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1. Основне рівняння гідростатики.

Розглянемо деякий об'єм рідини, який перебуває в стані спокою під дією сил тяжіння і тиску. Візьмемо в цьому об'ємі певну точку А з координатами z, у, z (рис. II.4). Систему координат розташуємо так, щоб вісь z була на​прямлена паралельно дії сили тяжіння. Тоді прискорення сили тяжіння буде проектуватись на вісь z у натуральну величину, але зі знаком мінус.

Проекції прискорення сили тяжіння на осі х та у будуть дорівнювати нулю. Тоді диференціальне рівняння рівноваги (11.15) набуде вигляду
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Оскільки сума диференціалів дорівнює диференціалу суми, то
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Після інтегрування дістанемо
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(11.17)

Рівняння (11.17) є основним рівнянням гідростатики. Величину  z + p/(pg), яка однакова для всіх точок об'єму однорідної краплинної рідини, називають гідростатичним напором:
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де z - геометричний напір, м; p/(pg) - п'єзометричний напір, м.

Для двох довільних горизонтальних площин рівняння (11.17) виражають у вигляді
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(11.19)

Згідно з основним рівнянням гідростатики для всіх точок рідини, що пе​ребуває у стані спокою, сума геометричного і п'єзометричного напорів є ве​личина постійна.

Запишемо рівняння (11.19) стосовно точок 1 і 2, одна з яких розміщена всередині рідини, а друга - на поверхні (рис. II.5):
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або

Позначимо z0-2 = h. Тоді можна записати

P = Po + Pgh.


(11.2)

Останнє рівняння є вираженням закону Паскаля, згідно з яким зовнішній тиск передається однаково всім точкам об'єму рідини.

2. Рівняння Бернуллі для потоку ідеальної рідини.

Інтегралом рівнянь руху Ейлера для усталеного потоку є рівняння Бер​нуллі, виведене ним у 1738 р. Його широко використовують для розв'язання багатьох технічних задач.

Розглянемо частину потоку ідеальної рідини при усталеному русі в тру​бопроводі між перерізами 1-1 і 2-2 (рис. II.8). 
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Позначимо швидкість рідини

в початковому перерізі че​рез wu у кінцевому - через w2. Відповідно тиски в цих 

пе​рерізах будуть рх і р2, а висоти центрів перерізів відносно опорної площини становити​муть z1  і z2.
За час dx переріз 1- 1 пройде відстань wxdx і пе​реміститься в 1'-1'. Переріз 2-2 перейде в 2' -2', а від​стань між ними становитиме w2dx. Маса елементарних заш​трихованих об'ємів рідини буде dm = pFxwxdx = pF2w2dx. При такому переміщенні можемо вважати, що середня частина рідини між пе​рерізами 1'-1' і 2'-2'залишається без переміщення, а тільки маса рідини між перерізами 1-1 і 1'-1' переходить між перерізи 2 - 2 і 2' - 2'.
Зміна кінетичної енергії внаслідок цього переміщення буде дорівнювати сумі робіт тиску і тяжіння:
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звідки 
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(11.30)
Рівняння (11.30), яке відоме як рівняння Бернуллі, є основним рівнянням гідродинаміки для ідеальної рідини. 

Величину
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називають гідродинамічним напором.
Згідно з рівнянням Бернуллі для всіх поперечних перерізів усталеного потоку ідеальної рідини гідродинамічний напір залишається постійним. Він складається з трьох членів рівняння, з яких перших два входили в основне рівняння гідростатики (11.17):

z - геометричного напору, що є питомою потенціальною енергією поло​ження в даній точці (даному перерізі);
p/(pg) - п'єзометричного напору, що характеризує питому потенціаль​ну енергію тиску в даній точці (даному перерізі);
w2/(2g) - швидкісного напору, що характеризує питому кінетичну енер​гію в даній точці (даному перерізі).
Під час руху реальної рідини діють сили внутрішнього тертя між частин​ками рідини і зовнішнього тертя між частинками рідини і стінками трубопро​воду. Крім того, під час руху потік може змінювати свій напрямок, а також зустрічати місцеві опори. На подолання сил тертя і місцевих опорів затра​чується певна кількість енергії.
Щоб зберегти баланс енергії під час руху реальної рідини, в праву час​тину рівняння (11.30) потрібно ввести додатковий член hmv, що виражає втра​ту напору між перерізами 1-1 і 2 - 2. Тоді дістанемо рівняння Бернуллі для реального потоку рідини
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(11.31)

Якщо віднести втрату напору до відстані між перерізами, то дістанемо гідравлічний нахил
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(11.32)
3. Поршневий насос.

Поршневі насоси працюють за принципом витискування рідини твердими тілами (поршень, плунжер), що рухаються в циліндрі зворотно-поступаль​но. Привод поршня здійснюється від двигуна через кривошипно-шатунний механізм (або безпосередньо). Швидкість поршня обмежується дією інерцій​них сил. Тому приєднання їх до високообертальних електродвигунів без ре​дуктора практично неможливе.
Поршневі насоси мають властивість нерівномірно подавати рідину в тру​бопровід, що пояснюється періодичністю руху поршня, а також зміненням швидкості руху поршня вздовж його ходу. Щоб перетворити нерівномірний (інерційний) рух рідини в трубопроводах у рівномірний (неінерційний), на поршневих насосах або біля них встановлюють повітряні ковпаки. Тому під час всмоктування рідини в циліндр, а також нагнітання її в нагнітальну місткість рух рідини від всмоктувальної місткості до повітряного ковпака, встановленого перед насосом, і від повітряного ковпака, встановленого за на​сосом, до нагнітальнії місткості - рівномірний. Нерівномірністю руху ріди​ни від поршня в циліндрі до повітряних ковпаків для практичних розра​хунків можна знехтувати.
Якщо привод насоса здійснюється безпосередньо від парової машини, то рух поршня насоса протягом усього його ходу буде рівномірний.

Розглянемо принцип роботи установки (рис. 11.27) з поршневим насо​сом, що приводиться в рух кривошипно-шатунним механізмом. Установка складається з циліндра 10, клапанної коробки 5 із всмоктувальним 4 і нагнітальним 6 клапанами, поршня 16, штока 15 поршня, повзуна 14, шатуна / /, кривошипа 12, приводного вала 13 насоса (вал розміщується в редукторі), всмоктувального 2 і нагнітального 8 трубопроводів, а також всмоктувальної / і нагнітальної 9 місткостей. На насосі встановлені всмокту​вальний З і нагнітальний 7 повітряні ковпаки.
Принцип дії установки розглянемо в той час, коли насос і трубопроводи заповнені рідиною. У правильно працюючому насосі рідина рухається не відриваючись від поршня, тому закон зміни швидкості рідини в циліндрі підпорядковується закону руху поршня, згідно з яким швидкість руху порш​ня змінюється синусоїдально: w = rcosincp. Розрив суцільності руху рідини може статися тоді, коли тиск у циліндрі насоса буде меншим від тиску наси​ченої пари цієї рідини при температурі її перекачування. Найменший тиск у процесі всмоктування буде біля поршня. В процесі нагнітання при роботі на​соса з повітряним ковпаком тиск біля поршня буде практично однаковим про​тягом усього ходу поршня S. Тобто, щоб перевірити безкавітаційність робо​ти поршневого насоса, треба визначити дійсний для даної установки насоса мінімальний тиск біля поршня в період всмоктування і порівняти його з тис​ком насиченої пари перекачуваної рідини (р™іп > pt).
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Процес всмоктування рідини насосом відбувається протягом усього ходу поршня (площа якого F), коли кривошип повертається на кут ф від 0° до 180°. При цьому в циліндрі виникає вакуум, якому відповідає певний абсо​лютний тиск рвс. У всмоктувальному трубопроводі рідина рухається під дією різниці тисків: з одного боку, тиск на вільній поверхні рідини у всмокту​вальній місткості Pq, з іншого - тиск у циліндрі насоса рвс. Ця різниця тисків (ро - рос) витрачається на підняття рідини на висоту всмоктування Нвс і на подолання гідравлічних опорів у всмоктувальному трубопроводі, а та​кож на подолання невеликих інерційних сил, що виникають між повітряним ковпаком і поршнем. Останніми силами нехтуємо, як домовлено раніше, тому що вони мають малі значення порівняно з іншими.
Подальший поворот кривошипа рухає поршень у зворотний бік. При цьо​му протягом усього ходу поршня здійснюється процес нагнітання. Поршень тисне на рідину, і біля поршня виникає тиск рн. У нагнітальному трубопро​воді рідина рухається під дією різниці тисків: з одного боку, тиск у циліндрі насоса р„, з іншого - тиск середовища, куди закачується рідина, р^. Ця різниця тисків рн - Pq витрачається на підняття рідини на висоту нагнітання Нн і на подолання всіх гідравлічних опорів у нагнітальному трубопроводі, причому швидкість руху рідини в трубопроводі - постійна. Тут також нех​туємо втратами напору на подолання інерційних сил, що діють між поршнем насоса і повітряним ковпаком на нагнітальному трубопроводі.
Отже, рідина із всмоктувальної місткості, проходячи через насос, по тру​бах подається в нагнітальну місткість.

