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1 КРАТКОЕ ОПИСАНИЕ ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЙ СХЕМЫ УСТАНОВКИ 

Схема ректификационной установки непрерывного действия приведена ри-

сунке 1.1 [1]. 

 

 
Рисунок 1.1 Схема непрерывно действующей ректификационной установки 

1 – ректификационная   колонна   (а – концентрационная   часть,   б – отгон-

ная   часть);   2 – кипятильник;   3 – дефлегматор;   4 – делитель   флегмы;   5 – по-

догреватель   исходной   смеси; 6 – холодильник дистиллята   (или  холодильник-

конденсатор);  7 – холодильник остатка   (или нижнего  продукта);   8,   9 – сбор-

ники;   10 – насосы. 

 

Ректификационная колонна 1 имеет цилиндрический корпус, внутри которо-

го установлены контактные устройства в виде тарелок или насадки. Снизу вверх 

по колонне движутся пары, поступающие в нижнюю часть аппарата из кипятиль-

ника 2, который находится вне колонны, т. е. является выносным (как показано на 

рисунке), либо размещается непосредственно под колонной. С помощью кипя-

тильника создается восходящий поток пара. Пары проходят через слой жидкости 

на нижней тарелке. 
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В нижней части (от питающей до нижней тарелки) необходимо в максималь-

ной степени удалить из жидкости НК, то есть исчерпать жидкость для того, чтобы 

в кипятильник стекала жидкость, близкая по составу к чистому ВК. Соответст-

венно эта часть колонны называется исчерпывающей или отгонной. 

В дефлегматоре 3 (конденсатор-холодильник) могут быть сконденсированы 

либо все пары, поступающие из колонны, либо только часть их соответствующая 

количеству возвращаемой в колонну флегмы. В первом случае часть конденсата, 

остающаяся после отделения флегмы, представляет собой дистиллят (ректифи-

кат), или верхний продукт, который после охлаждения в холодильнике 6 направ-

ляется в сборник дистиллята 9. Во втором случае несконденсированные в дефлег-

маторе пары одновременно конденсируются и охлаждаются в холодильнике 6, ко-

торый при таком варианте работы служит конденсатором-холодильником дистил-

лята. 

Жидкость, выходящая из низа колонны (близкая по составу ВК) также делит-

ся на две части. Одна часть, как указывалось, направляется в кипятильник, а дру-

гая – остаток (нижний продукт) после охлаждения водой в холодильнике 7 на-

правляется в сборник 8. 

 

 

 



Лист

Изм. Лист N докум. Подп. Дата

 

8 
  

В тарельчатых аппаратах (рисунок 2.1, а) контакт между фазами происходит 

при прохождении пара (газа) сквозь слой жидкости, находящейся на контактном 

устройстве (тарелке) жидкостью осуществляется на поверхности специальных на-

садочных тел, а также в свободном пространстве между ними [2]. 

В ректификационных колоннах применяются тарелки различных конструк-

ций (колпачковые, клапанные, струйные, провальные и т.п.), существенно разли-

чающиеся по своим рабочим характеристикам и технико-экономическим данным.  

При выборе конструкции контактного устройства учитывают как их гидро-

динамические и массообменные характеристики, так и экономические показатели 

работы колонны при использовании того или иного типа контактных устройств. 

2.2 Классификация тарелок 

В настоящее время в промышленной практике известны сотни различных 

конструкций тарелок, которые можно классифицировать по способу передачи 

жидкости с тарелки на тарелку, по способу взаимодействия жидкой и паровой (га-

зовой) фаз, по характеру диспергирования взаимодействующих фаз, по конструк-

ции устройства для ввода пара (газа) в жидкость и др. 

По способу передачи жидкости различают тарелки со специальными пере-

точными устройствами и тарелки провальные. 

По характеру диспергирования взаимодействующих фаз различают тарелки 

барботажного и струйного типов.  

В зависимости от конструкции устройств для ввода пара в жидкость разли-

чают ситчатые (дырчатые), колпачковые, клапанные, язычковые (чешуйчатые) и 

другие типы тарелок. Рассмотрим некоторые типы тарелок [3]. 

