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Введение

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

     Различают смеси из двух компонентов (бинарные), многокомпонентные и сложные (непрерывные). К сложным смесям относят нефть и фракции.
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     Физическая сущность процесса ректификации заключается в двухстороннем массо- и теплообмене между неравновесными потоками пара и жидкости при высокой турбулизации поверхности контактирующих фаз. В результате массообмена пар обогащается низкокипящими, а жидкость высококипящими компонентами. При определенном числе контактов можно получить пары, состоящие в основном из низкокипящих, а жидкость из высококипящих компонентов.

     Ректификация осуществляется, как и всякий диффузионный процесс, в противотоке пара и жидкости, что обеспечивает различие температур и неравновесность составов встречных потоков. Жидкое орошение при ректификации паров создается путем конденсации части парового пока в верхней части колонны, а паровое орошение при ректификации жидкости  путем испарения части жидкости в нижней части колонны.

     Процессы ректификации осуществляются в аппаратах, технологическая схема которых зависит от назначения аппарата и давления в нем, а конструкция – от способа организации контакта фаз.

     При ступенчатом осуществлении процесса ректификации в колонных аппаратах контакт пара и жидкости может происходить в противотоке (на тарелках провального типа), в перекрестном токе (на колпачковых тарелках), в прямотоке (струйные тарелки).
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Если процесс ректификации осуществляется непрерывно во всем объеме колонного аппарата, то контакт пара и жидкости при движении обеих фаз может происходить только в противотоке. Современные ректифицирующие аппараты можно классифицировать в зависимости от технологического назначения, давления и внутреннего устройства, обеспечивающего контакт между паром и жидкостью.

     По технологическому назначению ректификационные аппараты подразделяются на колонны атмосферно-вакуумных установок, термического и каталитического крекингов, вторичной перегонки нефтепродуктов, а также для ректификации газов, стабилизации легких нефтяных фракций и т.д.

К современным ректификационным аппаратам предъявляются следующие требования: высокая разделительная способность и производительная способность, достаточная надежность и гибкость в работе, низкие эксплуатационные расходы, небольшой вес и простота, техничность конструкции. Последние требования не менее важны чем первые, поскольку они не только определяют капитальные затраты, но и в значительной мере влияют на величину, эксплутационных расходов, обеспечивают легкость и удобства изготовления аппарата, монтажа и демонтажа, ремонта, контроля, испытания, а также безопасность эксплуатации и пр.

     Кроме перечисленных выше требований ректификационные аппараты должны отвечать также требованиям государственных стандартов, ведомственных нормалей и инспекций Гостехнадзора.

     Технологическая схема аппарата зависит от состава разделяемой смеси, требований к качеству получаемых продуктов, от возможностей уменьшения, энергетических затрат, назначения аппарата, его места в технологической цепочке всей установки и от многих других факторов.

1. Технологический расчёт

1.1. Исходные данные

     Начальная концентрация гептан (С7Н14) в исходном сырье 28% (αF = 0,28), сырьё подаётся в парожидкостном состоянии; доля отгона равна 20% (е = 0,2). Содержание пентана в дистилляте  96 %  вес. (уD = 0,96), в остатке 6% вес. (хR = 0,06). Установка работает под избыточным давлением (П = 2,1 ата. Производительность установки F = 26 т/час.

