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(ФИО, должность, ученая степень, ученое звание)
(подпись)
	№

п/п
	Темы практических (семинарских) занятий

	 3 семестр

	1
	ОЧИСТКА ГАЗОВ ФИЛЬТРАЦИЕЙ 
Методика расчета рукавного фильтра. 
Пример расчета рукавного фильтра


	2
	МОКРАЯ ОЧИСТКА ГАЗОВ 
Примеры расчета циклонов

Пример расчета скруббера Вентури



	3
	Технологические схемы и приемы очистки газовых выбросов
Примеры расчета абсорберов



	4
	ОЧИСТКА ГАЗОВ ОТ ПЫЛИ ЭЛЕКТРОФИЛЬТРАЦИЕЙ 
Пример расчета электрофильтра



	5
	МЕТОДИКА РАСЧЕТА КОНДЕНСАТОРОВ 
Примеры расчетов конденсаторов


	6
	МЕТОДИКА РАСЧЕТА АДСОРБЕРОВ 
Методика расчета адсорберов. 
Адсорберы с неподвижным слоем активированного угля

Пример расчета адсорбера

Методика расчета каталитического реактора

Пример расчета каталитического реактора



	


1. ОЧИСТКА ГАЗОВ ФИЛЬТРАЦИЕЙ
Методика расчета рукавного фильтра
1. Исходя из технологических условий (высокой температуры отходящих газов) подбираем фильтровальный материал. Одним из наиболее целесообразным способом регенерации тканей является обратная продувка воздухом низкого давления.
2.  Определяем удельную нагрузка q, м3/(м2·мин) определяется по формуле
        q =qH ∙С1·С2 ·С3 С4 ·С5,                                                                   (1)

где qn - нормативная удельная нагрузка, зависящая от вида пыли и её склонности к агломерации (табл.1);

 С1 - коэффициент, характеризующий особенность регенерации фильтровальных элементов; 

С2 - коэффициент, учитывающий влияние концентрации пыли на удельную газовую нагрузку (рис. 2); 

С3 - коэффициент, учитывающий влияние дисперсного состава пыли в газе (табл.3.5); 

С4 - коэффициент, учитывающий влияние температуры газа (табл.3); 

С5 - коэффициент, учитывающий требования к качеству очистки.
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Рис. 1. Рукавный фильтр: 1 - рукава с кольцами жесткости; 

2 - трубная решетка; 3 - разгрузочный бункер; 4 – шнек

; 5 - устройства для встряхивания рукавов

Для аппарата с импульсной продувкой и рукавами из ткани  С1=1. При использовании рукавов из нетканых материалов значение коэффициента С1 может увеличиваться на 5...10%. Для фильтров с регенерацией путем обратной продувки и одновременного встряхивания или покачивания рукавов принимается коэффициент C1=0,7...0,85, меньшее значение - для фильтров с рукавами из плотной ткани с элементами, выполненными в виде конвертов.
Для фильтров с регенерацией путем обратной продувки коэффициент С1=0,55...0,7. Меньшее из этих значений принимается для рукавов из стеклоткани и фильтров, снабженных фильтровальными элементами в виде конвертов. 

Значение коэффициента С2, учитывающего влияние концентрации пыли на удельную газовую нагрузку, приведено на рис. 2 а коэффициентов С3 и С4 - в табл.1 и 2.
Таблица 1
Нормативная удельная газовая нагрузка qH.
	Значение qн,, м3/(м2∙мин)


	3.5
	2.6
	2,0
	1,7
	1,2

	Комбикорм
	Асбест
	Глинозем
	Кокс
	Активирован ный уголь

	Мука
	Волокнистые и
целлюлозные
материалы
	Цемент
	Летучая зола
	Возгоны чер-
ных и цветных
металлов

	Зерно
	Пыль пескост-
руйных аппа-
ратов
	Керамические
красители
	Металлопо-
рошки
	Моющие сред-
ства

	Жмых
	Кальциниро-
ванная сода
	Уголь
	Окислы 
металлов
	Порошковое
молоко


	Пыль кожи
	Гипс, тальк
	Плавиковый
шпат
	Пластмассы
	Технический
углерод

	Картонная
пыль
	Известь гаше-
ная
	Резина
	Красители
	-

	Табак
	Соль, песок
	Каолин
	Силикаты
	-

	Опилки
	
	Известняк
	Крахмал
	-

	Поливинил-
хлорид после
распылитель-
ной сушки
	Пыль при вы-
бивке отливок
из форм
	Сахар
	Сухие смолы
	-



[image: image2.emf]0

0,8 0,9 1,0 1,1

20

40

60

80

100

Zвх, г/м2

С

2

[image: image330.png]



Рис. 2. Зависимость коэффициента С2 от концентрации пыли
Таблица 2
Значение коэффициента С3, учитывающего влияние 

дисперсного состава пыли
	Медианный размер частиц пыли, мкм


	Коэффициент С3


	1,2.. .1,4


	Свыше 100



	1.1


	50.. .100



	1,0


	10.. .50



	0.9


	3...10



	0.7... 0,9


	Менее 3




Таблица 3

Значение коэффициента С4, учитывающего влияние температуры t, ºС

	t, ºС
	20
	40
	60
	80
	100
	120
	140
	160

	С4
	1,0
	0,9
	0,84
	0,78
	0,75
	0,73
	0,72
	0,70


Коэффициент C5, учитывающий требования к качеству очистки, оценивается по концентрации пыли в очищенном воздухе. Экспериментально установлено, что с увеличением скорости фильтрации концентрация пыли в очищенных газах увеличивается.
Принято считать, что в исправно действующем фильтре концентрация пыли на выходе из фильтра не должна превышать 30 мг/м3; для этих условий принимается значение С5=1. Если к качеству очистки предъявляются более жесткие требования, коэффициент C5 снижается.
В случае, если концентрация пыли в очищенных газах не должна превышать 10 мг/м , коэффициент С5 принимается равным 0,95.
3. Определяем гидравлическое сопротивление рукавного фильтра (Па) складывается из сопротивления корпуса аппарата ∆рк и сопротивления фильтровальной перегородки ∆рn:

     ∆рф=∆рк+∆рп             .                                                                                                                       (2)

Гидравлическое сопротивление корпуса аппарата определяется величиной местных сопротивлений, возникающих при входе и выходе из аппарата и при раздаче потока по фильтровальным элементам. 
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где ωвх - скорость газового потока во входном патрубке, м/с;

(к- коэффициент гидравлического сопротивления корпуса аппарата.
Для правильно сконструированных рукавных фильтров коэффициент гидравлического сопротивления корпуса обычно составляет 1,5...2,0. Гидравлическое сопротивление фильтровальной перегородки (Па) в значительной мере зависит от массы и свойств осевшей на ней пыли и равно сумме величин постоянной ∆р1 и переменной ∆р 2:
          ∆рп=∆р1+∆р2.                                                                                         (4)

Постоянная составляющая гидравлического сопротивления ∆р1 (Па) создается самой фильтровальной перегородкой и оставшимся на ней после регенерации слоем пыли. Постоянную составляющую вычисляют по формуле
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где А - коэффициент, характеризующий сопротивление фильтровальной перегородки с оставшейся на ней слоем пыли, м-1; 

ωф - скорость фильтрации, м/с; 

п - показатель степени, зависящий от режима течения потока (обычно п=1; для турбулентного потока п>1).
Исследования показывают, что чем мельче частицы улавливаемой пыли и меньше размер материала, тем выше коэффициент А. Коэффициент А  можно определить по следующей формуле:
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где (п – пористость слоя пыли (доли единицы);

(т – пористость ткани, доли единицы;

dm – средний размер частиц пыли, м.  

Пористость слоя пыли (п определяется из соотношения :

εn=(ρп-ρт)/ρп) ,

где ρп – плотность пыли, кг/м3;

ρт – кажущаяся плотность пыли, кг/м3.

Пористость пыли в основном обусловлена её дисперсностью. В первом приближении она определяется из выражения

            1-εп=79dm0,47                                                                                                                                         (7)

В литературе описаны следующие значения А: для фильтровальных тканей из лавсана арт. 136 и 217, улавливающих цементную или кварцевую пыль с средним диаметром 10...20 мкм, А=(1100...1500)106 м-1; для тех же материалов при улавливании возгонов от сталеплавильных дуговых печей с средним диаметром частиц 2,5...3,0 мкм                                    А =(2300...2400)106 м-1. Для более плотных тканей (лавсан арт. 86013, стеклоткани) на тех же пылях коэффициент сопротивления фильтровальной перегородки увеличивается в 1,2- 1,3 раза.
При улавливании пылей с средним размером менее 1 мкм коэффициент сопротивления фильтровальной перегородки увеличивается в несколько раз и для ткани типа арт. 86013 при улавливании пыли кремния с медианным диаметром частиц 0,6 мкм он равен (13000... 15000) -106 м-1.
Для расчетов переменной величины гидравлического сопротивления ∆р2 можно пользоваться зависимостью
  ∆p2=
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где Кnc - коэффициент сопротивления слоя пыли (зависит от формы частиц пыли). 

Так как величины dm, ρп, Кnc  характеризуют свойства пыли, то их объединяем в параметр сопротивления слоя пыли В (м/кг):
   В =
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Также коэффициент В можно рассчитать по формуле И.Л.Пейсахова 
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Тогда для расчета ∆р2 (Па) будет получена формула
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Параметр сопротивления слоя пыли В для цемента с медианным диаметром частиц 12- 20 мкм составляет (6,5... 16)·109 м/кг.
Большие значения параметров относятся к более мелкой пыли. Для возгонов от сталеплавильных дуговых печей с средним диаметром          dm=3 мкм B=80·109 м/кг. Для возгонов руднотермических печей плавки кремния dm =0,7 мкм B=330·109 м/кг.
Приведенные выше формулы несколько громоздки. Для облегчения расчетов по этим формулам составлены номограммы (рис.3 и 4) для нахождения ∆р1 и ∆р 2.
Значения εт и h0 для некоторых тканей приведены в табл. 3.7.