Розділ 4.4

1. Теорія процесу трієрування: принципові схеми роботи трієрів.

Домішки, що відрізняються від зерна довжиною, виділити на ситах не​можливо, тому використовують для цього машини, які називають трієрами.
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Основним робочим органом трієра є бара​бан або диск, що обертається, з комірками.

У циліндричному трієрі (рис XVII.6) комірки штампують або свердляті на внутрішній поверхні барабана. Зерна заповнюють комірки і під час обертання барабана піднімаються на відповідну висо​ту. Довші частки не розміщуються в комі​рках повністю, тому при підніманні вони випадають у першу чергу і повертаються е основну масу зерна. Дрібні частки продов​жують утримуватись у комірках і випада​ють при подальшому їх підніманні. По щитку 2 вони потрапляють у жолоб 4 і шнеком 3 вивантажуються. Частота обер​тання циліндричних трієрів визначається відцентровою силою, яка утримує зерна в комірках. Гранична частота обер​тання визначається за формулою (XVI. 14).
У дискових трієрах комірки розміщуються на бічних поверхнях диска і мають нахил у напрямку руху. Вал з дисками повертається в цилінд​ричному корпусі, що заповнений зерном. Диски частково занурені в зерно. Дрібніші частки потрапляють у комірки, піднімаються, випадають з них при опусканні й виводяться з трієра. Дискові трієри високопродуктивні, ком​пактні, але швидко спрацьовуються.
Трієри широко використовують на зернопереробних підприємствах, а та​кож у спиртовій і пивоварній промисловостях.

2.Премішування(визначення, мета, способи, оцінка ефективності)  

Перемішуванням називають процес приведення у відносний рух об'ємів речовини, що взаємодіють, з метою їх взаємопроникнення і рівномірнішого розподілу концентрацій, температур або окремих частинок. Це ефективний спосіб створення тісного контакту між компонентами, що взаємодіють, та інтенсифікації теплових (нагрівання, охолодження, вирівнювання темпера​тур), масообмінних (сушіння, кристалізація, розчинення, сорбція, екстрагу​вання), хімічних (гомогенні й гетерогенні реакції) і біохімічних (бродіння, вирощування бактеріальних культур) процесів. Перемішування з метою рівномірного розподілу компонентів у суміші називають змішуванням.} Цей процес застосовують переважно у гідромеханічних процесах для розподілу в об'ємі рідини завислих частинок, диспергування емульсій, суспензій та газо​рідинних систем, одержання рівномірних сумішей сипких продуктів. Змішу​вання і перемішування іноді здійснюють одночасно і суміщують з іншими технологічними процесами (тепломасообмінними, біохімічними). За агрегатним станом середовищ розрізняють перемішування:
· рідких середовищ з малою та помірною в'язкістю (рідини, емульсії, суспензії, гази, газорідинні суміші);

· високов'язких і пластичних середовищ (тісто хлібопекарських, конди​терських та макаронних виробництв, карамельні, бісквітні, шоколадні маси);

· сипких матеріалів (зернопродукти, гранульовані матеріали, борош​нисті та порошкоподібні продукти).

Перемішування може відбуватися внаслідок як вільного, так і примусо​вого відносного руху окремих об'ємів середовища. Вільне перемішування здійснюється внаслідок молекулярної дифузії та природної конвекції, зумов​леної градієнтами температури або густини у різних зонах рідкого середови​ща. Примусове перемішування створюють за допомогою спеціальних при​строїв - мішалок. Воно широко застосовується у харчових виробництвах і характеризується значно більшою інтенсивністю взаємопроникнення части​нок, ніж вільне перемішування. Перемішування значно прискорює техно​логічні процеси, але потребує додаткових витрат енергії та ускладнює конст​рукції апаратів.
Механізм взаємопроникнення об'ємів рідини під час перемішування ана​логічний механізму турбулентного режиму руху і відбувається внаслідок взаємодії суміжних струменів. Якщо розглянути окремий струмінь, що ви​тікає із сопла в суцільне середовище, то виявляється, що він самовільно розширюється, по його периферії в зовнішньому турбулентному шарі вини​кають інтенсивні завихрення, які втягують у цей струмінь середовище з пе​риферійної зони. Кількість руху речовини струменя і середовища, що його оточує (нехтуючи втратами на внутрішнє тертя), залишається незмінною, тобто сума добутків елементарних мас і швидкостей в нульовому і в г-у пере​різах струменя є постійною:
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Кут розширення струменя, що витікає із сопла, становить близько 13°, ефективне використання енергії струменя закінчується на відстані 15...20 діа​метрів сопла по осі струменя від гирла сопла. Відстань, до якої потік із сопла має здатність підсмоктувати рідину з навколишнього середовища, коли​вається в межах 80... 100 діаметрів сопла, залежно від початкової швидкості витікання з нього рідини.
У процесі переміщення рідин у трубопроводах або апаратах численні струмені рухаються з різними відносними швидкостями, інтенсивно взаємо​діють і проникають один у другий. Це й зумовлює перемішування середови​ща. З розглянутого механізму перемішування випливає, що воно найактивні​ше відбувається при турбулентному режимі руху.

3. Схема і принцип дії роботи фільтрів для розділення пилу.