     Тип тарелок – ситчатые
Таблица 1

	Эмпири-ческая формула
	Наимено-вание углеводо-родов
	Молеку-лярный вес, кг/кмоль
	Коэффициенты Антуана
	Компо-     нент

	
	
	
	А
	В
	С
	

	С7Н14
	Н-гептан
	100
	4,10946
	1266,871
	216,757
	НКК

	С8Н18
	Октан
	114
	4,04296
	1355,126
	209,517
	ВКК
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 1.2. Схема колонны
[image: image88.wmf]2

,

0

=

e

[image: image89.wmf]C

t

D

0

120

=

¢

[image: image90.wmf];

75

,

117

757

,

216

1

,

2

lg

10946

,

4

871

,

1266

lg

0

C

C

П

A

B

t

НКК

кип

=

-

-

=

-

-

=

[image: image91.wmf];

69

,

154

517

,

209

1

,

2

lg

04296

,

4

126

,

1355

lg

0

С

C

П

А

В

t

ВКК

кип

=

-

-

=

-

-

=

[image: image92.wmf];

69

,

154

517

,

209

1

,

2

lg

04296

,

4

126

,

1355

lg

0

С

C

П

А

В

t

ВКК

кип

=

-

-

=

-

-

=


[image: image93.wmf]d

¢

[image: image94.bmp][image: image95.wmf]C

t

F

0

5

,

145

=

[image: image96.wmf]C

t

D

0

120

=

¢

[image: image97.wmf];

75

,

117

757

,

216

1

,

2

lg

10946

,

4

871

,

1266

lg

0

C

C

П

A

B

t

НКК

кип

=

-

-

=

-

-

=

[image: image98.wmf]C

t

R

0

151

=


[image: image99.wmf]C

t

D

0

35

=

[image: image100.wmf]2

,

0

=

e














    1.3. Координаты кривых равновесия и изобарных температурных кривых



Таблица 2

	t0,C
	Давление насыщенных паров, ата
	Мольная доля НКК
	Весовая доля НКК

	
	Н-Гептан
	Октан 
	X(
	Y(
	X
	Y

	117,75
	2,1
	0,80
	1
	1
	1
	1

	120
	2,23
	0,85
	0,908
	0,963
	0,897
	0,958

	125
	2,53
	0,98
	0,724
	0,871
	0,697
	0,855

	130
	2,86
	1,13
	0,562
	0,765
	0,530
	0,741

	135
	3,22
	1,29
	0,421
	0,645
	0,389
	0,614

	140
	3,62
	1,46
	0,295
	0,508
	0,269
	0,475

	145
	4,05
	1,66
	0,184
	0,354
	0,165
	0,325

	150
	4,52
	1,88
	0,084
	0,181
	0,074
	0,162

	154,69
	5,00
	2,1
	0
	0
	0
	0


      В качестве примера приведем расчеты при температуре 1200 С:
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При построении кривых равновесия и изобарных температурных кривых используются уравнения, в которых составы выражены в весовых концентрациях.

     Определяем температуру низа и верха колонны tR = 1510 C; t(D = 1200 C. Для определения температуры сырья, через точку В проводим прямую АВ, тангенс угла наклона которой равен
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Затем определяем составы пара и жидкости в питательной части колонны: Y0 = 0,310; X0 = 0,155  Отложив эти значения на графике изобарных температурных кривых, определяем температуру сырья  tF = 145,50 C. Температуру холодного орошения принимаем tD = 350 С.
1.4. Материальный баланс

     Выход дистиллята определяем по уравнению: 
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     Количество остатка находим по уравнению:
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     1.5. Количество орошения и ЧТТ

Минимальное количество орошения определяем по уравнению:


[image: image6.wmf]194

,

4

155

,

0

31

,

0

31

,

0

96

,

0

0

0

0

min

=

-

-

=

-

-

=

X

Y

Y

Y

R

D


   Рабочее флегмовое число находим по уравнению:
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Число теоретических тарелок (ЧТТ) находим графическим путем. Для этого через точку С проводим рабочую линию верхней части колонны с тангенсом угла наклона 
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Точку D соединяем с точкой Е, характеризующей состав остатка. Между равновесной кривой и ломаной CDE строим ступенчатую линию, количество ступеней которой и определяет ЧТТ. В результате построения получаем для верха колонны n(в = 7 и для нижней части колонны n(н = 3 теоретических тарелок.


