ров. При этом сточные воды нескольких предприятий промышленного района 
могут подаваться по специальным трубопроводам на районную станцию, це
лесообразность строительства которой определяется путем сопоставления с ее 
эффективностью н эффективностью автономных установок обезвреживания.

На рис 113 приведены зависимости относительной экономии Д = (С — 
—С )100/С ' (где С, С' — суммарные расчетные затраты на раздельное и ком
бинированное производство) при комбиинроваиин поверхностных дистнлля-
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ционных опреснительных установок с ГТУ от соотношения нагрузок по элек
троэнергии и дистилляту ZW/N.  Наибольшая эффективность достигается для 
ГТУ простых циклов без регенерации. Снижение затрат за счет комбиниро
вания составляет 20—60%.

Для уменьшения отложений в качестве блоков концентрирования раство
ра и опреснения могут использоваться установки с контактными аппарата
ми — каскадная и с газовым контуром. Возможны следующие варианты ком-

Рис. 11.4. Схема комбинированной теплоэлектродеминерализационной станции (ТЭДС):
1 —  п а р о в о й  к о т е л ;  2 , 3  —  к о н т а к т н ы е  т е п л о о б м е н н и к и ;  4 —  к о н д е н с а т о р ы  У М И ;  5  —  а г р е 
г а т  о б е з в о ж и в а н и я  р а с т в о р а  ( с у ш и л к а ) .

бинирования дистилляционных установок с контактными аппаратами и паро
турбинных установок (П ТУ): использование энергии уходящих газов котло
агрегатов для нагрева минерализованной воды и растворов; подогрев мине
рализованной воды и растворов паром, отбираемым из турбин; отбор топоч
ных газов для подогрева минерализованной воды и выпаривания (сушки) кон
центрированного раствора; подогрев питательной воды (рабочего тела) энер
гетической установки в конденсаторах испарительной установки и др.

В современных ПТУ, работающих на органическом топливе, потеря энер
гии с уходящими тазами котлоагрегатов составляет 10— 12% от общих потерь 
при температуре уходящих газов 120— 130 °С. Использование этих газов для 
нагрева минерализованной воды в контактных теплообменниках и последу
ющего адиабатного испарения может снизить потери энергии до 2—3% от 
обычных потерь в энергетической установке [2, 272].

Для полного исключения отложений на поверхностях нагрева конденсато
ры УМИ охлаждаются рабочим телом энергетического блока; при этом умень
шается количество пара, отбираемого из турбин, а на подогрев рабочего тела 
расходуется энергия конденсации вторичного пара.

Один из вариантов схемы ТЭДС, в которой процесс дистилляции осу
ществляется без образования накипи на поверхностях нагрева, представлен 
на рис. 11.4. Минерализованная вода нагревается уходящими из парового 
котла 1 газами в контактном теплообменнике 2 до температуры 60 °С, а за
тем в смешивающих подогревателях паром из отборов турбин либо в кон
тактном теплообменнике 3 топочными газами. Конденсаторы ступеней испа
рения 4 охлаждаются конденсатом паротурбинной установки; они заменяют 
соответствующие регенеративные подогреватели энергоблока. Концентриро
ванный раствор может испаряться в топке специально приспособленного па
рогенератора либо в сушилке 5. Можно осуществлять частично дробную кри
сталлизацию в ступенях адиабатного испарения с целью выделения соответ
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ствующих полезных продуктов. Концентрат из последней ступени можно на
правлять в специальный кристаллизатор.

При работе ТЭДС на ядерном топливе нагрев минерализованной воды 
необходимо осуществлять в контактных паровых подогревателях или с по
мощью промежуточного теплоносителя, в частности воздуха. При этом рас
твор не контактирует с теплопередающей поверхностью, что обеспечивает 
существенное повышение степени концентрирования.

С ростом производительности комбинированных установок их эффектив
ность увеличивается. Такие установки могут создаваться для обслуживания 
как отдельных предприятий, так и промышленных комплексов, районов. На
пример, на предприятии, где дебет сточных вод составляет 130— 140 т/ч, мож
но поставить установку с энергоблоком типа ПТ-12-35/10 мощностью 12 МВт, 
теплофикационным отбором пара 25 МВт. При этом выход пресной воды со
ставит приблизительно 130 т/ч.