Газові фільтри. Для фільтрування газів найширше використовують рукавні фільтри (рис. III.ЗО). Запилений газ через патрубок 7 вводять у ко​нічну частину вертикального корпусу / фільтра, де він розподіляється по фільтрувальних рукавах 2. Нижні відкриті кінці рукавів закріплені на патрубках трубної решітки 3, а верхні - закриті й підвішені до рами 8. Потрапивши всередину рукавів, газ проходить крізь фільтрувальну перего​родку, а завислі в ньому частинки поступово утворюють шар осаду на внутрішній поверхні рукава. При цьому зростає гідравлічний опір. Очище​ний газ відводиться з фільтра через патрубок //. Коли гідравлічний опір досягає максимального значення, процес фільтрування припиняють і рукава очищають. Для цього їх струшують за допомогою пристрою 10. Частинки падають у конічне днище 4 і видаляються з апарата шнеком 5 через патру​бок 6. Крім цього, рукава продувають повітрям через патрубок 9, який при очищенні газу закритий. Для того щоб рукава під час продування не сплю​щувались, їх оснащують кільцями жорсткості.
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Щоб забезпечити безперервність процесу очищення газу, рукавні фільтри виготовляють з кількох секцій. Поки в одних секціях відбувається фільтру​вання, в інших проходить регенерація рукавів. Виготовляють рукава найчас​тіше з бавовняних і шерстяних тканин. При цьому температура газу і по​вітря для продування обмежена теплостійкістю тканини. Нижня гранична температура має бути на 10 °С вище від точки роси (температури конден​сації вологи із газу), інакше тканина швидко зволожується і забруднюється, а її гідравлічний опір різко збільшується.
Перевагою рукавних фільтрів вважають високий ступінь очищення га​зів від тонкодисперсних частинок. Недоліками є високий гідравлічний опір (до 2500 Па), порівняно швидке спрацювання тканини і закупорювання її nop, непридатність для очищення вологих газів і газів з високою температу​рою. Останній недолік усувають у фільтрах з фільтрувальними перегородка​ми з кераміки, металу та інших термостійких матеріалів.

Розділ 4.6

1. Схема калориферів і принцип їх роботи, застосування; способи і призначення оребрення теплообмінних поверхонь.
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Ребристі теплообмінники. Для більшої компактності теплооб​мінників використовують вторинні поверхні (ребра) з боку теплоносія, що відрізняється низьким значенням коефіцієнта тепловіддачі. На рис. VII. 11 зображена поверхня, що утворена за допомогою круглих ребер 2, закріпле​них на зовнішній поверхні круглих труб 1. Таку конструкцію часто викорис​товують у теплообмінниках газ -рідина або газ -пара, в яких при оптимальній конструкції поверхня з боку газу має бути максимальна, наприклад ,  в калориферах для нагрівання повітря парою в сушильних установках, а та​кож в апаратах повітряного охолодження.
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Оболонкові теплообмінни​ки. В них нагрівання й охолодження здійснюють поряд з іншими техноло​гічними процесами. Поверхню тепло​обміну в них утворюють стінки самого апарата (рис. VII. 12). До корпусу 2 кріплять оболонку 3 за допомогою фланцевого з'єднання 1. У просторі між оболонкою і зовнішньою поверхнею корпусу   апарата   циркулює   теплоносій ІІ, в апараті - теплоносій II. Застосування таких апаратів обмежене не​великими поверхнею теплообміну (до 10 м2) і тиском в оболонці (до 1 МПа).

2. Випарювання (визначення, рушійні сили, способи випарювання, область застосування).

Випарювання - процес концентрування розчинів нелетких речовин ви​паровуванням розчинника в процесі кипіння. Внаслідок випарювання із роз​чину видаляється розчинник, а нелеткі речовини залишаються в розчині в незмінній кількості, але в концентрованому стані. Випарювання дає змогу одержати не лише концентровані розчини, а й перенасичені, в яких відбува​ється кристалізація з метою виділення нелетких речовин у твердому вигляді (наприклад, кристалічного цукру, кухонної солі тощо). У ряді випадків ви​парюванням користуються, щоб одержати чистий розчинник (дистилят).
Випарювання широко застосовують у багатьох галузях харчової промис​ловості (цукровій, крохмале-патоковій, консервній, молочній, кондитерській, пивобезалкогольній та ін.), у хімічній, фармацевтичній тощо.
Процес випарювання здійснюють у випарних апаратах, що складаються із двох основних елементів: нагрівальної камери і сепараційного простору (паросепаратора). У нагрівальній камері теплота передається від теплоносія до киплячого розчину, у паросепараторі від киплячого розчину відділяється пара. Спрощену схему випарного апарата показано на рис. IX. 1, а. В подаль​шому схему апарата будемо умовно наводити, як це показано на рис. IX. 1, б
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Рис. IX. 1. Схеми випарного апарата з нагрівальними камерами:
а - оболонковою; б - трубчастою; / - паросепараційний простір; 2 - на​грівальна камера; S„, SK - витрати відповідно початкового і кінцевого розчинів; х„, хк - концентрації сухих речовин відповідно у початковому і кінцевому розчинах; D - нагрівна пара; W - вторинна пара; К - кон​денсат наривної пари

 На випарювання витрачається велика кількість теплоти. Як теплоносій найчастіше використовують водяну пару, що конденсується, рідше - димові гази, високотемпературні теплоносії і дуже рідко - електричний струм.
У харчовій промисловості випарюванню найчастіше підлягають водні роз​чини, тому випарений розчинник являє собою практично чисту водяну пару, що має назву вторинної пари, яку доцільно використовувати повторно. Теп​лоносієм є, як правило, водяна пара, яку називають нагрівною або первин​ною парою.
У процесі випарювання в міру концентрування змінюються фізичні влас​тивості розчину: зі збільшенням концентрації сухої речовини (СР) підвищу​ються густина, в'язкість, температура кипіння розчину, знижуються його теплоємність і теплопровідність, що призводить до зниження коефіцієнта тепловіддачі й суттєво впливає на температурний і гідродинамічний режими роботи апарата. Концентрування розчину призводить до відкладання накипу (інкрустації поверхні теплопередачі) і виділення кристалів розчинених ре​човин.

Випарювання можна проводити при різному тиску, що дає змогу зміню​вати температуру кипіння розчину. Випарювання при пониженому тиску дає можливість знижувати температуру кипіння розчину. При підвищеному тис​ку зростає температура кипіння і з'являється можливість використовувати вторинну пару, але це може призвести до термічного розкладання ряду органічних речовин і кінцевий продукт може набути небажаного смаку, за​паху, кольору або навіть змінити хімічний склад. Щоб зберегти якість тер​молабільних (термонестійких) продуктів (особливо концентрованих), випа​рювання слід проводити при найнижчих температурах, що досягається зас​тосуванням розрідження. Для цього вторинну пару треба або відсмоктувати вакуумним насосом, або подавати в конденсатор, де вона конденсується при тиску, нижчому за атмосферний.

Далі розглядаємо випарювання лише водних розчинів, а теплоносієм пе​редбачається водяна пара.

Випарювання можна здійснювати в окремих випарних апаратах (однокорпусні випарні установки) або в ряді послідовно з'єднаних випарних апа​ратів - у багатокорпусних випарних установках (БВУ). За режимом про​ведення процесу розрізняють періодичне і безперервне випарювання. Періо​дичне випарювання здійснюють в окремих апаратах, безперервне - як в окремих, так і в БВУ. При періодичному випарюванні початковий розчин спочатку доводять до температури кипіння. Під час кипіння розчин концент​рується до заданого вмісту СР.
Періодичне випарювання застосовують у малотоннажних виробництвах, коли потрібно досягти високих концентрацій розчинів, а також тоді, коли випарювання супроводжується іншими технологічними процесами, що відбу​ваються в цьому самому апараті (наприклад, кристалізацією).
При безперервному випарюванні маємо усталений процес у часі, тобто в установку безперервно в постійній кількості надходять початковий розчин і нагрівна пара, а з установки також безперервно і в постійній кількості відво​дяться концентрований розчин (кінцевий продукт), вторинна пара і конден​сат нагрівної пари.
Для випарювання 1 кг води в окремому апараті потрібно 1,03... 1,1 кг нагрівної пари. З такою витратою її можна погодитися лише тоді, коли ви​парювання в однокорпусних апаратах зумовлене технологічними вимогам.
Економічність процесу випарювання можна підвищити, використовуючи теплову енергію вторинної пари, що виходить із випарного апарата. Енергію вторинної пари можна використовувати в БВУ і в однокорпусних установ​ках з тепловим насосом.
До складу багатокорпусної випарної установки (рис. IX.2) входять кілька випарних апаратів, з'єднаних послідовно за парою. Як нагрівну пару кожно​го наступного корпусу використовують вторинну пару попереднього корпу​су; первинною парою обігрівається лише перший корпус. Щоб здійснився процес, температура кипіння розчину в кожному наступному корпусі має бути нижчою за температуру вторинної пари попереднього корпусу.  Цю різницю температур створюють зниженням тиску в кожному наступному кор​пусі відносно попереднього.
За кількістю послідовно з'єднаних корпусів БВУ бувають дво-, три-, чо​тирикорпусні та більше. Корпуси установки нумерують від головного корпу​су, в який подають первинну нагрівну пару.