Заметим, что имеется следующая ориентировочная зависимость:
   ho= 0,032εт-9,35,
                                                          (12)
где h0 —удельное гидравлическое сопротивление чистой ткани при скорости газа  1 м/мин, толщине ткани 1 мм.
Таблица 4 

Значения εт и hо для некоторых тканей
	Материал
	εт
	h0

	Шерстяная ткань, артикул 21
	0,86
	0,14

	Рукава ЦМ, артикул 83
	0,83
	0,30

	Нитрон рукава НЦМ
	0,83
	0,35

	Нитрон термофиксированный .
	0,72
	1.2

	Сатин четырехремизный из стекловолокна
	0,49
	14,8

	Сатин ТСФ из стекловолокна С25/3
	0,55
	4,5

	ТСФ-9 из стекла 20 (ВНИИстекловолокно)
	0,47
	57

	Ситец хлопчатобумажный . .
	0,63
	1,3

	Бязь
	0,53
	3,5
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Рис.3. Номограмма для нахождения ∆р1
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Рис.4. Номограмма для нахождения ∆р2
4.      Определяем количество регенераций в течение 1 часа

      mp=
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где τр´- время отключения секции на регенерацию, равное 40 с. 

5.      Объем газа, расходуемый на обратную продувку, определяем из условия, что скорость газа при обратной продувке такая же, как и при фильтрации:

  Vp=
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где Vn – объем газа поступающего на очистку, м3/ч.

6.     Определяем площадь фильтрации Fф, (м2):
   Fф=
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Исходя из требуемой площади фильтрации, а также параметров очищаемого газа выбираем рукавный фильтр .
7.      Затем находим площадь фильтрации Fp, м2, выключаемую на время регенерации:
   Fp=
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где  Nс  - число секций;

Fс – фильтрующая поверхность секции, м2.

8.
Определяем уточненное количество газа Vp, м3/ч, расходуемого на обратную продувку в течение часа: 
   Vp= ωф∙ τР´ ∙Nc ∙Fc                                                                                                      (17)  

9.
Рассчитываем необходимую площадь фильтрации Fф, м2, при использовании рукавного фильтра :

    Fф=
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10.      Сравниваем время цикла фильтрации с временем, затрачиваемым на регенерацию секций. Необходимо выполнение условия:

               τ≥(Nс-1)· τР´                                                                                                   (19)  
Пример расчета рукавного фильтра

Пример. Очистке подвергаются отходящие газы вращающейся печи для обжига клинкера диаметром 5 х 185 м (мокрый способ производства). Исходные данные:
Объем отходящих газов 

при рабочих условиях Vп, м3 /ч (м3 /с),  - 25 тыс. (69.45)
Температура газов tr„ °С, - 250
Плотность пыли ρп кг/ м3,- 2,6-103
Содержание пыли в газах z1, г/ м3,-    30
Медианный диаметр d50, мкм, - 12
Требуемая конечная запыленность z2, мг/ м3,
- 30
1. Подбор рукавного фильтра. Исходя из технологических условий (высокой температуры отходящих газов) в качестве фильтровального материала выбираем усовершенствованную высокотемпературную стеклоткань. Наиболее целесообразным способом регенерации для таких тканей является обратная продувка воздухом низкого давления.
2.
Удельную нагрузка q, (м3/(м2·мин)) определим по формуле

q =qH ∙С1·С2 ·С3 С4 ·С5.

По табл.3.4 принимаем qн=2 м3/(м2·мин). Для фильтра с обратной продувкой С1=0,6. По графику (см. рис.3.14) С2=0,93, по табл.3.5 С3=1, по табл.3.6 С4=0,7. С учетом требований к очищенному газу С5=1. Тогда 

q =2·0,6· 0,93 ·1 ·0,7·0,1 =0,78 м3/(м2 мин).

3.
Гидравлическое сопротивление фильтровальной перегородки находим по формулам (3.40), (3.43) и предварительно оцениваем длительность цикла фильтрования 900 с:
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Пользуясь рекомендациями, изложенными выше, принимаем 

А=1700·106 м; В=16·109м/кг; µ=28·10-6 Па; ω=1,3·10-2 м/ с.

Тогда
∆рп=1700·106·28·10-6·1,3·10-2+16·109·28·10-6·900·30·10-3(1,3·10-2)2=

=620+2040=2660 Па.

Так как гидравлическое сопротивление велико, уменьшаем продолжительность цикла фильтрования до 600 с. 

Тогда
∆рп=620+1370=1990 Па. 

4.      Количество регенераций в течение 1 ч

                          mp=
[image: image19.wmf]
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где τр´- время отключения секции на регенерацию, равное 40 с. 

5.      Объем газа, расходуемый на обратную продувку, определяем из условия, что скорость газа при обратной продувке такая же, как и при фильтрации:

             Vp=
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6.     Площадь фильтрации Fф (м2) рассчитываем по формуле
            Fф=
[image: image22.wmf]5676
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Исходя из требуемой площади фильтрации, а также параметров очищаемого газа выбираем рукавный фильтр ФРДО-6500: фильтрующая поверхность 6500 м ; число секций 10; число рукавов 2120; диаметр рукава 130 мм; высота 7,85 м; допустимое давление в аппарате 3 кПа; давление 0,4...0,6 МПа; расход сжатого воздуха на один ход пневмоцилиндра 0,55 л; габаритные размеры 22,3x7,6x15,9 м; масса 129 т.
7.      Площадь фильтрации Fp (м2) выключаемая на время регенерации:
        Fp=
[image: image23.wmf]407
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8.
Уточненное количество газа Vp (м3/ч) расходуемого на обратную продувку в течение 1 ч , определяем из выражения
Vp= ω∙ τР´ ∙Nc ∙Fc=l,3·10-2 ∙40·5,63·10·650= 19030.

9.
Рассчитаем необходимую площадь фильтрации Fф, м2, при использовании рукавного фильтра ФРДО-6500 

         Fф=
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10.      Сравниваем время цикла фильтрации с временем, затрачиваемым на регенерацию секций. Необходимо выполнение условия:
τ≥(Nс-1)· τР´
600≥(10-1)·40;   600>360.

Следовательно, постоянно будет происходить регенерация одной секции.
2. МОКРАЯ ОЧИСТКА ГАЗОВ
Примеры расчета циклонов

Пример.   Рассчитать центробежный пылеосадитель (циклон) для улавливания из воздуха мелких твердых частиц пыли плотностью (1 = 3000 кг/м3. Наименьший диаметр улавливаемых частиц d = 5 мкм. Объем поступающего воздуха V = 3000 м3/ч, средняя температура tB = 20 °С. Плотность воздуха при заданной температуре (2 = 1,205 кг/м3, кинематическая вязкость ( =  =15,06-10-6 м2/с.
Выбираем для расчета циклон конструкции НИИОГАЗа. 

1. Определяем действительный секундный объем газа, поступающего в циклон при заданной температуре по формуле (3.1):
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2. Рассчитываем площадь сечения входного патрубка аппарата при скорости входа воздуха в циклона  (вх= 20 м/с:

[image: image26.wmf]2

045

,

0

20

89

,

0

м

V

h

b

f

вх

сек

=

=

=

×

=

w


3. Определяем ширину входного патрубка

 Для выбранного циклона (см. табл. 3.3) h=3,14b; тогда f=3,14b2
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4. Ориентировочное значение диаметра циклона (см. табл. 3.3)
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5. Рассчитываем    по   формуле ориентировочное значение фактора разделения, приняв окружную скорость газа  
[image: image30.wmf](г= 12 м/с:
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6.Определяем скорость осаждения частиц по уравнению с учетом выражения. Полагаем, что осаждение мелких твердых частиц пыли заданных размеров подчиняется закону Стокса: 

(
[image: image32.wmf]0
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Проверяем правильность применения этой формулы по уравнению

Re = 
[image: image34.wmf]2
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Следовательно, формула применима.
7. Определяем внутренний  диаметр  выхлопной трубы. Принимаем скорость газа в выхлопной трубе (т = 5 м/с: 
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а затем и наружный диаметр (3.22)
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где принято 
[image: image37.wmf]=
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0,005 м.

8.  Вычисляем диаметр циклона  
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Можно принять подсчитанное ранее ориентировочное значение диаметра циклона D = 0,57 м.
9. Подсчитываем высоту в соответствии с рекомендациями, приведенными в табл. 3.3, 
цилиндрической части циклона

h1=7,6b=7,6∙0,120=0,91 м

конической части

h2=9,5b=9,5∙0,120=1,14м

10. Определяем гидравлическое сопротивление рассчитываемого циклона (3.25):
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Пример.  По данным предыдущего примера рассчитать батарейный циклон, если объем поступающего воздуха V = 9000 м3/ч.
Полагая, что рассчитываемый батарейный циклон в подавляющем большинстве случаев будет работать при нормальной нагрузке, предварительно принимаем 
[image: image40.wmf]D

р = 520 Па при диаметре элемента dэл = 200 мм.
1.Определяем действительный секундный объем газа, поступающего в циклон при заданной температуре по формуле 
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2. Находим необходимое число элементов батарейного циклона 
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3. Принимаем число элементов п = 90 (п1, = 9 шт. и n2 — 10 шт.) и определяем ширину и длину аппарата (3.27) и (3.28):
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длина аппарата 
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4. Вычисляем площадь сечения элемента:
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5. Условная скорость газа в элементе циклона  
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6. Действительное гидравлическое сопротивление батарейного циклона определяем по формуле (3.30)
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7. Принимаем скорость газа в выхлопной трубе элемента циклона  (г= 8 м/с и определяем
внутренний диаметр трубы (3.31):
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наружный диаметр:
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8. Приняв среднюю скорость газа в живом сечении первого ряда элементов камеры циклона (вх = 14 м/с, определяем по формуле (3.32) высоту вводного канала в распределительную камеру батарейного циклона


[image: image50.wmf]м

d

n

B

V

h

н

вх

сек

13

,

0

)

07

,

0

9

2

,

2

(

14

68

,

2

)

(

1

=

×

-

=

×

-

=

w

.