Рассмотрим особенности работы барботажной тарелки на примере колпачко-

вой тарелки с круглыми колпачками, схема которой приведена на рисунке 2.2. 

Жидкость поступает на полотно тарелки из переливного устройства и течет 

от приточной стороны тарелки к сточной, при этом на тарелке возникает градиент 

уровня жидкости. Стенка переливного устройства погружена в жидкость, нахо-

дящуюся на нижележащей тарелке, что обеспечивает в колонне соответствующий 
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струи, сталкиваясь, деформируются, образуя слой газожидкостной системы (пе-

ны) с сильно развитой поверхностью контакта фаз (рисунок 2.2, б).  

Бесколпачковые барботажные тарелки (из S-образных элементов, клапанные, 

струйные, ситчатые), снабженные переливными устройствами, по принципу рабо-

ты аналогичны работе колпачковой тарелки.  

Тарелки из S-образных элементов (рисунок 2.3) являются разновидностью 

колпачковых тарелок и состоят из отдельных элементов, каждый из которых об-

разует одновременно полость для паров и жидкости. 

 
Рисунок 2.3 − Конструкция тарелки из S-образных элементов: 

1 − корпус колонны; 2 − сливная перегородка; 3 − паровой элемент; 4 − S-

образный элемент; 5 − поперечные перегородки; 6 − разъемный S-образный эле-

мент; 7 − жидкостный элемент; 8 − отверстие для слива жидкости; 9 − опорное 

кольцо; 10 − струбцина; 11 − заглушки; 12 − прорези в S-образных элементах. 

 

В начале тарелки установлен паровой элемент 3, у слива с тарелки — жидко-

стный элемент 7. Вертикальная стенка части S-образного элемента 4, выполняю-

щей роль колпачка, снабжена трапециевидными прорезями 12. Паровая часть S-
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3 ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ 

3.1 Исходные данные к расчету 

Согласно заданию на проектирование, исходными данными для расчета рек-

тификационной колонны являются следующие величины, сведенные в таблицу 

3.1 

Таблица 3.1 – Исходные данные к расчету колонны 

Наименование показателя Обозначение Величина 

Массовый расход сырья GMf 14950 кг/ч 

Массовая доля ацетона 

 в сырье 

 в дистилляте 

 в остатке 

 

XMf 

YMp 

XMw 

 

45.00% 

97.00% 

4.00% 

Давление греющего пара pд 6 ат 

Давление в верху колонны pк 900 мм. рт. ст. 

 

Дополнительными исходными данными являются справочные данные о дав-

лении насыщенных паров компонентов в зависимости от температуры, сведенные 

в таблицу 3.2. 

Схема к технологическому расчету колонны приведена на рисунке 3.2. 

3.2 Расчет материального баланса 

Для расчета материального баланса выполним перерасчет массового расхода 

в мольный. Воспользуемся формулой 

Xf = 
XMf
M1

 
1

XMf
M1

 + 
1 – XMf

M2

 

где M1 – мольная масса ацетона (CH3COCH3), M1 = 58 кг/кмоль; 

M2 – мольная масса бензола, М2 = 78 кг/кмоль. 
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L    ,    P    L    ,    T    L    
X    L    ,    X    L    M    

R    ,    P    R    ,    T    R    
X    R    ,    

R    •    S    p    

D    •    R    p    
D    ,    P    D    ,    T    D    
Y    D    

 
Рисунок 3.2 – Схема к технологическому расчету ректификационной колонны 

 

Соответственно 

Xf = 
0,4500

58  
1

0,4500
58  + 

1 – 0,4500
78

 = 0,5239 

Мольная доля ацетона в дистилляте 

Yp = 
0,9700

58  
1

0,9700
58  + 

1 – 0,9700
78

 = 0,9775 

Мольная доля ацетона в остатке 

Xw = 
0,0400

58  
1

0,0400
58  + 

1 – 0,0400
78

 = 0,0531 
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3.2.1 Интерполяция давления насыщенных паров компонентов 

Табличные данные о давлении насыщенных паров компонентов представле-

ния в табулированном виде, поэтому для расчета необходимо выполнить их ин-

терполяцию. 