Найнижчий тиск має бути в останньому корпусі установки. Цей тиск може бути вищим або нижчим за атмосферний. Створення розрідження в кінцевих випарних апаратах дає змогу збільшити кількість корпусів БВУ завдяки збільшенню діапазону температурного потенціалу (від температури нагрівної пари першого корпусу до температури вторинної пари останнього корпусу).

Багаторазове використання теплоти нагрівної пари може бути здійснене також завдяки застосуванню теплового насоса. Суть його полягає в тому, що утворена вторинна пара (вся або її частина) стискається до тиску, який відпо​відає температурі нагрівної пари, і знову подається на обігрівання того са​мого апарата, в якому вона утворилася.

Розрізняють теплові насоси двох видів:

1) термокомпресорний з використанням парового інжектора;

2) механокомпресорний з використанням турбокомпресора.

3. Випарні апарати з плівковим рухом випарюваного середовища в нагрівній камері, прямоточні випарні апарати.

Якщо природна циркуляція недостатня, щоб запобігти інкрустації по​верхні нагріву, то вдаються до примусової циркуляції розчину в кип'ятиль​них трубах за допомогою циркуляційного насоса (рис. IX.8, б). Практика показує, що при швидкості руху рідини в кип'ятильних трубах 2,5...3,5 м/с інкрустація поверхні труб виключається. Збільшення швидкості циркуляції розчину в нагрівальних трубах зумовлює зростання коефіцієнта теплопере​дачі і рекомендується при випарюванні в'язких концентрованих розчинів, що утворюють осади, але це пов'язано з додатковими витратами енергії на привід насоса.
Термолабільні розчини і ті, що піняться, випарюють у випарних апара​тах, у нагрівальних камерах яких випаровування відбувається в основному в плівці розчину, що рухається по поверхні теплопередачі. Такі апарати діста​ли назву плівкових. Вони характеризуються високою інтенсивністю теп​лообміну при малих температурних напорах (можуть працювати при ко​рисній різниці температур 2...З К).
Плівкові апарати мають довготрубні (6...9 м) нагрівальні камери, співвісні з паросепаратором. Залежно від напрямку руху плівки їх поділя​ють на апарати з висхідною і з спадною плівками.
В апаратах з висхідною плівкою (IX.9, а) нагрівальні труби заповнюють розчином, який подають знизу, звичайно на 25 % їхньої висоти. Утворена в цій зоні вторинна пара переміщується вгору зі швидкістю до 20 м/с, захоплюючи з собою плівку рідини. На шляху руху плівки розчин випарюється. При плівковому режимі гідростатичної депресії практично не​має, а корисна різниця температур може бути зменшена до 2...З К. Це дає можливість при заданих температурних напорах у БВУ збільшити кількість корпусів.
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В апаратах із спадною плівкою (рис. IX.9, б) початковий розчин подають зверху в нагрівальну камеру, де він розподіляється по тру​бах і, стікаючи у вигляді плівки, випарюється. Вторинна пара разом з ріди​ною рухається вниз, де в сепараторі відділяється від рідини. Застосування плівкових апаратів у молочній промисловості дало можливість ефективно ек​сплуатувати БВУ з п'ятьма-сімома корпусами в поєднанні з термокомпресією і досягти кратності випаровування W/D = 10... 14.
Заслуговують на увагу випарні апарати з пластинчастою нагрівальною камерою (рис. IX.9, в), які стають поширеними у мо​лочній, консервній та інших галузях промисловості. Нагрівальна камера яв​ляє собою напіврозбірний пластинчастий теплообмінник, в якому пластини попарно зварені між собою і утворюють порожнини для нагрівної пари. Дос​туп до поверхні нагріву можливий лише з боку випарюваного розчину. Пла​стинчасті нагрівальні камери мають ряд переваг: не потребують високих при​міщень, мають високі коефіцієнти теплопередачі, малу тривалість контакту розчину з гарячою поверхнею нагріву, можливість змінення величини по​верхні теплопередачі.
Щоб випарити в'язкі термолабільні рідини до високих концентрацій, за​стосовують плівкові роторні апарати. Плівка створюється на внутрішній поверхні нерухомого корпусу за допомогою ротора, що обертається (рис. IX. 10). Ротор являє собою вертикаль​ний вал з насадженими на ньому лопатями. Обертаючись, лопаті ротора, які мають певну відстань до внутрішньої поверхні корпусу, роз​поділяють по ній рідину рівномірною плівкою. Тривалість контакту розчину з поверхнею нагрі​ву в роторних апаратах залежить від багатьох факторів (питомої продуктивності, в'язкості роз​чину, типу і частоти обертання ротора) і звичай​но становить 5...25 с. Плівкові роторні апарати дають змогу концентрувати розчини аж до одер​жання сухого залишку. Недоліком їх є мала потужність (поверхня нагріву не перевищує 25 м2), складність конструкції і висока вартість. Роторні апарати, як правило, працюють під роз​рідженням.
Незалежно від тиску випарного апарата, на​явність у нагрівній парі газів, що не конденсу​ються, знижує коефіцієнт тепловіддачі з боку пари. Щоб відвести ці гази, у верхній частині нагрівальних камер встановлюють газовідвідні патрубки діаметром 10...20 мм - газові від​тяжки.
Накопичення конденсату в нагрівальній ка​мері зменшує активну поверхню теплообміну, тобто продуктивність апарата. Тому нагрівальні камери розділяють на секції. Конденсат відво​дять з найнижчої точки парового простору кожної секції нагрівальної камери за допомогою конденсатовідвідників, що вик​лючають вихід нагрівної пари.
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Розділ 4.7

1. Методика розрахунку масообмін них апаратів (визначення необхідного числа одиниць перенесення, числа теоретичних числа зміни концентрації, висоти, еквівалентної одиниці перенесення).