Пример расчета скруббера Вентури

Пример.  Рассчитать скруббер Вентури для очистки отходящих назов закрытой электропечи, выплавляющих силикомарганец, определить его размеры, эффективность и гидравлическое сопротивление при следующих условиях: расход влажного газа V0 = 2000 м3/ч, температура газа Т1=60 0С, разряжение перед газоочисткой р1=2 кПа, плотность газа (г=1,26 кг/м3, концентрация пыли в газе на входе              Z1 = 1 г/м3, температура воды, поступающей на орошение под напором рж=300 кПа, равна 20 0С. Необходимая концентрация пыли на выходе из аппарата Z2=20,0 мг/м3.

1. Необходимая эффективность работы аппарата
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где  Z1, Z2 – концентрация пыли в газе на входе и на выходе соответственно, г/м3.

2. Число единиц переноса
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3. Удельная энергия затрачиваемая на пылеулавливание


[image: image53.wmf]
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Значения В и ( определяем по табл. 3.10.

4. Общее гидравлическое сопротивление скруббера Вентури, (Па)
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5. Плотность газа на входе в трубу Вентури при рабочих условиях, (кг/м3)
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6. Объемный расход газа, поступающего в трубу Вентури при рабочих условиях (м3/с)
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7. Расход орошающей воды, 
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8. Температура газов на выходе из скруббера Вентури (0С)
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9. Плотность газов на выходе из скруббера Вентури ( кг/м3)
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10. Объемный расход газа на выходе из трубы Вентури (м3/с)
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11. Диаметр циклона-каплеуловителя (м)
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,

0

5

,

2

73

,

0

13

,

1

13

,

1

2

=

=

=

ц

ц

V

D

w


Скорость газа в циклоне принимаем равной 2,5 м/с.

12. Высота циклона пылеуловителя, м:

Соотношение Н/D выбираем из таблицы 3.11.
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13. Гидравлическое сопротивление циклона –каплеуловителя (Па)
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14. Гидравлическое сопротивление трубы Вентури (кПа)
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15. Коэффициент сопротивления, обусловленный вводом орошающей жидкости, для нормализованной трубы Вентури
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16. Необходимая скорость газов в горловине трубы Вентури (м/с)
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17. Диаметр горловины трубы Вентури (м)
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3. ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ СХЕМЫ И ПРИЕМЫ ОЧИСТКИ ГАЗОВЫХ ВЫБРОСОВ

Примеры расчета абсорберов

Пример.  Рассчитать насадочный абсорбер для поглощения водой сернистого газа из смеси его с воздухом. Перевод единиц измерений см. Приложение 19.
Исходные данные: температура процесса 30 º С; давление смеси 1 ат (760 мм рт. ст). В абсорбер поступает 120000 м3  в сутки газа с содержанием SO2 7% (об.). В уходящем газе SO2 должно быть не более 0,3%  (об.).

Находим по справочникам упругость паров SO2  над водным раствором при 30 ºС:
	Весовых частей SO2 на 100 весовых частей Н2О
	0,02
	0,05
	0,10
	0,15
	0,2
	0,3
	0,5
	0,7
	1,0
	1,5
	2,5

	Парциальное давление SO2  в мм рт. ст.
	0,6
	1,7
	4,7
	8,1
	11,8
	19,7
	36
	52
	79
	125
	216


В качестве насадки выбираем кокс со средним размером кусков

dcp = 75 мм.
Характеристику насадки находим по справочникам:
 удельная поверхность σн = 42 м2/м3; свободный объем vн = 0,58 м3/м3; объемный вес γнас = 550 кг/м3.
Определяем вес воздуха (инертного газа), поступающего в абсорбер:
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Где 
[image: image70.wmf]9600
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 кг/м2 — парциальное давление воздуха;

Vвозд — объем  воздуха,  равный  120 000 м3/сут; 
R — газовая постоянная  R = 29,27  кгм/кг.град;
Т = 273 + 30 = 303 °К — температура воздуха.
Вес SO2, поступающего в абсорбер,
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М = 64 — молекулярный вес SO2;
Т =  273 + 30 = 303 °К.

Концентрация SO2 в газе на входе в абсорбер
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Парциальное давление SO2 на входе в абсорбер

рн = 760 · 0,07 = 53,2 мм рт. ст.

 Концентрация SO2 на выходе из абсорбера  
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[image: image77.wmf]O
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 при 30 °С = 31,8 мм рт. ст.

Парциальное давление SO2 на выходе из абсорбера
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Определяем количество поглощаемого SO2. 
Коэффициент извелечения SO2
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Где сн = 7% и ск = 0,3 % начальная  и  конечная  концентрация SO2 в смеси.

Количество  поглощенного  SO2
Gпогл = 
[image: image80.wmf]a
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 =21600 · 0,957 = 20600 кг/сутки = 860  кг/ч. 
Концентрация SO2 в поступающей  воде  (вода из  магистрали)

хн = 0 кг SO2/кг воды.

Парциальное давление SO2 над поступающей жидкостью 
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Зная парциальное давление SO2 в газе на входе в абсорбер (рн  = 53,2 мм рт. ст), находим равновесную концентрацию SО2 в жидкости, вытекающей из абсорбера. Это составит: хр,к = 0,71 кг SO2/100 кг воды. При этом условии минимальное  количество  поглощающей  воды
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Принимая 20-процентный запас воды, определяем действительный расход поглотителя:

L  = 121 000 · 1,2 = 145 000 кг/ч.
Действительная концентрация SO2 в абсорбере на выходе
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 кг SO2/100 кг Н2О = 0,00593 кг/кг.
Парциальное давление SO2 над уходящей жидкостью определяют по данным:

при хк = 0,593 кг/100 кг воды
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 Проверяем  расход воды по уравнению материального  баланса:
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= 26,8 кг воды/кг инертного газа;

L = lGвозд = 26,8·5420 = 145000 кг/ч.
Определяем оптимальную скорость газа в точке инверсии  (при подвисании) по уравнению:

σн =42 м2/м3; g = 9,81 м/сек2; vн = 0,58 м3/м3; 
[image: image86.wmf]°

30

смеси

g

 = 0,93 γвозд + 0,07 
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 = 995,7 кг/м3 (вода); μж = 0,8 cn;  L = 145000 кг/ч; G = 5420 + 900 = 6320 кг/ч;


[image: image89.wmf].

7

,

995

271

,

1

6320

145000

75

,

1

073

,

0

8

,

0

7

,

995

271

,

1

58

,

0

81

,

9

42

lg

125

,

0

25

,

0

16

,

0

3

2

÷

ø

ö

ç

è

æ

÷

ø

ö

ç

è

æ

-

-

=

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

×

×

×

o

w


Отсюда lg (0,027 · 
[image: image90.wmf]2
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) = - 1,733
wо = 0,826 м/сек.

Фиктивная рабочая скорость газа

w = 0,8wo = 0,8 · 0,826 = 0,66 м/с.

Находим площадь сечения абсорбера (4.9):
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Отсюда диаметр абсорбера D = 1,64 м.

Проверяем площадь сечения абсорбера по плотности орошения (см. пояснения к уравнению 4.19).
 Плотность орошения насадки
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что  значительно  больше  минимально  допустимой — 1,5  м3/м2ч. 
Оптимальная плотность орошения

Uопт = σнb =  42 · 0,158 = 6,63 м3/м2ч.
Поскольку 
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Определяем среднюю движущую силу процесса. 
На входе в абсорбер движущая сила
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На выходе из абсорбера

Δрвых = ркон - 
[image: image95.wmf]ж
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 Так как
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среднюю  движущую силу  процесса  определяем  по  формуле  (4.12):
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или
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Рассчитываем коэффициент массопередачи при поглощении SO2 на коксовой насадке, выбирая уравнение для определения К, по справочнику:
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или, подставляя значения,
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Отсюда коэффициент массопередачи составит: 
К = 0,658 кг·моль/м2ч Δр = 1 ат.
Необходимая поверхность абсорбции (4.4)
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М – молекулярный вес.
Объем насадки


[image: image102.wmf]42

3010

н

нас

=

=

s

F

V

 = 71,6 м3.

Высота насадочной части абсорбера:
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Для равномерного орошения колонны по сечению отношение высоты насадки к диаметру колонны должно находиться в пределах 
[image: image104.wmf]D
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= 1,5 ÷ 10. В нашем случае 
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 = 20,8. При таком соотношении чрезмерно повысится сопротивление колонны. Кроме того, как было вычислено выше, плотность орошения значительно больше оптимальной (U = 69,4 м3/м3 ч), что также приведет к повышению сопротивления аппарата. Для уменьшения высоты колонны изменим размер коксовой насадки и произведем второе приближение расчета.

Выбираем в качестве насадки кокс (dср = 25 мм). Для него σн = 120 м2/м3; vн = 0,53 м3/м3; γнас = 600 кг/м3. Для этой насадки скорость газа в точке инверсии составляет:
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wo = 0,428 м/сек.