По предварительным расчетам, ТЭДС электрической мощностью порядка 
1200 МВт может обеспечить деминерализацию 7800 т/ч вод при расчетных 
затратах около 45 коп/т. В качестве дополнительного продукта может про
изводиться приблизительно 7000 т/ч пресной воды. При этом устраняется 
основной недостаток современных термических методов очистки и опреснения: 
накипь на поверхностях нагрева. Такую станцию можно использовать, на
пример, для очистки сточных соленых шахтных вод и вод химических и ме
таллургических производств, ныне загрязняющих реки Донбасса и другие 
районы страны, а также для извлечения ценных веществ из морских вод. 
Такие станции могут оказаться эффективными для производства иода, бро
ма, магния, поваренной соли и других ценных веществ из рапы Сиваша и 
сточных вод предприятий химической промышленности, расположенных в 
этом районе.

В минерализованных сточных промышленных водах и в рассолах опрес
нительных установок содержится большое количество ценных веществ. Ис
пользование этих веществ в промышленности, сельском хозяйстве и строи
тельстве является одним из путей повышения эффективности систем демине
рализации вод и концентрирования растворов. Проведенные различными ав
торами работы свидетельствуют о возможности использования в народном 
хозяйстве веществ, содержащихся в соленых водах. Извлечение и утилизация 
ценных веществ из промышленных сточных вод — это погромный и по су
ществу нетронутый резерв рационального и эффективного использования сточ
ных вод промышленности» [279]. В разделе 8.5 приведены результаты полу
чения концентрированных растворов и сточных минерализованных вод ЗТМК 
на выпарной установке с газовым промежуточным теплоносителем. Получен
ные растворы можно полезно использовать. Анализы, проведенные Запо
рожским институтом титана, показали, что полученные растворы хлористого 
кальция соответствуют временным техническим условиям и ГОСТу на жид
кий хлористый кальций первого сорта.

Использование для водоснабжения пресной воды, полученной в резуль
тате выделения растворенных веществ из сточных вод, существенно снижает 
затраты на очистку воды. Это особенно важно для районов, где ощущается 
дефицит пресной воды. При соответствующем конструировании выпарных 
установок в них получается дистиллят высокого качества для снабжения 
различных технологических агрегатов (паровых котлов, ядерных реакторов, 
высокотемпературных печей и др.).

В заключение необходимо отметить следующее:
1. Многоступенчатые выпарные установки поверхностного 

типа обеспечивают выпаривание растворов при относительно 
невысоком удельном расходе тепла q, определяемом в основ
ном числом ступеней выпаривания: при п =  20 q ~  150 кДж/кг 
испаренной воды, при п =  10 q ~ 300 кДж/кг; в одноступенча
тых установках <7^2800 кДж/кг. Ориентировочные значения 
коэффициентов теплопередачи при выпаривании растворов

311



низкой концентрации могут достигать 4000—5000 Вт/(м2*ч), а 
три выпаривании высококонцентрированных вязких растворов 
составляют 300—600 Вт/(м2-ч). Степень концентрирования
растворов в установках этого типа ограничена отложениями, 
выпадающими на поверхностях теплообмена, что существенно 
снижает производительность установок. Для повышения сте
пени концентрирования проводят предварительную обработку 
растворов с целью выделения из них веществ, выпадающих на 
поверхностях напрева, вводят в раствор «затравочные» крис
таллы, повышают скорость потока раствора относительно по
верхности теплообмена и др.

Удельный расход электроэнергии в установках с аппарата
ми с принудительной циркуляцией и пленочными составляет 
ориентировочно 3—4 (кВт-ч)/т испаренной воды. Все более 
широкое распространение получают испарители с ниспадаю
щей пленкой. Весьма перспективны аппараты с вращающейся 
поверхностью нагрева. В инженерном отношении конструкции 
установок поверхностного типа хорошо разработаны, что поз
воляет создать промышленные установки производительно
стью от 0,01 до 3000 т/ч по испаренной воде.