Процеси перерозподілу маси між фазами і всередині фаз, спричинені на​маганням системи прийти у стан фізико-хімічної рівноваги, називають масо-обмінними або дифузійними процесами.
Рушійною силою масообмінних процесів є різниця хімічних потенціалів. Це поняття введене термодинамікою - наукою, що вивчає умови рівноваги систем.
Стан системи можна описати такими екстенсивними параметрами: внут​рішньою   енергією   U,   ентропією  S,   об'ємом   V,   кількістю   компонентів системи   
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.   Інтенсивні  параметри   -   тиск р,  температура  Т та хімічний потенціал μi i-го компонента - термодинаміка визначає як окремі похідні від внутрішньої енергії U по V, S і Мі відповідно, тобто
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Отже, хімічний потенціал г-го компонента - це змінення внутрішньої енергії в разі змінення маси г-го компонента на один моль за умови, що об'єм, ентропія та маса решти k компонентів системи   
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 залишаються незмінними.
Рівність тисків, температур і хімічних потенціалів у всіх точках системи - це умова рівноваги. Рівновага порушується у зв'язку з виникненням нерівномірних полів цих величин. Різниці тисків, температур, хімічних по​тенціалів у різних точках системи (рушійні сили) породжують відповідно гідромеханічні, теплообмінні та масообміні процеси. В результаті процесу масообміну субстанція (кількість руху, теплота, маса) переноситься в межі менших значень указаних інтенсивних параметрів, що сприяє вирівнюванню їхніх полів, аж до настання рівноваги. Через складність визначення хімічних потенціалів рушійну силу масообмінних процесів звичайно виражають набли​жено як різницю концентрацій г-го компонента.
Масообмінні процеси дуже поширені в харчовій промисловості, де вони створюють основу багатьох технологічних процесів. Розрізняють масообмінні процеси:
а)
у системі газ (пара) - рідина: абсорбція, ректифікація;
б)
у системі газ (пара) - тверде тіло: сушіння, адсорбція газів;
в)
у системі рідина - тверде тіло: екстрагування з твердих тіл, кристалізація, розчинення;
г)
у системі рідина - рідина: рідинна екстракція.
Абсорбція - процес поглинання компонентів газової суміші рідким по​глиначем (абсорбентом), в якому вони розчиняються більшою чи меншою мірою. Цей процес використовують для очищення харчових розчинів (сату​рація, сульфітація).
Ректифікація - процес розділення рідкої суміші на компоненти різної леткості способом багаторазового протитечійного контактування рідкої і па​рової фаз. Процес використовують у спиртовій промисловості для виділен​ня, концентрування та очищення етилового спирту.
Сушіння - процес видалення вологи із вогких матеріалів випаровуван​ням. Цей процес застосовують майже в усіх галузях харчової технології для поліпшення транспортабельності та збережності харчових продуктів.
Адсорбція - процес поглинання компонентів газової або рідкої суміші поверхнею твердого тіла (адсорбента). У харчовій технології цей процес за​стосовують для очищення спиртових сумішей (сортівок) і цукрових сиропів. Процеси абсорбції і адсорбції називають сорбційними процесами. Зворотний процес - видалення поглинутих речовин - називають десорбцією.
Екстрагування з твердих тіл - процес добування того чи іншого компонента з твердого пористого матеріалу за допомогою вибіркового роз​чинення.
Кристалізація - процес виділення речовин із розчинів або розплавів у вигляді кристалічної твердої фази. Застосовують для одержання чистих кри​сталічних продуктів (сахарози, глюкози, лактози тощо). Розчинення (зво​ротний процес кристалізації) - перехід твердих речовин у рідкий стан внас​лідок розподілу молекул розчинюваної речовини між молекулами рідини (розчинника). Цей процес застосовують в усіх харчових виробництвах.
Рідинна екстракція - процес добування розчиненої в рідині речовини іншою рідиною, що не змішується з першою.
Процеси екстрагування широко застосовують у цукровому та олійному виробництвах.
Як видно з цих визначень, масообмінні процеси здійснюють здебільшого для виділення одного чи кількох компонентів з твердого тіла, рідкої або га​зової суміші. Для цього фазу, що містить виділюваний компонент, примушу​ють контактувати з фазою з нижчим рівнем хімічного потенціалу цього са​мого компонента. Під дією різниці хімічних потенціалів компонент дифундує до поверхні поділу фаз, де потенціал нижчий, перетинає її і переходить в глиб фази з меншим потенціалом. Цей процес може бути усталеним і неусталеним. Останній звичайно спостерігається в апаратах періодичної дії. Речовини, що утворюють фази, в одних процесах (ректифікація) безпо​середньо беруть участь у масообміні, в інших (екстракція, абсорбція) вико​нують роль інертних носіїв виділюваного компонента, не переходячи з фази у фазу.
При розрахунку й аналізі масообмінних процесів треба розрізняти три основних моменти:
1) умови рівноваги фаз, які задають звичайно у вигляді фазових діаг​рам, найчастіше - діаграм залежності між рівноважними концентраціями фаз (ліній рівноваги);

2) робочі умови як співвідношення між початковими і кінцевими пара​метрами на основі матеріальних балансів (робочі лінії);

3) кінетику процесу, що визначає швидкість перенесення маси при реа​лізації робочих умов і умов рівноваги стосовно конкретного апаратного ва​ріанта.

Відхилення робочих умов від умов рівноваги характеризує ступінь не​рівномірності системи і рушійну силу процесу.
Рівняння кінетики встановлюють зв'язок між потоком виділюваного ком​понента і рушійною силою процесу. Кінетика процесу нерозривно пов'язана з конструкцією апарата, що визначає гідродинамічні умови в ньому. Ство​рюючи на основі раціонального конструювання сприятливі гідродинамічні умови в апараті, можна істотно інтенсифікувати технологічні процеси, які лімітуються швидкістю масообміну.
Є два способи перенесення маси (дифузії): мікроперенесення окремими молекулами і макроперенесення групами молекул у рухомому середовищі. Перший спосіб називають молекулярною дифузією. У чистому вигляді моле​кулярне перенесення спостерігається лише в нерухомому середовищі. У ру​хомому середовищі поряд з молекулярною дифузією відбувається перенесен​ня речовини разом із середовищем у напрямку його руху. Таке комплексне перенесення називають конвективною дифузією.
У турбулентному потоці, крім того, виникає турбулентне перенесення ре​човини вихорами, що рухаються поперек основного потоку, - так звана вих​рова, або турбулентна, дифузія. Турбулентна дифузія в ядрі потоку знач​но перевищує молекулярну, проте в міру наближення до поверхні поділу фаз інтенсивність її падає і біля самої поверхні існує зона, де переважає молеку​лярне перенесення.
Маса т цільового компонента, перенесена з однієї фази в іншу за оди​ницю часу т, визначає продуктивність масопереносу і відповідає потоку маси
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Для характеристики інтенсивності роботи апаратів використовують по​няття питомого потоку маси, відносячи потік маси М до поверхні масопередачі F:
або до робочого об'єму V:
[image: image30.jpg]



При цьому вважають, що потік маси рівномірно розподіляється по F і по Vвідповідно. В останньому випадку 
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(X.4)
де с - концентрація цільового компонента, кг/м3; /= F/V - питома по​верхня масопередачі, м"1, обернено пропорційна середньому розміру d час​тинок дисперсної фази.
Для газової і рідкої дисперсних фаз стійкий розмір частинки (бульбаш​ки, краплі) dст залежить від швидкості дисипації енергії (за законом Колмо-горова - Обухова): dст ~ UV-0.4 , де UV  - енергія, що дисипує за одиницю часу τ в одиниці об'єму V.
Для твердої дисперсної фази швидкість дисипації енергії Uv впливає на стійкий розмір об'єднання частинок, всередині якого поверхня масопередачі екранується сусідніми нерухомими частинками і не досить активна.
Дисипація енергії в об'ємі апарата нерівномірна: існують зони високої швидкості дисипації навколо джерел енергії, де питома поверхня масопере​дачі чи її активність висока, і зони з низькою швидкістю дисипації (застійні зони), віддалені або відокремлені від джерел енергії, в яких умови масопе​редачі значно гірші. У зв'язку з цим в реальних умовах масовий потік роз​поділяється нерівномірно як по поверхні дисперсної фази, так і в об'ємі апа​рата, тобто величини М, q, qv, С, f в рівняннях (X.I) - (X.4) відповідають середнім в апараті значенням їх.
Визначення швидкості масоперенесення є основою теорії масопередачі.

2. Матеріальний та тепловий баланс сушарки з нормальним теоретичним сушильним процесом, визначення витрат повітря та теплоти.