Фиктивная скорость газа w = 0,8·0,428 = 0,342 м/сек; Площадь сечения абсорбера f = 4,05 м2 и диаметр абсорбера D = 2,25 м (расчет аналогичен расчету в первом приближении).

Проверяем плотность орошения
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и

Uопт = bσн = 0,158·120 = 19 м3/м2 ч;
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т.е. условие смачиваемости насадки хорошее.

Определим коэффициент массопередачи при абсорбции SO2 водой на коксово
 насадке, размер насадки dср = 25 мм :
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[image: image110.wmf],
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Откуда

К = 0,296 кг·моль/м2ч Δр = 1 ат.

Необходимая поверхность абсорбции
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Рассчитываем высоту насадочной части


[image: image113.wmf]05
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Проверяем равномерность распределения газа по сечению абсорбера:


[image: image114.wmf]25
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Основное условие для равномерного распределения газа выдержано.

Произведем проверку правильности определения высоты насадочной части, используя метод единичных объемов, или единиц переноса. Для определения числа единиц переноса наносим на график (рис. 4.22) кривую равновесия и рабочую линию процесса. Проводим линию MN, делящую пополам отрезки ординат ab и a1b1, расположенные между рабочей линией и кривой равновесия. Из точки В проводим горизонтальный отрезок ВЕ = 2ВО. Восстанавливаем из точки Е перпендикуляр до пересечения его с рабочей линией в точке F. Затем из точки F проводим горизонталь так, чтобы FO1 = O1E1  и т.д. Ступенька BEF  (FE1F1 и т.д.) соответствует изменению состояния газа в одном единичном объеме.


[image: image115]
Рис. Определение числа единиц переноса
Построение продолжаем до точки А – начального состояния газовой смеси. На графике в данном случае получилось восемь полных ступенек. Для определения значения неполного единичного объема находим отношение отрезка АК к вертикальному отрезку a1b1, проведенному через точку О8 на линии MN. Для данного случая 
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. Таким образом, число единичных объемов n (единиц переноса) составляет 8,9.

Определяем высоту насадки, эквивалентную одной единице переноса h (4.18). Высота, эквивалентная единице переноса для газовой фазы h1, определяется по формуле (4.19).

Критерий Рейнольдса для газа
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Коэффициент диффузии SO2 в воздухе при 30 °С рассчитывают по уравнению:
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 = 0,041 м2/ч = 0,0000114 м2/с.
Здесь Do = 0,037 м2/ч — коэффициент диффузии SO2 в воздухе при 0 °С и при Ро = 1 am находим по таблицам справочника. 
Диффузионный критерий Прандтля для газа
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Тогда высота для газовой фазы
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2

25

,

0

3

2

г

0,25

г

н

н

1

21

,

1

830

120

1

123

,

0

53

,

0

)

(Pr

Re

а

×

×

=

=

ys

v

h

= 0,22 м.
Принимаем а  = 0,123 (как для кольцевой  насадки,  поскольку других опытных данных не имеется); ψ = 1 , поскольку 
[image: image121.wmf]опт
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Определяем критерий Рейнольдса для жидкости:
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[image: image123.wmf]3600
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 = 9,95 кг/м2 сек;
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[image: image125.wmf].
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Здесь μ20 (вода) = 1,005 cn.
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Коэффициент диффузии при 30 ºС 

D30 = D20[1 + b(t – 20)] = 0,00000455 [1 + 0,02(30-20)] = 0,00000465 м2/ч.
Здесь
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Диффузионный критерий Прандтля для жидкости
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Определяем высоту единицы переноса для жидкой  фазы:
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μ = 0,8 · 3,6 = 2,88 кг/ч·м;

g = 1,27 · 108 м/ч2;

ρ = 995,7 кг/м3;
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Тангенс угла наклона кривой равновесия (4.7)
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С учетом масштаба построения  (отношение масштабов  по  оси у и х)
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Определяем высоту насадки, эквивалентную одной единице переноса  (4.10,4.21):
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Тогда высота насадки в абсорбере

Н = nh = 8,9 · 0,75 = 6,7 ≈ 7 м.
Высота насадочной части получается несколько меньше, чем рассчитанная по другим методам, так как расчет h1 для насадки из кокса по уравнению несколько условен вследствие того, что отсутствуют требуемые для решения уравнения характеристики насадок. Более надежным представляется метод определения высоты насадки, эквивалентной единице переноса, путем расчета коэффициента массопередачи Кг или Кж .
Определяем коэффициент массоотдачи в газовой пленке по уравнению (4.13):
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Здесь парциальное давление инертного газа (воздух) рср = 
[image: image137.wmf]760
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wг = 0,342 м/сек (фиктивная скорость газа);
 vн = 0,53 м3/м3;
σн = 120 м3/м3  (характеристика  насадки). 
А — коэффициент:
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где Dг  = 0,0000114 м2/сек — коэффициент диффузии газа;

γг = 1,271 кг/м3;
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Определяем коэффициент массоотдачи в жидкостной пленке по уравнению:
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     Где Wж = 9,95 кг/м2сек;

σн — 120 м2/м3;

A — коэффициент (4.16).

[image: image143.wmf]9810

005

,

1

7

,

995

3600

00000465

,

0

7

,

11

7

,

11

33

,

0

67

,

0

33

,

0

0,67

ж

÷

ø

ö

ç

è

æ

=

=

ж

ж

D

А

m

g

 = 1,24

Здесь Dж = 0,00000465  м2/ч — коэффициент  диффузии  жидкости;

          γж — 995,7 кг/м3; 
         μж,30º = 
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Общий коэффициент массопередачи 
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где m = 26 — тангенс  угла наклона  кривой  равновесия;
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55,6 кг·моль/м3 — концентрация поглотителя, если пренебречь содержанием SO2. 
Определяем коэффициент массопередачи, отнесенный к разности молярных концентраций, равной единице:
К*г = КгР = 0,261 · 0,96 = 0,251 кг-моль/м2ч.

Находим высоту колонны, соответствующую одному единичному объему
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Где 
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= 198 кг·моль/ч часовое количество  воздуха  в  поступающей  газовой  смеси  с  учетом  поправки на давление водяных паров при 30 ºС (22,4 нм3 — объем кг/моль).

Определяем  высоту  абсорбера

H = nh = 8,9 · 1,62 = 14,4 м.
Окончательно  принимаем  высоту  насадочной  части  абсорбера как среднюю из двух вариантов расчета:
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При расчетах абсорберов желательно учитывать производственные эксплуатационные данные заводских аппаратов, так как методы расчета абсорберов еще во многом требуют уточнения. Поэтому следует  проверить  высоту  насадки,  используя  метод  теоретической тарелки .
Пример. Рассчитать тарельчатый абсорбер содового завода с двухступенчатой схемой абсорбции, при которой рассол (NaCl) поступает из напорного бака, проходит промыватель воздуха фильтров,  промыватели газа колонн и газа абсорбции и поступает в первый абсорбер, а из него через холодильники во второй. В верхних аппаратах происходит улавливание NH3 и СО2 из отходящих газов содового производства. В первом абсорбере происходит насыщение рассола аммиаком, который поступает туда из второго абсорбера; непоглощенный аммиак  идет на окончательное  улавливание  в  промыватель  газа абсорбции.

Исходные данные для расчета берем из предварительно составленного материального баланса абсорбера и технологического режима процесса. В абсорбер поступает 5,17 м3 рассола на тонну соды с титром по NH3 — 18 н. д.* (нормальных делений) при температуре 20,8 °С. Выходит рассол с температурой 69,5°С и с титром NH3 — 56 н. д. Газ входит в абсорбер при 
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 = 150 мм рт. ст. Состав газа (по балансу): NH3 — 223,86 кг/т соды (на тонну соды); СО2 — 154,26 кг/т соды; Н2О — 44,39 кг/т соды; инертные газы — 7,4 кг/т соды. На выходе вакуум 230 мм. рт. ст. и температура 45 °С.

В качестве абсорбера выбираем аппарат, состоящий из чугунных царг с диаметром 2800 мм. Между царгами установлены 14-колпачковые тарелки, имеющие внутренние переливы (рис. 4.23). Число тарелок определяем аналитическим способом.
[image: image153.jpg]



Рис.  Абсорбер содового производства

Определяем объем подаваемого газа в м3/т соды.
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где 
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 — молекулярный вес NH3, а 22,4 м3 — объем кг-моль. 
Аналогично: 
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 = 5,73 м3/т соды. 
Объем газа на входе составит Vвх = 433,43 нм3/т соды. 
Определяем процент NH3 на входе в абсорбер:
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Парциальное давление NH3 во входящем газе составляет: 

[image: image160.wmf]68
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где  610 мм рт. ст. — абсолютное давление на входе (760 — 150 = 610 мм рт. ст.).

Зная из материального баланса состав уходящего газа (NH3 — 2,62 кг/т соды, Н2О — 2 кг/т соды, СО2 — 38,24 кг/т соды, инертных газов — 7,4 кг/т соды), легко рассчитать процент NH3 в газе, входящем в промыватель газа абсорбции. Количество NH3 в % ≈ 13,5%. Парциальное  давление  NH3, аналогично предыдущему 
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Упругость паров NH3 над рассолом определяем по формуле :
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где р — упругость паров NH3 в мм рт. ст.;

N — концентрация NH3 в нормальных делениях; 
Т — абсолютная температура. 
На входе в абсорбер
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[image: image164.wmf]ж
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На выходе
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Определяем (аналогично предыдущему расчету) среднюю движущую силу процесса:
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При производительности завода 600 т соды в сутки в абсорбере часовое поглощение  NH3 составит:
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Определение коэффициента абсорбции (массопередачи) затруднено вследствие отсутствия опытных данных для содового производства. Наиболее правильный путь — отыскание К из уравнения массопередачи. Для этого в уравнение следует подставить все остальные величины, взятые для действующей станции абсорбции содового завода (по данным техотчета). Таким путем можно оценить К.