Значение табулированной функции при линейной интерполяции можно оп-

ределить следующим образом: 

y(x) = Yn + 
Yn+1 – Yn
Xn+1 – Xn

 (Xn+1 – x) 

 

3.2.2 Расчет температуры верха колонны 

Температура верха колонны определяется методом последовательных при-

ближений по условию изотермы состояния паровой фазы 

 
Yp
k1

 + 
1 – Yp

k2
 = 1  

где k1 и k2 –константы фазового равновесия для метанола и воды соответст-

венно: 

k1 = 
Pv1
P   k2 = 

Pv2
P  

Pv1 и Pv2 – давление насыщенных паров компонентов соответственно. 

Изотерма состояния паровой фазы для верха колонны 

Σ p t( ) Pp
Yp

Pv1 t( )

1 Yp−

Pv2 t( )
+

⎛
⎜
⎝

⎞

⎠
⋅:=

 
Графическое изображение зависимости показано на рисунке 3.3. 

50 52 54 56 58 60 62 64 66 68 70
0.5

1

1.5

2

Σp t( )

1

t

 

Рисунок 3.3 – Изотерма состояния паровой фазы для верха колонны 
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3.2.4 Расчет температуры в секции питания 

Согласно заданию на проектирование, доля отгона равна 

e = 0.30 

Давление в секции питания принимаем равным среднему арифметическому 

давлений вверху и внизу колонны 

Pf
Pw Pp+

2
:=

  
Pf 0.130МПа=  

Для определения температуры воспользуемся уравнением состояния изотер-

мы парожидкой смеси 

Σ f t( )
Xf

1 e
Pv1 t( )

Pf
1−

⎛
⎜
⎝

⎞

⎠
⋅+

1 Xf−

1 e
Pv2 t( )

Pf
1−

⎛
⎜
⎝

⎞

⎠
⋅+

+:=

 
Графическое изображение зависимости показано на рисунке 3.5. 

60 65 70 75 80 85 90
0.8

0.9

1

1.1
Σ f t( )

1

t

 

Рисунок 3.5 – Изотерма состояния парожидкой смеси для питательной секции 

 

Температура в питательной секции абсцисса точки пересечения графика с 

горизонталью y=1 

tf = 74.1°C 

 

3.2.5 Расчет флегмового и парового чисел 

Табличные данные для разделяемой смеси 

vx 0 0.05 0.10 0.20 0.30 0.40 0.50 0.60 0.70 0.80 0.90 1.00( )T:=  

vy 0.000 0.140 0.243 0.40 0.512 0.594 0.665 0.730 0.795 0.863 0.932 1.000( )T:=  
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v_R

0.82

1.0

1.5

2.0

3.0

⎛
⎜
⎜
⎜
⎜
⎜
⎝

⎞

⎟
⎟
⎟

⎠

:=

   

f_B v_R( )

0.537

0.489

0.391

0.326

0.244

⎛
⎜
⎜
⎜
⎜
⎜
⎝

⎞

⎟
⎟
⎟

⎠

=

 
 

Отрезки В откладываем на диаграмме Y-X. Соединяем верхние точки отрез-

ков В на диаграмме с точкой 2 и получаем ряд рабочих линий верхней части ко-

лонны. Соединяя точки 3 пересечения рабочих линий верхней части колонны с 

линией Xf с точкой 1, получим ряд рабочих линий нижней части колонны. 

Для каждого выбранного флегмового числа и значений X в пределах задан-

ных концентраций жидкости от Xw до Xp по диаграмме находим движущие силы 

процесса 1/(Х-Х*), как величины отрезков по горизонтали между кривой равнове-

сия и соответствующими линиями рабочих концентраций и вычисляем величины.  

Результаты показаны в графическом виде на рисунке 3.4. 

Для каждого значения R методом численного интегрирования находим число 

единиц переноса mx(R). Оптимальное флегмовое число определяется минимумом 

функции 

mx(R) (R+1). 

График этой функции приведен на рисунке 3.5. 