   Матеріальний баланс повітряної сушарки

Звичайно сушарки розраховують, виходячи із заданої кількості вологого матеріалу та його початкової і кінцевої вологості. Щоб визначити кількість висушеного матеріалу, випареної вологи та витрату сухого повітря на вису​шування, складають матеріальні баланси: за абсолютно сухою речовиною та за вологою.
Якщо немає втрат матеріалу, то кількість абсолютно сухої речовини в ньому до і після висушування лишається незмінною; якщо ж ті і т2 - витрати вологого матеріалу до і після сушіння, кг/с, a W\ і w2 - масові частки вологи в матеріалі до і після сушіння, % до загальної маси, то баланс за сухою речовиною буде
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(XI.18) 

звідки маса вологого матеріалу
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(XI.19) 

або маса висушеного матеріалу
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(XI.20)

Кількість вологи W, яку видаляють під час висушування, дорівнює різниці мас вологого і висушеного матеріалу:
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(XI.21)

Підставивши в останнє рівняння вираз для т2 з рівняння (XI.20), діста​немо
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або
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(XI.22)

Якщо в рівняння (ХІ.21) замість т1 підставити його вираз з рівняння (XI.19), то
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(XI.23)

Матеріальний баланс сушарки за вологою складемо, якщо прирівняємо кількість вологи, що вноситься в сушарку з вологим матеріалом і з повітрям, до кількості вологи у висушеному матеріалі й відпрацьованому повітрі:
...      -                  
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звідки
[image: image41.png]mwy MWy _
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де L - витрата абсолютно сухого повітря, кг/с.

Ліва частина останнього рівняння - це кількість вологи, що видаляєть​ся під час висушування, тобто

[image: image42.png]W= (x,—x)L




звідки загальна витрата абсолютно сухого повітря на висушування

[image: image43.png]


 
(XI.24)

Питома витрата повітря, тобто витрата його на 1 кг вологи, яку видаля​ють з матеріалу в сушарці,
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(XI.25)

де d2, dx - вологовмісти повітря після і до сушарки, г/кг.
Оскільки повітря, проходячи через калорифер, не поглинає і не віддає вологи, його вологовміст при нагріванні в калорифері лишається незмінним, отже, sc) = х0і тому
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(XI.26)

Рівняння (XI.26) є основним рівнянням для визначення витрати повітря в   сушильній   установці.   Із   цього  рівняння   видно,   що  витрата   повітря збільшується із збільшенням xQ. У зв'язку з тим що вологовміст зовнішнього повітря в літній час більший порівняно із зимовим, то вентилятор розрахо​вують для літніх умов роботи сушарки.
Тепловий баланс повітряної сушарки

Для усталеного процесу рівняння теплового балансу виражає однаковість кількості теплоти, що надходить у сушильну установку, і теплоти, що вихо​дить з неї.
Надходження теплоти:
а)
із свіжим повітрям у калорифер вноситься теплоти LIQ, де /0 - ен​
тальпія повітря при його температурі t0;
б)
від джерела теплоти в калорифері QK;
в)
додаткова теплота, що вводиться в сушильну камеру Qa;
г)
з вологим матеріалом[image: image46.png]m,c, 0,



, де ш, - маса матеріалу, що подається
на висушування за одиницю часу, кг/с; см - теплоємність матеріалу,
Дж/(кг • К); 9j - температура матеріалу до висушування, °С.
Оскільки за рівнянням (ХІ.21)[image: image47.png]m,



то можна записати
[image: image48.png]mc,8; = myc,8, +Wc,9,,




де са - теплоємність води, Дж/(кг- К);
д)
з транспортними пристроями ттс,іт п, де тт, ст, ґтп - відповідно маса,
теплоємність матеріалу транспортного пристрою та його температура на вході
в сушарку.
Вихід теплоти:
а)
з повітрям, що виходить, LI2, де І2 - ентальпія повітря при його тем​
пературі t2;
б)
з висушеним матеріалом m2cMG2, де 02 - температура матеріалу на ви​
ході з сушарки;
в)
з транспортними пристроями mT, cT, tTK, де tTK - температура матеріа​
лу транспортного пристрою на виході з сушарки;
г)
втрати теплоти в навколишнє середовище QH.
Тепловий баланс сушарки виразиться рівнянням
[image: image49.png]LIy +Q + Qy + myc,0y + We,By + mcit, = LI+ mye,0, + met, + Q,





Загальні витрати теплоти в сушарці складаються з QK і £>д, тому останнє рівняння набуває вигляду
[image: image50.png]Q.+ Q.= LU= Iy) + myc, (8, 8)) + mc. (L, t..) + Q,— We 8.



 (XI.27)

Поділимо кожну складову частину теплового балансу на W і назвемо ці вирази питомими витратами теплоти, тобто
[image: image51.png]



[image: image52.png]myc, (8, — 6,) =q.
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Позначимо сумарні питомі теплові втрати через[image: image54.png]Ly = Gu * G. +




Відповідно до цих позначень питомі витрати теплоти на висушування будуть

[image: image55.png]Gt 4= 1T, = 1) + Zqp,— ¢,8,.



 (XI.28)

Питому витрату теплоти в калорифері при заданому qJX визначимо з рівняння
[image: image56.png]q.= 1T, = 1) + Zq,,, = ¢,0, — g,




 (XI.29)

Питому витрату теплоти в калорифері можна визначити також з рівняння
[image: image57.png]q,= 1~ Iy



 (XI.ЗО) Прирівнюючи праві частини рівнянь (XI.29) і (XI.ЗО), дістанемо
[image: image58.png]I, = 1) = (g, + ¢,8,) = Zq,,.



 (XI.31) Позначимо праву частину цього рівняння через А:
[image: image59.png]A=(q,+c0) - Zq,,



 (XI.32) Тоді рівняння (XI.31) можна записати так:

[image: image60.png]W, - 1) = A,



 (XI.33)

Для аналізу і розрахунку процесів сушіння доцільно ввести поняття про так звану теоретичну сушарку, яка працює без додаткового підведення теп​лоти в сушильній камері (qa = 0), без теплових втрат CLqmp = 0) і при 9j = 0. Згідно з рівнянням (XI.32) для такої сушарки А = 0, тоді з рівняння (XI.33) маємо
[image: image61.png]I(I,-1,)=0, a6o I,=1,=1 = const.




Процес у теоретичній сушарці відбувається при постійній ентальпії по​вітря. При цьому теплота, що виділяється під час охолодження повітря, ви​трачається лише на випаровування вологи з матеріалу, а тому вона разом з утвореною парою знову повертається в повітря.
У реальній сушарці під час висушування матеріалів можуть трапитись три випадки:
1.А = 0, тобто[image: image62.png].+ 0= g,



 Підведена теплота в сушарку qlv + cHӨ цілком покриває втрати на нагрівання матеріалу, транспортних засобів та втрати в навколишнє середовище. У цьому випадку на підставі рівняння (XI.33) 1(12 – І1) = 0, що відповідає 12=І1= h const. Таку сушарку розрахову​ють аналогічно теоретичній сушарці. 
2. А > 0, тобто
[image: image63.png]g, + 0, > Zq,,,



, У цьому випадку підведена теплота з лишком перекриває усі теплові втрати, тобто 1(12 – І1) > 0, отже, І2>  І1
3. А < 0, тобто[image: image64.png]g, + 0, < 2q,,



 У цьому випадку підведеної теплоти не вистачає на покриття теплових втрат, тобто 1(12 – І1) < 0 і, отже, 12 < І1. Такі сушарки найпоширеніші у практиці.
Виходячи з наведених міркувань, величину А називають тепловою харак​теристикою сушарки.
3.Основне рівняння сорбції : робоча лінія і лінія фазової рівноваги процесу абсорбції в Х-У діаграмі; рушійна сила процесу.