Для ориентировочных подсчетов  можно  принять  К  ≈ 1,5 кг/м2ч мм рт. ст.
Требуемая поверхность контакта фаз составит:
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Определяем поверхность контакта фаз одной тарелки (периметр барботажа). Полагая, что на тарелке 14 колпачков и считая, что глубина барботажа для многоколпачковой тарелки h ≈ 100 мм (обычно в абсорберах h ≈ 100 ÷ 500 мм), определим поверхность контакта фаз на одной тарелке. При диаметре колпачка dк = 450 мм
Fколп = 2πdкhn = 2 · 3,14 · 0,45 · 0,1 · 14 = 3,96 м2.

Свободная поверхность жидкости между колпачками также является поверхностью контакта фаз:
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Поверхность контакта фаз на тарелке составит:

Fmap = Fколп + Fсвоб = 3,94 + 3,93 ≈ 8  м2.

За счет образования пузырей и пены поверхность контакта  фаз на тарелке возрастает примерно на 25%:

Fmap = 8 · 1,25 = 10  м2.
Тогда число тарелок в абсорбере
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Можно поставить в абсорбере восемь бочек, из  которых  шесть барботажных, а две служат для подвода газа и улавливания брызг.
Пример. Определить наименьший расход воды (на 1 кг воздуха) и при учетверенном расходе — состав аммиачной воды и высоту колонны для абсорбции аммиака водой при 10°С из смеси с воздухом, содержащей 3 % аммиака. Коэффициент поглощения аммиака составляет 95 % (с=0,95).
Данные по равновесию аммиака в воде .

	Р, мм рт.ст.
	11,3
	16,1
	19,1
	29,9

	с, г NH3/100 г
	3
	4
	5
	7,5


Решение. Данные равновесия выражаем в системе X—Y, причем значения X получаем делением приведенных концентраций на 100, а Y вычисляем по уравнению 
[image: image172.wmf],
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 где М — молекулярная масса аммиака, равна 17; Мв — молекулярная масса воздуха, равна 29; Р — парциальное давление равновесия, мм рт. ст.
Вычисляем отношения Y/X или коэффициент фазового равновесия т. Результаты сводим в таблицу.
	X
	0,03
	0,04
	0,05
	0,075

	Y
	0,00885
	0,0127
	0,0151
	0,024

	m
	0,295
	0,32
	0,30
	0,32


Уравнение равновесия Y*=0,32Х. Вычисляем парциальное давление аммиака в поступающем воздухе: P1 = 760(0,03= 23 мм рт. ст. Вычисляем содержание аммиака в поступающем воздухе:
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Вычисляем содержание аммиака в отходящем газе:

[image: image174.wmf]10095

0,01840,00092.

100

Y

-

==


Содержание аммиака в поступающей воде ХH =0, мольярная доля, соответствующая равновесию с поступающим воздухом, Хк* = 0,0184/0,32 = 0,0575.
Вычисляем минимальное отношение расхода жидкости к расходу газа по формуле 
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Учетверенное количество воды 
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Вычисляем концентрацию аммиачной воды по уравнению материального баланса (1): G(YH—YK)=L(XK—Хн);
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откуда XK=0,014 кг NH3/кг   Н2О.
Высота колонны определяется по уравнению
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Вычисляем YH –YK=0,0184-0,00092=0,0175
Колонна абсорбции питается чистой водой, тогда состав газа, находящегося с ней в равновесии Yк* = 0. Вычисляем 
[image: image180.wmf]0,0009200,00092
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Вычисляем состав газа Yн* (из уравнения равновесия при условии полученных L=l,2 и Хк=0,014), который будет находиться в равновесии с этой жидкостью (аммиачной водой): Yн* = 0,32Хк=0,32(0,014 = 0,0045.
Вычисляем движущую силу в нижнем сечении абсорбционной колонны 
[image: image181.wmf]*
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Вычисляем среднее логарифмическое обеих разностей
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Выбираем значения ВЕП для абсорбера с насадкой из колец Рашига диаметром 12 мм при расходе воды L= 2500 кг/м2(ч из таблицы.
	G, кг/м2(ч
	1000
	1500
	2000
	2500

	ВЕП, м
	0,4
	0,5
	0,6
	0,7


Получаем высоту абсорбера 
[image: image183.wmf]ВЕП

h

0048

.

0

0175

.

0

=


Вычисляем расход газа G = L 1,2=2500/1,2 = 2080 кг/м2(ч. Вычисляем ВЕП, интерполируя по данным таблицы, ВЕП= (2080(0,6)/2000=0,624.
Вычисляем высоту абсорбера 
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Пример. В насадочном абсорбере происходит поглощение аммиака водой при атмосферном давлении. Начальное содержание аммиака в исходном газе Yн=0,03 кмоль аммиака/кмоль инертного газа. Степень извлечения равна      90 %. Вода, выходящая из скруббера, содержит XK=0,02 кмоль аммиака/кмоль воды. Постоянная температура в скруббере поддерживается путем охлаждения.
Данные о равновесных концентрациях аммиака в жидкости и газе при температуре поглощения приведены в таблице.
	X, кмольь аммиака

кмольь воды
	Y*, кмольь аммиака

кмольь инертного газа
	X, кмольь аммиака

кмольь воды
	Y*, кмольь аммиака

кмольь инертного газа

	0

0,005

0,010

0,0125
	0

0,0045

0,0102

0,0138
	0,015

0,020

0,023
	0,0183

0,0273

0,0327


Определить число теоретических ступеней графическим методом.
Решение.
 1. По данный таблицы строим равновесную линию ОС (рис. 4.24). 

2. Наносим рабочую линию NM, которая проходит через точку N с координатами Хн=0, YK =0,03 
[image: image185.wmf]´

 (1—0,9) =0,003 (верх скруббера) и точку М с координатами Хк=0,02, Yн=0,03 (низ скруббера). 

3. Находим число теоретических ступеней изменения концентрации. Для этого из точки М (с координатами ХK, YH) проводим вертикальный отрезок до пересечения с линией равновесия в точке A, а затем — горизонтальный отрезок АВ до пересечения с рабочей линией. Ступенька ВАМ изображает изменение составов обеих фаз на теоретической тарелке. Для нее составы удаляющегося со ступени газа Y2 и стекающей с нее жидкости XK равновесны друг другу (точка А). Строя последовательно подобные ступени, находим число теоретических ступеней nT. В данном случае nT=6.
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Рис. Число теоретических ступеней изменения концентрации  
аммиака в  тарельчатом абсорбере
Пример. На абсорбцию при 25°С и давлении 1 105 Па (1 атм) поступает нитрозный газ, содержащий 2 об. % NO; 4,7 об. % NO2 и 1,6 об. % N2O4. Абсорбент — 50%-я HNO3. Определить степень поглощения оксидов азота, степень превращения их в азотную кислоту и состав газа после абсорбции при достижении равновесия. Допущение — окисление NО в расчете не учитывать.
Решение. 

1. Определяем парциальные давления исходного газа, атм, а = 0,02; b=0,047; с=0,016. 

2. Находим K1. Для этого (рис. 4.21) находим lgK1 для       50 %-й HNO3 при температуре 25 °С: lgK1 = 2,66; K1; =456. 

3.Определяем K3 по уравнению (4.61): 
[image: image187.wmf](
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 K3=0,1282.
4. Составляем баланс оксидов азота в момент равновесия по уравнению (4.56): 3(456(х3 + 2х2/0,1282+x=3(0,02 + 0,047 + 2(0,016; x = 0,0385 атм; x= Pno2
5. Определяем парциальные давления N2O4 и NO по уравнениям (4.62), (4.60): PN2O4= 0,03852/0,128=0,0116 атм; PN0 = 456(0,03853 = 0,026 атм.
6. Рассчитываем  степень поглощения NO2 и N2O4 по уравнению (4.57):
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7. Определяем степень превращения оксидов азота в азотную кислоту по уравнению (4.58):
[image: image189.wmf]2
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 Определяем парциальное давление оксидов азота до абсорбции РH , и парциальное давление оксидов азота после достижения равновесия Рк , атм: РH = 0,02 + 0,047 + 2(0,016=0,099; Рк = 0,026 + 2(0,0116 + 0,0385=0,0877. 