Минимальное ЧТТ определяем по уравнению:
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при tF = 145,50 C
1.6. Тепловой баланс

     По справочной литературе определяем необходимые для расчета теплофизические свойства Н-гептана и октана (таблица 3)

Таблица 3
	Компонент
	Удельная теплоемкость(ккал/кг·К) при t, 0C
	Теплота испарения, (ккал/кг)
	tкип при

P = 2,1 ата

	
	35
	120
	145,5
	151
	
	

	Н-гептан
	0,545
	0,638
	0,670
	0,677
	68,62
	117,75

	Октан 
	0,540
	0,617
	0,640
	0,645
	68,81
	154,69

	Принятые средние величины теплоем-костей
	0,5425
	0,6275
	0,655
	0,661
	    //—//
	      //—//


Количество тепла на орошение определяем по формуле:
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где 
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   Тепло, отнимаемое в конденсаторе, определим по уравнению:
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   Определяем приход и расход тепла с материальными потоками:
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   Количество тепла, которое необходимо подвести к низу колонны через кипятильник:
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    С учетом тепловых потерь в окружающую среду количество тепла, подводимого в низ колонны, увеличиваем на 10%, таким образом 

В = 3193714,273ккал/ч (3693,98кВт)
   Результаты расчета сводим в таблицу 4
	Подводимое (отводимое) тепло
	Температура, 0С
	Энтальпия, ккал/кг
	Расход, кг/час
	Количество тепла, ккакл/час (кВт)

	ПРИХОД
	
	
	
	

	С сырьем

(е = 0,20)
	145,5
	163,93
	5200
	853078,7
(986,710)

	
	145,5
	95,30
	20800
	1982292
(2292,801)

	В кипятильнике
	//—//
	//—//
	//—//
	2903377
(3358,165)

	Итого
	//—//
	//—//
	26000
	5738747
(6637,672)

	РАСХОД
	
	
	
	

	С дистиллятом
	35
	18,99
	6400
	120676,1
(139,579)

	С остатком
	151
	99,81
	19600
	1960732
(2267,863)

	В конденсаторе
	//—//
	//—//
	//—//
	3657340
(4230,23)

	Итого
	//—//
	//—//
	26000
	5738747
(6637,672)



Таблица 4.
     Количество циркулирующего холодного орошения :
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   Расход водяного пара на подогрев низа колонны при P = 10,2ата и 
tn = 180 0 C: 
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   Расход воды в конденсаторе – холодильнике при разности температур охлаждающей воды на выходе и входе в теплообменник ∆t = 200 C:
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1.7. Внутренние материальные потоки

   Вверху колонны:

L = R ( D = 6,01·6400  = 38205,09 кг/ч

G = L + D = 38205,09 +6400 = 44560,65 кг/ч

L/G = 38205,09 / 44560,65 = 0,857
   Объем паров в  верхней части колонны:
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 где средняя температура верхней части колонны равна:
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При этой температуре содержание пентана в паре составит 0,701. Тогда      
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Плотность жидкости при t= 132,75 0C:
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Объемный расход жидкости: 
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 Внизу колонны:
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[image: image35.wmf]
G = Lн – R = 59005,09 – 19600 = 39360,65кг/ч
Lн/G = 59005,09 / 39360,65 = 1,50
Объем паров в  нижней части колонны:
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 где средняя температура нижней части колонны равна:
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При этой температуре содержание пентана в паре составит 0,244. Тогда      
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        Плотность жидкости при tR = 148,250C:
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Объемный расход жидкости: 
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Принимаем ситчатые тарелки.
2. Гидравлический расчет

2.1. Диаметр колонны

     Принимаем расстояние между тарелками H = 500 мм. Допустимая скорость паров в свободном сечении колонны определяем по уравнению:

в верхнем сечении: 
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где С1 = 650,
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в нижнем сечении: 
[image: image46.wmf]42
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 где С1 = 650,
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Диаметры колонны рассчитываем отдельно для верха и низа:
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          В соответствии с нормальным рядом диаметров принимаем диаметр колонны 2,4 метра. При расстоянии между тарелками 500 мм данное значение диаметра колонны соответствует оптимальным размерам колонны.
  2.2. Реальные скорости паров
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2.3. Конструкция тарелок

      Техническая характеристика ситчатых тарелок 

Т а б л и ц а 5

	Тип тарелки
	Диаметр колонны, мм
	Относительное свободное сечение, %
	Площадь слива, м2
	Периметр слива, м
	Длина пути жидкости, м
	Диаметр отверстий, мм
	Шаг размещения отверстий, мм

	ТС-Р
	2400
	11,1
	0,505
	1,57
	1,582
	5
	10


2.4. Диапазон устойчивой работы тарелки
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2.5. Гидравлическое сопротивление тарелок

(Р = (Рсух + (Рпж  

    Сопротивление сухой тарелки:
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     Сопротивление парожидкостного слоя на тарелке:
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Общее гидравлическое сопротивление тарелки в верхней части колонны:

(Р = 69,4 + 619,75 = 689,15 Па

       Проверим, соблюдается ли при расстоянии между тарелками в 500 мм необходимое для нормальной работы тарелок условие:
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[image: image62.wmf]213
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2.6. Число реальных тарелок

Число реальных тарелок определяется как отношение числа теоретических тарелок к коэффициенту полезного действия тарелки, т. е.
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КПД тарелки определяем по уравнению:
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где μж-вязкость жидкости, Па·с;

       α-коэффициент относительной летучести компонентов;

       hП-высота сливного порога, м;

       L и G – массовые расходы жидкости и пара.
2.6.1.Верхняя часть колонны

При средней температуре верхней части колонны Тср=132,75ºС: Рг = 3,053 ата;   Ро = 1,213 ата;  Х’г = 0,422 мольн. доли;  Х’о = 0,578 мольн. доли;
 μг = 0,151  мПа·с;  μо = 0,189  мПа·с; 

 L = 38205,09 кг/ч; G = 44560,65 кг/ч;  Nт = 7:
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[image: image68.wmf]2
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Принимаем целое число тарелок в верхней части колонны равное  13
2.6.2. Нижняя часть колонны

При средней температуре нижней части колонны Тср=148,25ºС: Рг = 4,35 ата; Ро = 1,8 ата; Х’г = 0,145 мольн. доли; Х’о = 0,855 мольн. доли; μг = 0,134 мПа·с; μо = 0,166 мПа·с; 

 L = 59005,09  кг/ч; G = 39360,65 кг/ч; Nт = 3 :
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[image: image71.wmf]70
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[image: image72.wmf]3
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Принимаем целое число тарелок в нижней части колонны, равное 5.
2.7. Расчёт высоты колонны

   Высота ректификационной колонны рассчитывается по формуле:
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где Н1-высота сепарационного пространства;

      Н2- высота концентрационной части колонны;

Н3-высота эвапорационной части колонны;

Н4-высота отгонной части колонны;

 Н5-высота низа колонны .
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3. Расчёт диаметров штуцеров

3.1. Штуцер ввода сырья

Диаметр штуцера ввода сырья находим по формуле:
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Плотность жидкого сырья:
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принимаем диаметр из ряда стандартных d = 150 мм

       3.2. Штуцер вывода паров дистиллята
   Диаметр штуцера вывода паров дистиллята находим по формуле:
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принимаем диаметр из ряда стандартных d = 350 мм.
3.3. Штуцер ввода орошения
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принимаем диаметр из ряда стандартных d = 80 мм

3.4. Штуцер вывода кубового остатка
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принимаем диаметр из ряда стандартных d = 250 мм

3.5. Штуцер ввода паров в куб колонны из кипятильника
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принимаем диаметр из ряда стандартных d = 300 мм
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