Це рівняння відповідає умові, що маса речовини М, кг, яка передається із однієї фази в другу в сорбційному апараті безперервної дії, пропорційна площі поверхні контакту фаз F, м2, рушійній силі процесу, вираженій через різницю концентрацій Ас, кг/кг, і тривалості процесу х, с:

[image: image65.png]M = KFAcr,



 
(XIII.9)

де К - коефіцієнт сорбції, віднесений до одиниці поверхні контакту фаз (абсорбції, адсорбції або іонообміну). Розмірність К визначають із рівняння (XIII.9) залежно від того, в яких одиницях виражена рушійна сила Ас. Якщо Ас виразити в кілограмах на кілограм, то [К] = кг/[м2 • (кг/кг) • с] = кг/(м2-с) =

= ML-2T-1. Коефіцієнт сорбції є величиною, оберненою опору масопередачі: К= 1/.
Коефіцієнт сорбції може бути виражений через концентрації компонента у фазі-носії (Ку) або у фазі-поглиначі (Кх).
Загальний опір перенесенню речовини складається із суми опорів у при-межовому шарі фази-носія 1/βy, фази-поглинача 1/βx Якщо рушійна сила виражена через концентрацію компонента у фазі-носії, то

[image: image66.png]


 
(XIII.10)

де т ~ тангенс кута нахилу лінії рівноваги.
Оскільки дійсну площу поверхні контакту фаз здебільшого визначити практично неможливо, використовують також рівняння масопередачі, в яко​му користуються об'ємом V зони контакту фаз і об'ємним коефіцієнтом ма​сопередачі Kv:

[image: image67.png]M =K, VAct.



 
(XIII.11)

Об'ємний коефіцієнт масопередачі можна виразити також через коефі​цієнти масовіддачі (об'ємні) у фазі-носії βyV та у фазі-поглиначі βxV за рів​нянням

[image: image68.png]L.
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Якщо масу М перенесеної в об'ємі V речовини виразити в кілограмах, об'єм V - у кубічних метрах, а різницю концентрацій Δс у кілограмах на кубічний метр, то об'ємний коефіцієнт масопередачі [Kv] = c-1 Тоді опір масопередачі[image: image69.png]R,=1/K,=1,



можна подати як суму тривалостей (опорів) перенесення речовини в одній і другій фазах:

[image: image70.png]Ty =Ty Ty =1/Ky



 
(XIII.13)

Подання опорів масопередачі у вигляді характерних тривалостей часто дає можливість за аналізом кривих відгуку на введення індикатора швидше і точніше визначити розподіл дифузійних опорів перенесенню речовини і на​мітити шляхи інтенсифікації процесу. Щоб зменшити тривалість перенесен​ня (зниження опору) в рідкій фазі, як правило, потрібно посилити її пере​мішування; стосовно твердої фази слід прискорити її обтікання, вдосконалити структуру nop або зменшити розміри зерен.
Опір перенесенню речовини з боку твердих сорбентів пояснюється тим, що молекули сорбтиву, перед тим як зайняти вакантні місця, мають пройти через сплетіння дрібних пор і капілярів з будь-якими комбінаціями їх взаєм​ного розміщення. Ці пори і капіляри мають, як правило, неправильну фор​му і непостійний поперечний переріз; серед них можуть траплятися тупикові й навіть повністю замкнені канали.
Перенесення маси цільового компонента всередині тіл складної пористої структури відбувається внаслідок різних фізичних факторів, що діють одно​часно: дифузії, термодифузії, концентраційної конвекції, дії капілярних сил, защемленого капілярного руху, впливу загального потоку речовини крізь проточну систему nop сорбенту. Кожний із перелічених процесів сам по собі досить цікавий і складний. Теоретичний розрахунок процесу масопередачі з урахуванням усіх можливих типів елементарного перенесення нині неможли​вий, тому використовують наближені модельні уявлення.
Складність процесу перенесення проілюструємо лише особливостями внутрішньої молекулярної дифузії цільового компонента, тобто його дифузії всередині пор твердого сорбенту. В порах досить великого перерізу, коли діаметр значно перевищує довжину вільного пробігу молекул, молекули сор​бтиву переміщуються внаслідок звичайної молекулярної дифузії, описаної законом Фіка. Якщо діаметр капіляра менший за довжину вільного пробігу, то переважають співудари молекул із стінками nop, а не між собою, як цьо​го потребує модель суцільного середовища. Такий рух молекул називається ефузією (кнудсенівською дифузією) і підпорядковується іншим закономірно​стям. Як правило, при однакових градієнтах концентрації (тиску) перене​сення речовини під час ефузії здійснюється на порядок повільніше, ніж під час дифузії.
Інколи виникає поверхнева дифузія - перенесення речовини внаслідок міграції молекул по поверхні пор сорбенту. Поверхнева дифузія прискорює перенесення компонента всередині сорбенту і за певних умов може справля​ти вирішальний вплив на швидкість перенесення.
На дифузію іонів електролітів суттєво впливає сумарне електричне поле іонів, під впливом якого дифузія всіх іонів у розчині відбувається сумісно. Наприклад, дифузія двох протиіонів - А і В, що обмінюються у псевдофазі іоніту (якщо в ній немає іонів інших видів), описується єдиним для обох іонів коефіцієнтом сумісної дифузії
[image: image71.png]_ D,Dy (zf,cA + zécg)
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де DA і DB - коефіцієнти дифузії іонів А і Б в іоніті; zA і zB - кількості зарядів іонів; сА і св - концентрації іонів у даній точці іоніту.
Для компонентів, що добре поглинаються, дифузійний опір т/$х з боку сорбенту незначний порівняно із загальним опором і ним можна знехтувати. Тоді
[image: image72.png]
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Якщо компонент поглинається погано, то знехтувати можна величиною 1/РУ, тоді
[image: image73.png]
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Якщо обидва складники - [image: image74.png]1/B,im/B,



- сумірні, то слід користувати-
ся рівнянням (ХНІ. 10).
Експериментальне визначення окремих коефіцієнтів масовіддачі часто є досить важким завданням. Звичайно обчислюють сумарний коефіцієнт масо-передачі К, а за його значенням розраховують коефіцієнти βy, і βx. При ви​конанні розрахунків можна обмежитися коефіцієнтом К. В техніці розрахун​ку сорбційних процесів застосовують методи, основані на використанні як загального коефіцієнта масопередачі, так і значень окремих коефіцієнтів масовіддачі.

Задача 1.
Визначити силу тиску рідини Т на кришку, що закриває отвір на боковій вертикальній стінці резервуара та тиск Р на дно резервуара.

Вихідні дані:

· рівень  рідини в резервуарі Н (м) – 3,6м;

· відстань від поверхні рідини до верхнього краю отвору Н1 (м) – 3,6м;

· густина рідини ( (кг/м3) – 1080 кг/м3 ;

· надлишковий тиск на вільну поверхню рідини Рнадл (кПа) – 80 кПа;

· радіус отвору R (мм) – 220 мм = 0,22м.

Розв’язання

Визначення сили тиску на кришку люка.
Сила тиску рідини на плоску поверхню визначається за формулою:

T = (P0 + (ghц.т.)F,
де: P0 = 40 кПа – надлишковий тиск на поверхню рідини (за вихідними даними);

hц.т. = Н1+R – глибина занурення центру тяжіння кришки люка під рівень вільної поверхні рідини, hц.т. = 3,6 + 0,22 = 3,82 (м);

F = ((D2)/4 – площа поверхні люка (м2), F = (3,14х(2х0,22)2)/4 = 0,15 м2.