8. Определяем степень превращения оксидов азота в азотную кислоту при достижении равновесия относительно их исходного общего содержания у' по формуле (4.59): у'= (0,099 – 0,0877) /0,099=0,114.
Пример. При степени окисления NO 
[image: image190.wmf]a

=0,87, скорости движения нитрозных газов 0,2 м/с, температуре 30 (С и давлении 1 105 Па (1 атм) определить время окисления NO, степень поглощения NO2, а также диаметр и высоту абсорбера при использовании в качестве насадки керамических колец Рашига размером 50
[image: image191.wmf]´

50
[image: image192.wmf]´

5 мм.
Состав исходного газа для абсорбера:
моль/об. %
NO…………….0,282………2.52

NO…………….0,675..……..6.02
O2……………..1,040……….9,28
N2……………...8,210………….73,23
CO2……………0,684…………..6,10
H2O…………….0,320…………2,85
Итого:               11,211……….100,00
Решение.
 Определяем время окисления при заданной степени окисления 0,87: a=NO/2=6,02/2=3,01%; b=9,28%; γ =b/а=9,28/3,01 = 3,083.
1. Из формулы (4.52) 
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где 0,0048 — К%(табл. 4.3).
2. Используя номограмму (приложение 3), находим К%ταP2для 
[image: image195.wmf]α = 0,87 и   γ = 3,083, равное 2,16. Затем определяем τ: 0,0048τ 
[image: image196.wmf]×

3,01
[image: image197.wmf]×

3,01
[image: image198.wmf]×

12 = 2,16; 0,0435τ=2,16; τ = 2,16/0,0435 = 49,66 
[image: image199.wmf]»

 50 с.
3. Определяем состав нитрозных газов после окисления:
                                                            моль/ч                  об. %
NO2…………..0,282+(0,675
[image: image200.wmf]×

0,87) = 0,869…………7,960
NO………………0,675 (1 — 0,87) = 0,088…………0,806
О2……….…1,040—(0,675
[image: image201.wmf]×

0,87)/2 = 0,746………...6,833
N2……………………………………………………………8,210
……….75,204
СО2…………………………………………………………0,684………..6,265
Н2О……………………………………0,320
………..2,931
Итого:                                                10,917           100,00
4. Находим поглощение NO2. По формуле (4.65) для расчета поглощения определяем: 100а=0,806%; 100с=7,96%; Р=1. Определяем значение равновесия смеси:
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5. Из приложения 5 находим при интерполяции для 19%-й азотной кислоты , что указанному значению равновесия смеси отвечает следующая величина 100x: если 100x=3, то

[image: image203.wmf](
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если 100х=4, то 4,172 – 
[image: image204.wmf]4,1724,070

10

-

1 = 4,172—0,01 = 4,162.
Следовательно,
100х = 3+ (3,459—3,147) / (4,162—3,147) = 3,307.
На практике используется несколько последовательных противоточных абсорберов, например 6 или 7, причем в первый абсорбер снизу поступает нитрозный газ, подлежащий очистке от оксидов азота, а сверху — 45–50%-я азотная кислота. В последний абсорбер снизу поступает уже обедненный нитрозный газ, а сверху — вода. От последнего до первого абсорбера происходит повышение концентрации азотной кислоты до 50% (при атмосферном давлении).

6. Определяем степень превращения NO2 в азотную кислоту: 


[image: image205.wmf]3,3070,806
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, причем поглощается лишь 2/Зz, тогда z=2у/3.  Степень  поглощения  y=3z/2 = (3
[image: image206.wmf]×

0,628)/2 = 0,942 или 94,2%.
7. Находим состав и количество газов, уходящих в следующий абсорбер:
                                                       моль/ч      об. %
NO2……………0,869(1—0,942) =0,050…..0,447
NO……….0,806+(0,869-0,942)/3=1,079…..9,656
О2……………………………………………………...0,746…...6,676
N2……………………………………………………..8,210…..73,468
СО2…………………………………………………..0,684…...6,121
Н2О………………..
[image: image207.wmf]*
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……3,632
Итого:                                           11,175      100,00
* 27,6 мм  рт.  ст. — парциальное давление  паров воды  над  19%-М раствором азотной кислоты при 30 ºС (приложение 6).

7. Определяем количество азотной кислоты, полученной в данном абсорбере: 0,869
[image: image208.wmf]´

0,628
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63=34,38 кг/ч. Определяем диаметр абсорбера (исходя из общего начального объема нитрозных газов—14,595 моль/ч, поступающих в первый абсорбер) в системе из семи абсорберов:
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Рассчитываем диаметр абсорбера по формуле с учетом свободного объема насадки:
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9. Определяем высоту насадки как отношение высоты слоя насадки к диаметру абсорбера (должно быть не более 7). 

Выбираем отношение 6:1, получаем: Hнас = 0,9(6=5,4 м.
10. Определяем объем реакционного пространства абсорбера, принимая расстояния от насадки до верха абсорбера и от решетки до уровня жидкости в абсорбере равными 1 м: Vреак=0,785
[image: image213.wmf]×

0,92 (5,4
[image: image214.wmf]×

0,778+1 + 1)=3,94 ~ 4 м3. Определяем время прохождения газа через абсорбер:
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За это время оксиды азота окисляются (см. расчет времени окисления NО) и поглощаются разбавленной азотной кислотой, поступающей из следующего по порядку за рассчитываемым абсорбера.
4.ОЧИСТКА ГАЗОВ ОТ ПЫЛИ ЭЛЕКТРОФИЛЬТРАЦИЕЙ
Пример расчета электрофильтра

Рассчитать степень очистки газов в пластинчатом электрофильтре. В электрофильтр поступает воздух, содержащий мелкодисперсные твердые частицы в количестве z1, = 40 г/м3 (при стандартных условиях). Объем воздуха поступающего на очистку – 6 м3/с. Температура газа tг = 100 °С при разрежении в системе рг = 1962 Па.
Фракционный состав взвесей (содержание Фi; частиц радиусом r):
r в мкм
        1,0      2,5     5,0       10         15          20          25
  Фi; в  % ………                    5,0    10,0     10,0     15,0      20,0       20,0       25,0

1.Принимаем скорость газа в активном сечении электрофильтра      (г=1 м/с.

2. Определяем площадь сечения электрофильтра F, м2:
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Принимаем двухпольный горизонтальный пластинчатый электрофильтр с площадью сечения F = 7,5 м2 при диаметре коронирующих электродов D1 = 2,5∙10-3 м, расстоянии между ними d = 0,24 м и их активной длине l = 924 м. Общая площадь рабочей поверхности электрофильтра           S = 242 м2, число осадительных электродов п = 16, расстояние между плоскостями осадительных и коронирующих электродов Н = 0,15 м. Суммарная длина электрического поля L = 4,8 м, среднее напряжение          Ucp = 46 кВ.
3. Находим фактическую скорость газов в сечении электрофильтра     (г (м/с):
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4. Определяем относительную плотность газового потока 

[image: image218.wmf];
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5. Находим критическую напряженность электрического поля (3.54):
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.
6. Критическое    напряжение   коронирующего    электрода     (3.56):
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7. При 
[image: image222.wmf];
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   R0=2,1∙10-4 м2/(В∙с)  и   

( = 7,7-10-2  (см. рис. 3.18)   линейную плотность тока   короны   определяем по формуле (3.58)
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8. Определяем динамическую вязкость газового потока при заданной температуре по формуле
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где tг – температура газа, 0С;

С – постоянная Сезерленда.

Значения динамической вязкости µ0 при стандартных условиях и константы С для некоторых газов приведены в табл. 
Таблица 

Значения динамической вязкости µ0 при стандартных условиях и константы С для некоторых газов
	Газ
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	Азот
	17,0
	114

	Воздух
	17,5
	124

	Водяной пар
	9,0
	673

	Диоксид серы
	11,7
	396

	Диоксид углерода
	13,7
	254

	Кислород
	20,3
	131

	Оксид углерода
	16,6
	100
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9. Определяем напряженность электрического поля по формуле (3.61)

             Е
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10. Подсчитываем скорость дрейфа частиц разного диаметра к осадительному электроду по формулам (3.62) и (3.63):

для частиц диаметром от 2 до 50 мкм         
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                   для частиц диаметром от 0,1 до 2,0 мкм
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11. Находим удельная поверхность осаждения (3.65)


[image: image231.wmf]ì

ñ

5

,

40

8

,

0

5

,

7

242

F

S

f

ã

=

×

=

=

w

.

Действительные скорости дрейфа частиц в электрическом поле электрофильтра, примерно в 2 раза меньше теоретически рассчитанных, поэтому при подсчете показателя степени в формуле (3.64) для частиц любого размера полученные значения скорости дрейфа уменьшаем в 2 раза
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для частиц больших диаметров эта величина соответственно равна 0,95; 1,91; 3,82; 5,73; 7,65; 9,55.
Тогда фракционная степень очистки газа
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для частиц других фракций эта величина соответственно составит 65; 87,8; 98,6; 99,8; 99,98 и 99,99%.
Общая степень очистки газов в электрофильтре
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5. МЕТОДИКА РАСЧЕТА КОНДЕНСАТОРОВ
Примеры расчетов конденсаторов

Пример. В противоточный трубчатый конденсатор поступает          200 кг/ч аммиака под давлением рабс = 11,9 кгс/см2 при температуре 95 ºС. Конденсатор охлаждается водой, поступающей при температуре 15 ºС. Жидкий аммиак выходит из аппарата при температуре конденсации.

Какое количество воды надо подавать в конденсатор, если наименьшая разность температур аммиака и воды в конденсаторе допускается в 5К; какую температуру будет иметь вода на выходе из конденсатора.

Решение.

1. По T-S диаграмме аммиака (см.справочник)  находим, что температура конденсации аммиака под давлением рабс = 11,9 кгс/см2 равняется 30 ºС. Следовательно, входящий в конденсатор с температурой 95 ºС аммиак находится в состоянии перегретого пара. Для охлаждения его при постоянном давлении рабс = 11,9 кгс/см2 от 95 ºС до начала конденсации, т.е. до 30 ºС, необходимо отнять теплоты:
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где (1647∙103-1467∙103) Дж/кг – разность удельных энтальпий паров аммиака при давлении рабс = 11,9 кгс/см2 и температурах 95 и 30 ºС .

2. Для того чтобы затем сконденсировать пар аммиака в жидкость, необходимо отнять теплоты:
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где (1647∙103-323∙103) Дж/кг – разность удельных энтальпий паров аммиака при давлении рабс = 11,9 кгс/см2 и t = 30 ºС.
Таким образом, водой должно быть отнято теплоты:

Q = Q1 + Q2 = 10000 + 63600 = 73600 Вт

Изменение температуры аммиака в конденсаторе в зависимости от количества отданной им теплоты изображено на рис. 4.40.

