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Общее тепло, вводимое сырьем (Вт): 
П

F

Ж

FF QQQ  , 
1187647676647511000 FQ . 

Теплота испарения дистиллята (кДж/кг): 
57,32173,345021,069,32095,094,332028,0 

Dt
r . 

Теплоемкость жидкого потока дистиллята (кДж/(кг·град)) при тем-
пературе 49,51Dt  оС: 

417,2572,2021,0405,295,0704,2028,0 Ж

tD
C . 

Применим схему с острым (испаряющимся) холодным орошением. 
Тогда по уравнению (2.36) 
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tdx DNDN
IIDIILQ  , 

но т.к. DN tt  , то уравнение принимает вид: 
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Тепло, отнимаемое в конденсаторе-холодильнике (Вт): 

  23279703215731186,12
3600

5,1976
dxQ . 

Тепло, выносимое потоком дистиллята (Вт): 

6832049,512417
3600

5,1976
 D

Ж

tD tDCQ
D

. 

Теплоемкость жидкого потока остатка (кДж/(кг·град)) при темпера-
туре 26,80Wt  оС: 

594,2534,2703,0059,20035,076,227,0536,2023,0 Ж

tW
C . 

Тепло, выносимое жидким потоком остатка (Вт): 

69530926,802594
3600

5,12023
 W

Ж

tW tWCQ
W

. 

Тепло, которое необходимо подвести в нижнюю часть колонны (Вт) 
через подогреватель, определим по уравнению общего теплового баланса 

FWDdxB QQQQQ  , 
19039501187647695309683202327970 BQ . 

Для учета потерь в окружающую среду увеличим теплоподвод в 
нижнюю часть колонны на 10 % 

209434019039501,1 BQ . 
Общий тепловой баланс колонны представлен в табл. 3.19. 
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Таблица 3.19 
Тепловой баланс 

 

Поток Температура, оС Количество теплоты, Вт 
Приход   
Сырье   
жидкая фаза 76,98 511000 
паровая фаза 76,98 676647 

Кипятильник - 2094340 
ИТОГО: - 3281990 
Расход   
С дистиллятом 51,49 68320 
С остатком 80,26 695309 
В конденсаторе-
холодильнике - 2327970 
Потери - 190391 
ИТОГО: - 3281990 

 
Материальные потоки в колонне 

 

Массовый расход жидкости в концентрационной части колонны 
(кг/ч): 

1,240855,1976186,12  DRLB . 
Объемный расход жидкости в верхней части определяется по фор-

муле 

t

L
U


 , 

где     t  - абсолютная плотность жидкости при средней температуре в се-
чении, кг/м3. 

Абсолютную плотность жидкости рассчитаем для состава дистилля-
та и плотностей компонентов при средней температуре верха. 

По справочнику [11] найдем температурные зависимости удельной 
теплоемкости и теплоты испарения для каждого компонента (табл. 3.20 – 
3.24). 

 

Таблица 3.20 
 

Зависимость плотности бутана от температуры 
 

t, оС 10 20 30 40 50 
 , кг/м3 590 579 567 555 543 
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Таблица 3.21 
 

Зависимость плотности изо-пентана от температуры 
 

t, оС 50 60 70 80 90 
 , кг/м3 588 577 566 554 541 

 
Таблица 3.22 

 

Зависимость плотности н-пентана от температуры 
 

t, оС 50 60 70 80 90 
 , кг/м3 596 585 574 562 550 

 
Таблица 3.23 

 

Зависимость плотности циклопентана от температуры 
 

t, оС 10 20 30 40 
 , кг/м3 755 745 736 726 

 
Таблица 3.24 

 

Зависимость плотности гексана от температуры 
 

t, оС 50 60 70 80 90 
 , кг/м3 631 622 612 602 592 

 
Средняя температура верха колонны (оС): 

23,64
2

98,7649,51

2





 FD tt
. 

Плотность жидкости в верхней части (кг/м3): 

1,571

35,580

021,0

35,572

95,0

93,525

028,0
1




B . 

Объемный расход жидкости в концентрационной части (м3/ч): 

17,42
1,571

1,24085
BU . 

Массовый расход пара в концентрационной части колонны (кг/ч): 
DLG BB  , 

6,260615,19761,24085 BG . 
Объемный расход пара в концентрационной части (м3/ч): 
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BV . 

Массовый расход жидкости в отгонной части колонны (кг/ч): 
 FeLL BH  1 , 

  9,334211400033,011,24085 HL . 
Плотность жидкости в нижней части (кг/м3): 

2,591

38,603

703,0

38,687

1049,3

65,563

27,0

65,555

023,0
1

3 





 H . 

Объемный расход жидкости в отгонной части (м3/ч): 

53,56
2,591

9,33421
HU . 

Массовый расход пара в отгонной части колонны (кг/ч): 
WLG HH  , 

4,213985,120239,33421 HG . 
Объемный расход пара в отгонной части (м3/ч): 
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Гидравлический расчет 

 

Примем расстояние между клапанными тарелками 500H  мм, вы-
соту сливной перегородки 45Ch  мм, ориентировочную величину дина-
мического подпора жидкости над сливной перегородкой 50 gh  мм. 

Плотность паров в верхней части (кг/м3) рассчитаем по уравнению 
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ПРИЛОЖЕНИЕ 6 
 

ЗАВИСИМОСТЬ КОЭФФИЦИЕНТА 1c   
ОТ РАССТОЯНИЯ МЕЖДУ ТАРЕЛКАМИ 

 

 
 
 

ПРИЛОЖЕНИЕ 7 
 

ГРАФИК ДЛЯ ОПРЕДЕЛЕНИЯ ВЫСОТЫ  
ПОДПОРА ЖИДКОСТИ НАД СЛИВОМ 
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ПРИЛОЖЕНИЕ 8 
 

НОМОГРАММА ДЛЯ ОПРЕДЕЛЕНИЯ ГРАДИЕНТА УРОВНЯ  
ЖИДКОСТИ   НА ТАРЕЛКЕ С КРУГЛЫМИ КОЛПАЧКАМИ 

 

 
 