Интеграл для определения ЧЕП 

mx R x1, x2,( )
x1

x2

xF R x,( )
⌠
⎮
⌡

d:=

 
Согласно графику на рисунке 3.5, оптимальное значение флегмового числа 

Rопт = 3.568 

Принимаем рабочее флегмовое число 

R 3.6:=  

Число единиц переноса для низа колонны 

Nw mx R Xw, Xf,( ):=  = 4,776 
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Число единиц переноса для верха колонны 

Np mx R Xf, Xp,( ):=  = 13.27 

Расчетный коэффициент избытка флегмы 

R
Rmin

1.906=  

Паровое число 

Sp
Gp R⋅ 1 e−( ) Gf⋅+ Gw−

Gw
:=   = 

112.8 × 3.6 + (1 – 0.3) × 221.4 – 108.6
108.6  = 4.16  

 

3.2.6 Определение потоков по колонне 

Табличные данные по плотностям чистых компонентов в жидкой фазе 

TA_t 0 20 40 60 80 100 120( )T:=  

TA_ρ1 813 791 768 746 719 693 665( )T:=  

TA_ρ2 900 879 858 836 815 793 769( )T:=  

Для расчетов выполним интерполяцию этих данных. Графическое изображе-

ние полученных функций показано на рисунке  

 

0 20 40 60 80 100 120
600

700

800

900

1000

1100

LI_ρ1 xt( )

LI_ρ2 xt( )

xt

 

Рисунок 3.9 – Интерполяция плотности жидкой фазы чистых компонентов 
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ρyp
Mp Pp⋅

Rf Tp⋅
:=  = 

58.45 × 0.1200
8314 × 334.9  = 2.519 

кг
м3 

Плотность паров остатка 

ρyw
Mw Pw⋅

Rf Tw⋅
:=

 
= 

76,94 × 0.1400
8314 × 361.1  = 3.578 

кг
м3 

Объемный расход пара в верхней секции колонны при рабочих условиях 

Vpk
GMp R 1+( )⋅

ρyp
:=  = 

6590 × (3.6 + 1)
2.519  = 12037 

м3

ч  = 3,344 
м3

с  

Объемный расход пара в нижней секции колонны при нормальных условиях 

Vwk
GMw Sp⋅

ρyw
:=  = 

8359 × (3.6 + 1)
3.578  = 9725 

м3

ч  = 2,702 
м3

с  

Объемный расход дистиллята 

Vp
GMp

ρxp
:=  = 

6590
745.2 = 8.844 

м3

ч  = 0.0025 
м3

с  

Объемный расход остатка 

Vw
GMw

ρxw
:=

 
= 

8359
799.2 = 10.46 

м3

ч  = 0.0029 
м3

с  

Объемный расход флегмы 

Dp Vp R⋅:=   = 8.844 × 3.6 = 31.84 
м3

ч  = 0.0088 
м3

с  

3.3 Определение диаметра колонны и характеристик тарелки 

Принимаем расстояние между тарелками 

hт = 300 мм 

Отношение плотности пара к плотности жидкости для верха колонны 

ρyp

ρxp
3.380 10 3−×=  

Предельная скорость пара 

ωplim 1.8
м
с

:=  
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3.4 Определение гидравлического сопротивления тарелки 

Свободное сечение клапанной тарелки 

ϕ 0.12:=  

Тогда скорость газа под клапанами 

ω0
ω

ϕ
:=  = 1,344 / 0.12 = 11.20 м/с 

Коэффициент сопротивления для клапанных тарелок 

ζ 2.4:=  

Высота сливного порога 

hп 40мм:=  

Диаметр клапана 

dкл 40мм:=  

Периметр слива 

П D sin
75deg

2
⎛⎜
⎝

⎞
⎠

⋅:=  = 1,6 × sin(75/2) = 0.974 м 

Гидравлическое сопротивление одной тарелки 

∆Pт = ∆Pст + ∆Pσ + ∆Pгж  

где ∆Pст – сопротивление сухой тарелки, Па; 

∆Pσ –сопротивление от сил поверхностного натяжения, Па. 