Установки адиабатного испарения получают все большое 
распространение в промышленности, особенно при опреснении 
соленых вод и производстве дистиллята. Удельный расход 
тепла при производстве дистиллята из морской воды может 
достигать 100 кДж/кг. Коэффициенты теплопередачи в аппа
ратах этих установок того же порядка, что и в аппаратах по
верхностного типа. Степень концентрирования в одноконтур
ных установках ограничена вследствие отложений, для ее по
вышения необходима предварительная обработка раствора; в 
многоконтурных и каскадных установках степень концентриро
вания растворов существенно повышается. Удельный расход 
электроэнергии составляет до 7 (кВт-ч)/т испаренной воды.

Конструкции установок адиабатного испарения неплохо 
разработаны, что обеспечило создание промышленных систем 
производительностью от 0,5 до 1500 т/ч по испаренной воде.

Контактные выпарные установки с аппаратами погружного 
горения, распылительными и скрубберными обеспечивают пре
дельное концентрирование растворов -вплоть до состояния на
сыщения. При этом удельный расход тепла составляет 2800 и 
более кДж/кг испаренной воды. Перспективны установки, в 
которых сочетаются контактные теплообменные аппараты и 
аппараты адиабатного испарения. В этих установках раствор 
не контактирует с поверхностями нагрева, что обеспечивает 
предельное концентрирование при удельном расходе тепла 
700— 1000 кДж/кг испаренной воды. Однако расход электро
энергии составляет 10—20 (кВт-ч)/т. Объемные коэффициенты 
теплопередачи в зоне контакта составляют ориентировочно 
для малоконцентрированных растворов 12000 Вт/(м3-1рад),
для высококонцентрированных — 3500 Вт/(м3 • лрад). В про-
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Умышленности используются одноступенчатые контактные вы
парные установки производительностью от 0,05 до 15 т/ч по 
испаренной воде.

2. Комбинирование процессов выпаривания с другими ме
тодами концентрирования и другими технологическими про
цессами существенно повышает технико-экономическую эф
фективность выпаривания и позволяет создавать установки 
для предельного концентрирования растворов, комбинирован
ные станции производства электроэнергии, деминерализации 
соленых вод и извлечения из них ценных веществ.

3. Проведенные исследования свидетельствуют о высокой 
эффективности совместного использования методов термоди
намики, теории тепло- и массообмена, методов кибернетики и 
системотехники при решении задач анализа и синтеза выпар
ных установок.

Полученные системы дйфференциальных уравнений опи
сывают процессы в многоступенчатых выпарных установках 
широкого класса: прямоточных, противоточных, с отбором и без 
отбора, с параллельным использованием паров и др. С их по
мощью можно получить информацию о стационарных и пере
ходных режимах работы и оценить влияние конструктивных и 
режимных параметров на статические и динамические свойства 
выпарных установок.

Аналитические соотношения позволяют рассчитать стати
ческие и динамические характеристики МВУ при существен
ных упрощениях и небольшом числе аппаратов. Разработан
ные алгоритмы решения полной системы уравнений статики 
МВУ на ЭВМ позволяют определить параметры установки 
при проектных и поверочных расчетах без соответствующих 
ограничений. Для получения информации о переходных про
цессах в МВУ необходимо использовать аналоговые вычисли
тельные машины. Для повышения точности расчета динамиче
ских характеристик целесообразно осуществлять моделирова
ние переходных режимов МВУ на ЭВМ.

Эспериментальные исследования динамических характерис
тик промышленных выпарных установок и конденсаторов сме
шения позволили получить информацию о динамических свой
ствах этих установок. Экспериментальные характеристики 
удовлетворительно совпадают с характеристиками, полученны
ми методами математического моделирования. Эксперимен
тальные методы необходимо использовать совместно с теоре
тическими расчетами и математическим моделированием.

Для определения оптимальных параметров при проектиро
вании МВУ используются математические модели, включаю
щие целевую функцию, модел~ь функционирования объекта и 
систему ограничений. Эти параметры определяются с помощью 
упрощенных методик, позволяющих оценивать число ступеней, 
поверхности нагрева и другие параметры, либо при более точ
ных расчетах — методами нелинейного программирования.
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Аппараты погружного горения 232, 
233

Выпаривание
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151, 152
с встроенной греющей камерой 

148
с вынесенной греющей камерой 

148
-------  зоной ' парообразования

144
классификация 143 сл. 
конструкции 146, 147 
контактные см. Контактные теп
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математическое описание процес
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ЭВМ 289
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