3. Исходя из условия, что разность температур аммиака и воды в любом сечении конденсатора не должна быть меньше 5 К, принимаем температуру воды в том сечении конденсатора, где начинается конденсация аммиака и имеется наименьшая разность температур, равной 30-5 = 25 ºС. Удельная теплоемкость воды при 0-100 ºС равна 4,19∙103 Дж/(кг∙К). Тогда необходимый расход воды может быть найден из уравнения

63600 = Gв∙4,19∙103(25-15), откуда Gв = 4,515 кг/с.

4. Температуру воды на выходе из конденсатора tв определим из уравнения:

73600 = 1,515∙4,19∙103(t2 – 15) откуда
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Пример. Определить коэффициент теплоотдачи от конденсирующего насыщенного пара бензола к наружной поверхности пучка вертикальных труб при атмосферном давлении. Производительность аппарата 8500 кг/ч. Диаметр труб 25(2 мм. Число труб 210.

Решение
Коэффициент теплоотдачи при конденсации насыщенного пара-бензола находим по формуле (4.103)
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Физические величины для жидкого бензола ((, (, () берем при температуре конденсации 80 ºС: ( ( 0,13 Вт/(м∙К) ; ( = 815 кг/м3 ; ( = 0,316∙10-3 Па∙с . Значение (t принимаем равным единице .
Расход бензола G = 8500/3600 = 2.36 кг/с. Следовательно,
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6. МЕТОДИКА РАСЧЕТА АДСОРБЕРОВ.

Адсорберы с неподвижным слоем активированного угля

Исходные данные для расчета:

1. Количество паровоздушной смеси, поступающей на очистку, V, м3/ч (м3/с).
2. Концентрация поглощаемого вещества в паровоздушной смеси, поступающей на очистку, С0, кг/м3 (г/м3).

3. Температура паровоздушной смеси tв, (С

4. Марка угля и его характеристики:

а) влажность, %;

б) средний размер зерен d,мм;
в) насыпная плотность угля, (с.у., кг/м3.
Последовательность расчета
1. Задаемся фиктивной скоростью паровоздушной смеси, т.е., скоростью, отнесенной к полной площади сечения слоя, нормальной к направлению потока, vф, м/мин (м/с).

Для практических расчетов эта скорость принимается равной 0,1-0,3 м/с (6-18 м/мин).

2. Определяем диаметр адсорбера:
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где V – объем паровоздушной смеси, м3/ч;

      vф – фиктивная скорость паровоздушной смеси, м/с

Полученное значение диаметра адсорбера округляется до ближайшего значения стандартного ряда диаметров 0,6; 0,8; 1,0; 1,2; 1,4; 1,6; 1,8; 2,0; 2,2; 2,4; 2,6; 2,8; 3,0 м.

После этого уточняется фиктивная скорость по формуле
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де F = 0.785∙D2, м2.

Для горизонтального и кольцевого адсорберов рассчитывается площадь поперечного сечения решетки под уголь, и поверхность для кольцевого наружного цилиндра по формуле:
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После этого по конструктивным соображениям выбирают диаметр (до 2м) и дину (длина 3-9 м) горизонтального адсорбера и высоту кольцевого (для кольцевого диаметр до 3 м и высота до 7 м).

3. Из конструктивных соображений выбираем высоту слоя активированного угля h, м.

Высота слоя активированного угля принимается обычно равной от 0,5 до 2,0 м.

4. Определяем значение критерия Рейнольдса:
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где Dэ – эквивалентный диаметр, м;

      (  - коэффициент кинематической вязкости паровоздушной смеси, м2/с.
Для вертикальных цилиндрических аппаратов Dэ = Dа.

Для вертикальных аппаратов Dэ рассчитывается по формуле
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где S – площадь поперечного сечения решетки под уголь, м2;

      P – периметр решетки, м.
Кинематический коэффициент вязкости паровоздушной смеси выбирается по справочникам для воздуха или, если известна динамическая вязкость, рассчитывается по формуле
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где ( – коэффициент динамической вязкости для воздуха;

      (в – удельная масса воздуха, кг/м3.
5. Находим величину критерия геометрического подобия:
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где h – высота слоя активного угля, м.

6. Пересчитываем начальную концентрацию адсорбируемого вещества г/м в % объемные:
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где Т = 273 + tв
       М – молекулярная масса адсорбируемого вещества.

7. Определяем значение критического комплекса по формуле:

           Re∙C01,28∙Г11,4                                                                                         (9)
Если Re∙C01,28∙Г11,4  ( 0,351, то симплекс А определяется по формуле для области низких концентраций:

А = 0,01 Re1,75∙Г11,75                                                                               (10)
Если Re∙C01,28∙Г11,4  ( 0,351, то симплекс А определяется по формуле для области высоких концентраций:

А = 0,0016 Re0,5∙Г1-1,6                                                                            (11)
8. Определяем величину динамической вязкости АУ:
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где ас – статическая равновесная активность угля, кг/м3, кг/кг, г/кг, % масс.

При расчетах величина равновесной статической активности ас активного угля берется по изотерме адсорбции. В случае отсутствия изотермы ее можно построить по точкам, вычисленным по известной изотерме другого, близкого по свойствам вещества и того же адсорбента с применением коэффициента аффинности (аффинными называется кривые, ординаты которых находятся в постоянном отношении).
Для построения изотермы адсорбции вычисляют ряд точек а2, С2 по точкам а1, С1, взятым по известной изотерме. Вычисления производят, пользуясь следующими формулами:
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где v1 и v2 – молярные объемы вещества в жидком состоянии, см3/моль;

     а1 и а2 – концентрация, моль/кг.
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где Сн1 и Сн2 – концентрация насыщенных паров, определяемая по формуле, кг/м3;
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где pн – упругость насыщенных паров при tв, мм.рт.ст.

9. Определяем количество сухого угля в адсорбере:
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где Gс.у. – количество сухого угля, кг; 

       S – площадь поперечного сечения адсорбера, м2;

       h – высота слоя угля, м;

       (с.у. – насыпная масса угля, кг/м3.

10. Рассчитываем продолжительность процесса адсорбции (время защитного действия) по формуле
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где ад – динамическая активность АУ, кг/кг;

      S – площадь поперечного сечения адсорбера, м2;

     vф – фиктивная скорость, м/с;

     С0 – концентрация адсорбируемого вещества в паровоздушной смеси, кг/м3.
11. Расчет гидравлического сопротивления слоя активированного угля произведем по формуле

                (p = 2,68∙h∙vф1,43                                                                              (18)

где (p  - сопротивление слоя АУ, кг/м3;

      h – высота слоя, м;

      vф – фиктивная скорость воздуха в слое, м/мин.

По производительности V и гидравлическому сопротивлению слоя АУ ((p) выбирается соответствующий марки вентилятор или воздуходувка.
Пример расчета адсорбера

Пример. Определить продолжительность адсорбции паров дихлорэтана из воздуха активным углем АР-В в горизонтальном адсорбере. Перевод единиц измерений см. Приложение 19.

Количество паровоздушной смеси, поступающей на очистку, V =10000 м3/ч, начальная концентрация дихлоэтана в ПВС С0 = 20 г/м3, температура смеси tв = 20 (С. Насыпная масса угля (с.у. = 550 кг/м3; влажность 8%, средний размер зерен d = 4 мм.

Решение

1. Задаемся фиктивной скоростью паровоздушной смеси

vф = 14 м/мин = 0,233м/с.

2. Определяем площадь поперечного сечения решетки под уголь по уравнению (4.67,а)
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Принимаем диаметр адсорбера D = 2м, длиной L = 6м.

3. Высоту АУ в адсорбере принимаем h=0,72 м.

4. Определяем значение критерия Рейнольдса, используя формулу:
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Удельный вес и вязкость паровоздушной смеси принимаем по воздуху при 20 (С: (в = 1,2 кг/м3; (  = 0,0181.

Коэффициент кинематической вязкости в технических единицах определяем по формуле (4.70):
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5. Величина критерия геометрического подобия вычисляем по  формуле:
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6. Пересчитываем начальную концентрацию дихлоэтана в % по объему, используя формулу:
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7. Определяем значение критического комплекса по формуле:

Re∙C01,28∙Г11,4 = 46300∙0,4851,28∙4,171,4=13600( 0,351

Следовательно, симплекс А определяется по формуле для области высоких концентраций:

А = 0,0016 Re0,5∙Г1-1,6  ; А = 0,0016 463000,5∙0,485-1,6 = 1,2

8. Определяем величину динамической активности АУ по формуле 
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Величина равновесной статической активности ас АУ для дихлорэтана определим по экспериментальной изотерме адсорбции паров четыреххлористого углерода с помощью коэффициента аффинности.

Для построения изотермы адсорбции дихлорэтана вычисляем ряд точек а2, с2 по точкам а1, с1, взятым по известной изотерме четыреххлористого углерода (изотерма приведена на рис. 4.30).
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Рис.. Изотерма адсорбции паров: 1 – четыреххлористого
 углерода; 2 - дихлорэтана, вычисленная по изотерме адсорбции.
Расчет ведем в следующей последовательности:

а) определяем молярные объемы и коэффициент аффинности:

для ССl4:
удельная масса d1 = 1,59 г/см3 при 20 ºС;

удельный объем 1/d1=1/1,59 = 0,63 см3/ч

молекулярная масса М1 = 154 

молярный объем V1 = 0,63∙154 = 97 см3/моль

для С2H4Cl2
удельная масса d2 = 1,26 г/см3 при 20 ºС;

удельный объем 1/d2=1/1,26 = 0,794 см3/ч

молекулярная масса М2 = 99 

молярный объем V2 = 0,794∙99 = 78.5 см3/моль

Коэффициент аффинности
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Б) по изотерме адсорбции ССl4 (рис, кривая 1) берем точку С1 = 0,5 г/м3 = 0,0005 кг/м3, которой соответствует а1 = 100 г/кг или

а1 = 100/154=0,65 моль/кг

По формуле (4.77) 

[image: image269.wmf]аф

а

v

v

а

а

b

1

2

1

1

2

=

×

=

; 
[image: image270.wmf]кг

/

моль

,

,

,

а

802

0

81

0

65

0

2

=

=


а2 = 0,802∙99 = 79,5 г/кг.