Сопротивление сухой тарелки 

∆p1 ζ
ρyp ω0

2
⋅

2
⋅:=  = 2,4 × 

2.519 × 11.202

2  = 378 Па 

Отношение плотности пены к плотности чистой жидкости (ориентировочно) 

k 0.5:=  

Объемный расход жидкости 

Vж Dp:=  = 31,84 м3/ч 

Высота уровня жидкости над сливным порогом 

∆h = 
⎝
⎜
⎛

⎠
⎟
⎞Vж

1.85 × П × k
2/3

  = 
⎝
⎜
⎛

⎠
⎟
⎞31.84

1.85 × 0,974 × 0,5
2/3

  = 45,8 мм 
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Коэффициент диффузии в жидкости при 20 градусах 

D20 1 10 6−⋅
м2

с

⎛
⎜
⎝

⎞

⎠
⋅

1

A B⋅ µ⋅ 3 vA
3 vB+( )2⋅

⋅
1

'MA

1
'MB

+⋅:=  = 1,846 × 10-9 м2/с 

Поправочный коэффициент для верха колонны 

b
0.2 µ⋅
3

'ρж
:=  = 0.022 

Коэффициент диффузии в жидкости при данной температуре для верха ко-

лонны 

Dpж D20 1 b
tp

grC
20−

⎛
⎜
⎝

⎞
⎠

⋅+
⎡
⎢
⎣

⎤
⎥
⎦

⋅:=  = 3.554 × 10-9 м2/с 

Коэффициент диффузии в жидкости при данной температуре для верха ко-

лонны 

Dwж D20 1 b
tw

grC
20−

⎛
⎜
⎝

⎞
⎠

⋅+
⎡
⎢
⎣

⎤
⎥
⎦

⋅:=  = 4.595 × 10-9 м2/с 

3.5.2 Расчет числа единиц переноса на тарелку для паровой фазы 

Критерий Рейнольдса 

Reг
ω ρ г⋅ l⋅

µг
:=  = 307648 

Принимаем отношение периметра переливного порога к диаметру колонны 

ψ 0.6:=  

Центральный угол сегмента, занятого переливным устройством 

α 2asin ψ( ):=  

α 73.740 deg=  = 1.287 rad 

Площадь, занятая сливным устройством 

Sслив
D2

8
α sin α( )−( )⋅:=  = 

1.62

8  × (1.287 – sin(1.287)) = 0.105 м2 

Рабочая площадь тарелки 

Sт S 2Sслив−:=  = 1,801 м2 
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Рисунок 3.10 – Число единиц переноса на тарелку 

 

Среднее число единиц переноса на тарелку для верха колонны 

np0
n0 Xf( ) n0 Xp( )+

2
:=  = 0,718 

Число тарелок в верхней секции колонны 

Ntp
Np
np0

:=  = 
13.27
0.718 = 18.48 

Принимаем число тарелок в верхней секции колонны 

Ntp 19:=  

Среднее число единиц переноса на тарелку для низа колонны 

nw0
n0 Xf( ) n0 Xw( )+

2
:=  = 0,522 

Число тарелок в нижней секции колонны 

Ntw
Nw
nw0

:=  = 
4.78
0.522 = 9.16 
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3.6.2  Расчет диаметра штуцера вывода остатка 

Объемный расход остатка 

Vwж = 0,0029 м3/с 

Скорость движения маловязкой жидкости самотеком рекомендуется прини-

мать 0,5 ... 1,0 м/с 

ωwж 0.6
м
с

:=  

Тогда расчетный диаметр штуцера вывода остатка 

Dwж
4 Vw⋅ Sp 1+( )⋅

π ωwж⋅
:=  = 

4 × 0.0029 × (4.16 + 1)
3.14 × 0.6  = 178 мм 

Принанимаем стандартный диаметр 

Dw = 150 мм 

Тогда действительная скорость движения потока в штуцере 

ωw
4 Vw Sp 1+( )⋅⎡⎣ ⎤⎦

π Dw
2⋅

:=  = 

 

4 × 0.0029 × (4.16 + 1)
3.14 × 0.1502  = 0,849 м/с 