в) Находим упругость насыщенных паров при 20 (С:

ССl4  рн1 = 90,7 мм.рт.ст

С2H4Cl2   рн2 = 65,0 мм.рт.ст

Концентрация насыщенных паров определяется по формуле (4.79):

ССl4  
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С2H4Cl2   
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г) Концентрацию паров дихлорэтана, соответствующую а2 = 79,5 г/кг, определяем по формуле (4.78):
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Другие точки адсорбции дихлорэтана вычисляются аналогично. Результаты расчета представлены в табл. 1. и на рис. 4.30 (кривая 2).

По изотерме адсорбции находим для дихлорэтана при 20ºС и          С0=20 г/м3 ас ( 335 г/м3 или 33,5 %,
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Таблица 1
Вычисленные точки для построения изотермы адсорбции паров дихлорэтана на сухом угле АР-В (t=20ºС)
	Точки, взятые по изотерме адсорбции
	Вычисленные точки для изотермы адсорбции

	г/м3
	г/кг
	г/м3
	г/кг

	0,5
	100
	0,92
	99,5

	1
	200
	1,62
	158

	2
	255
	2,84
	202

	4
	300
	4,97
	238

	6
	330
	6,93
	262

	9
	362
	9,6
	288

	12
	383
	12,2
	304

	16
	403
	15,3
	320

	20
	417
	18,4
	331

	24
	430
	21,2
	342

	28
	437
	24,1
	347

	32
	445
	26,9
	353


9. Определяем количество сухого угля в адсорбере по формуле :
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10. Рассчитываем продолжительность процесса адсорбции по формуле 
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Время защитного действия слоя АУ составляет 4ч. После 4 часов работы для восстановления поглотительной способности необходимо провести регенерацию угля. Регенерация проводится острым паром при t=115-118 (С. После регенерации проводят сушку и охлаждение слоя угля, адсорбер вновь готов к работе.

11. Расчет гидравлического сопротивления слоя активированного угля по формуле (4.82):

(p = 2,68∙h∙vф1,43 ;

(p = 2,68∙0,72∙141,43 = 84 кг/м2.

С учетом местных сопротивлений принимаем потерю напора, равным 300 кг/м2.

Для транспортирования ПВС необходим вентилятор с характеристиками: производительность V=10000 м3/ч, полный напор Н=300 кг/м2.

Мощность на валу вентилятора определяют по формуле 
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где V – производительность вентилятора, м3/ч;
      Н – полный напор, кг/м2;

      ( - КПД вентилятора, ( = 0,55.
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Методика расчета каталитического реактора

Методика расчета зависит от области, в которой протекает каталитическая очистка.

1. Если процесс каталитической очистки газа протекает в кинетической области, то для адиабатического реактора в первом приближении можно записать:
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где с0 – начальная концентрация примеси в газе, моль/м3;

(H – теплота сгорания окисляемого вещества, Дж/моль; 

      ( - плотность очищаемого газа, кг/м3;

      ср – теплоемкость очищаемого газа, Дж/кг∙К;

     Тн – температура газа на входе в слой катализатора, К.
Из уравнений (4.88) и (4.89) следует:
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Уравнение (4.90) обычно решают численным методом, однако возможны случаи, когда его можно решить аналитически.

2. Объем катализатора рассчитывают по формуле
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где V0 – объемный расход очищаемого газа при нормальных условиях, м3/ч.
3. Необходимая поверхность фильтрации, т.е. площадь сечения слоя перпендикулярного направлению движения газового потока:
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где v0 – фиктивная линейная скорость газа при нормальных условиях, т.е. скорость фильтрации, отнесенная к полной поверхности фильтрации, м/с.

Рекомендуемые значения v0 приведены в приложении 4.

4. Расчетная высота слоя катализатора
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Для компенсации влияния неравномерности газораспределения по фильтрующей поверхности рабочую толщину слоя катализатора необходимо увеличить в 1.25-1,45 раза, а при наличии в газовом выбросе пыли смольистых коксующихся соединений, каталитических ядов – в 1,5-1,8 раза.

Поверхность фильтрации для наиболее распространенного варианта размещения катализатора в кольцевых корзинах рассчитывается по среднему диаметру.

5. Если процесс каталитической очистки газа протекает во внешнедиффузионной области, то из уравнения (4.87) следует, что
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Так как коэффициент массопередачи изменяется при изменении температуры в меньшей степени, чем константа скорости реакции в кинетической области, то расчет можно вести на среднюю температуру слоя:
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6. Коэффициент массопередачи при нормальных условиях рассчитывают по формуле
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где D0 – коэффициент диффузии примеси в газе при 0 ºС, м2/с;

       (  - порозность слоя катализатора, м3/м3;
      v0 – коэффициент кинематической вязкости газа при нормальной температуре, м2/с;
      dэ – эквивалентный диаметр каналов, образованных частицами катализатора, м.
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где а0 – удельная поверхность слоя катализатора, м2/м3.
Для сферических частиц
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Для цилиндрических частиц
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где d – диаметр частицы, м;

      l – высота цилиндра, м.

7. Удельная доступная поверхность катализатора 

а = а0∙Ф  ,                                                                                             (13)

где Ф – коэффициент формы зерна, учитывающий неравнодоступность поверхности зерна обдуваемому потоку.
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После определения времени контакта дальнейший расчет совпадает с изложенным выше.

При протекании процесса во внешне-диффузионной области активность катализатора не имеет значения. Чем выше активность катализатора, тем ниже температура, при которой процесс переходит во внешнедиффузионную область.

Если процесс на данном катализаторе идет во внешнедиффузионной области, то дальнейшее повышение активности катализатора не имеет смысла.
Пример расчета каталитического реактора

Пример. Газовый выброс мощностью 10000 м3/ч содержит бензол в количестве 0,2 г/м3. предполагается использовать оксидный алюмомедный катализатор, на котором процесс протекает в кинетической области и описывается уравнением
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Оптимальная температура на входе в слой катализатора – 650 К. Определить объем катализатора, необходимый для достижения степени очистки, равной 0,95.
Решение
1. Определяем максимальная температура в слое катализатора, т.е. конечная температура очищаемого газа (4.89):


[image: image298.wmf];

0

x

c

c

H

Т

Т

p

н

r

D

+

=

 
[image: image299.wmf]К
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2. Изменение температуры по слою катализатора составит 6 К, поэтому при расчете времени контакта изменением константы скорости по слою катализатора можно пренебречь и подставить в уравнение (4.90) значение константы скорости при среднем температуре слоя:
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Возможно аналитическое решение уравнения (4.90):
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3. Объем катализатора находим, используя формулу:
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Пример. Газовый выброс мощностью 12500м3/ч содержит фенол в количестве 1,25 г/м3. Требуемая степень очистки 0,98. Предполагается использовать алюмоплатиновый катализатор АП-56. Зерна катализатора цилиндрической формы, d=0.003 м, l = 0.005 м. Порознь слоя катализатора – 0,375 м3/м3. Установлено, что оптимальная температура на входе в слой катализатора – 520 К. Процесс протекает во внешнедиффузионной области. Определить геометрические размеры корзины с катализатором кольцевого типа.

Решение
1. Так как коэффициент массопередачи мало изменяется при изменении температуры, то расчет ведется на среднюю температуру слоя катализатора:
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2. Удельная поверхность слоя катализатора АП-56 рассчитывается по уравнению (4.99).
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3. Эквивалентный диаметр каналов слоя находим по уравнению 
4. Коэффициент массопередачи при нормальной температуре находим используя уравнение


[image: image311.wmf]36

0

31

0

0

64

0

64

0

0

67

0

0

0

395

0

,

э

.

,

.

.

d

v

v

D

,

e

b

=


Вязкость воздуха при 273 К (v0) равна 13,3∙10-6 м2/с, коэффициент диффузии фенола в воздухе (приложение 10) – 7,2∙10-6 м2/с.

Рекомендуемая величина скорость фильтрации (приложение 11) – 0,5 м/с.
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5. Коэффициент массопередачи при рабочей температуре находим по формуле (4.87)
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 EMBED Equation.3  [image: image314.wmf]3
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6. Для определения удельной доступной поверхности катализатора определим коэффициент формы по уравнению (4.101)
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Тогда удельная доступная поверхность

а = а0∙Ф ; а = 1733∙0,85 =1473 м3
7. Время контакта находим по уравнению (4.94)
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8. Объем катализатора  находим по формуле
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9. Необходимую поверхность фильтрации находим по формуле 
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10. Расчетную высотуслоя катализатора находим по формуле 
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Для компенсации влияния неравномерности газораспределения по фильтрующей поверхности увеличим ее в 1,4 раза. Тогда рабочая высота слоя 

h=1.4∙hp; h=1.4∙0.095=0.13м

11. Рекомендуемое соотношение высоты корзины для катализатора к ее среднему диаметру H/Dср составляет 1,5-3. 
Принимаем H/Dср  = 2. тогда

F = (∙Dср∙H = (∙2Dср2
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12. Высота корзина равна

H = 2Dср = 1∙1,05 = 2,1 м

Внутренний диаметр корзины 

Dвн = Dср – h = 1.05 - 0.13 = 0.92 м

Наружный диаметр корзины 

Dвн = Dср + h = 1.05 + 0.13 = 1.18 м
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