Підставляючи вищенаведені величини отримаємо силу тиску на кришку люка: 

Т = (80 + 1080х9,8х3,82)х0,15 = 6070 кПа/м2.

Таким чином, сила тиску на кришку люка склала Т = 6076 кПа/м2.

Визначення тиску на дно резервуару.

Згідно з законом Паскаля: P = P0 + (gН = 80 + 1080х9,8х3,6 = 38182,4 кПа/м2.

Відповідь: Т = 6076 кПа/м2; Р = 38182,4 кПа/м2.

Задача 2.
Визначити  потужність на валу насоса під час його роботи на трубопровід і накреслити схему установки.

Вихідні дані:

· подача насоса Q (м3/год);

· геометрична висота подачі рідини Z (м) – 19 м;

· діаметр трубопроводу d (мм) – 200 мм = 0,2м ( r = 0,1 м ( площа 
F = (r2 = 0,0314 м2;

· загальна довжина трубопроводу lp (м) – 110 м;

· коефіцієнт опору тертя  ( – 0,02;

· втрати напору на місцеві опори, еквівалентні втратам на тертя по довжині труби lекв (м) – 30 м;

· ККД насосу ( (%);

· густина рідини ( (кг/м3) – 990 кг/м3.

Розв’язання

Визначення потужності на валу насоса.

Розрахунок гідравлічної характеристики H – Q трубопроводу.

Повний напір, що його потрібно створити для забезпечення необхідної подачі рідини в трубопроводі, визначається за таким рівняннями:

Нтр = Z + (P2 – P1)/ (g + hw
коли резервуари відкриті в атмосферу: Нтр = Z + hw,

де: Z = 19м; 

hw – втрата напору в трубопроводі, hw = (×((lр + lекв )/d)×(w2/2g), 

де (=0,02; lp  = 110 м; lекв  = 30 м; w – швидкість рідини в трубопроводі (м/с).

Швидкість руху рідини визначають з рівняння нерозривності потоку:

Q=wF ( w=Q/F, де Q – об’ємна витрата рідини м3/с; F – площа живого перерізу потоку, м2.

Визначаємо для всіх значень подачі насосу w, hw , Нтр.

Отримані дані приведемо у вигляді наступної таблиці 1:

Табл. 1

	
	Характеристика насосу

	Q (м3/с)
	0
	0,01
	0,02
	0,03
	0,05
	0,06
	0,07
	0,08

	Q (м3/год)
	0
	40
	80
	120
	180
	200
	240
	300

	Н (м)
	36
	40
	38,5
	37,5
	34
	30
	25,5
	20

	( (%)
	0
	39
	57
	60
	73
	73
	69
	65

	w (м/с)
	0
	0,32
	0,64
	0,96
	1,59
	1,91
	2,23
	2,55

	hw
	0
	0,45
	0,91
	1,36
	2,27
	2,73
	3,18
	3,64

	Нтр
	19
	19,45
	19,91
	20,36
	21,27
	21,73
	22,18
	22,64


Визначення робочої точки.

Побудуємо характеристики насосу H – Q, ( – Q та характеристику трубопроводу H – Q, використовуючи дані таблиці 1.
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Характеристики насосу H – Q
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Характеристики насосу ( – Q 
Робоча точка знаходиться в місці перетину напірних характеристик H – Q насосу і трубопроводу.

За допомогою графічних характеристик насосу визначаємо параметри насосної установки в робочій точці: 

· напір Н = 22;

· подача Q = 0,075 м3/с;

· ( = 65

Визначення потужності на валу насосу 

Визначення потужності на валу насосу під час його роботи на трубопровід, кВт:

N = Q(gH/1000(
або 

N = Q(H/102(, 

де ( = 990 кг/м3; 

Q,H – параметри насосної установки в робочій точці.

Підставляючи вищенаведені дані отримаємо:

N = (0,075х990х22)/(102х0,65)=24,64 (кВт)

Відповідь:  N =24,64 (кВт).

Схема установки з відцентровим насосом

Розглянемо принцип дії установки з відцентровим насосом (рис. 2). Перед пуском корпус насоса має бути залитий краплинною рідиною. При обертанні ро​бочого колеса лопаті діють на частинки рідини і завдяки відцентровим силам відки​дають їх на периферію, звільняючи міжлопатеві канали. При цьому на вході в робоче колесо створюється вакуум, якому відпові​дає певний тиск рвс значення якого менше за атмосферне. В загальному випадку тиск на вільну поверхню рідини у всмокту​вальній місткості 1 позначається р0' (як пра​вило, р0' = рат ). Вакуум на вході в насос ви​мірюється вакуумметром В, встановленим на початку всмоктувального патрубка.) Під дією різниці тисків рат - рвс рідина підій​мається вздовж всмоктувального трубопро​воду 2, долаючи висоту всмоктування Нвс і гідравлічні опори hвтрвс, і входить в робоче колесо насоса 3 з певною кінетичною енергією. Тобто
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Рідина, проходячи через робоче колесо, підвищує тиск і збільшує кіне​тичну енергію потоку.
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рис.2

З робочого колеса рідина, з відповідним тиском і швидкістю, потрапляє в міжлопатеві канали нерухомого напрямного апарата, де зменшує швидкість збільшуючи потенціальну енергію потоку, і плавно входить у спіральну ка​меру корпусу насоса. Якщо напрямного апарата немає, то рідина з робочого колеса потрапляє в спіральну камеру корпусу і далі — в нагнітальний па​трубок. Здебільшого нагнітальний патрубок має форму дифузора, де відбу​вається перетворення частини кінетичної енергії в потенціальну.

З нагнітального патрубка насоса рідина з певним тиском, що вимірюєть​ся манометром М, входить у нагнітальний трубопровід 4 і переміщується в нагнітальну місткість 5. При цьому тиск рн, створений насосом, витрачається на подолання всіх гідравлічних опорів, що трапляються на шляху рідини від нагнітального патрубка насоса до нагнітальної місткості, на вільній поверхні якої тиск р0''. Тобто
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де Hн  —  висота нагнітання установки, м; 

      hвтрн —  гідравлічні втрати в на​гнітальному трубопроводі, м.

Задача 3.
Визначити потужність N приводу повітродувки та накреслити схему установки для пневматичного перемішування рідини з повітрям у закритому апараті.

Вихідні дані:

· висота шару рідини в апараті Н (м); Н = 1,5м;

· густина рідини (р (кг/м3); (р = 1150 кг/м3;

· тиск над рідиною в апараті Р0 (мм вод. ст.); Р0 = 86 мм вод. ст. = 860Па;

· гідравлічний опір трубопроводу Ртр (Па); Ртр = 1320 Па;

· ККД повітродувки ( (%), ( = 58% = 0,58;

· діаметр резервуару D (м), D = 3 м;

· питома витрата повітря на 1 м2 вільної поверхні рідини V м3/(м2*хв), 
V = 0,75 м3/(м2*хв) = 0,0125 м3/(м2*с).

Розв’язання

Визначаємо потужність N приводу повітродувки.

Потужність на валу повітродувки при пневматичному перемішуванні, кВт: 

N = QР/1000(,       (1)

де Q – об’ємна витрата повітря, що подається, м3/с;

Р – повний гідравлічний опір системи, Па: 

Р = Р0+Н(рg+Ртр = = 860+1,5х1150х9,8+1320 = 19085 Па.

Кількість повітря, що подається в апарат, м3/с: 

Q = VF,

де F – площа вільної поверхні рідини, 

F = ((D2)/4 = (3,14 x 9)/4 = 7,065 м2.

Підставляючи значення F отримаємо кількість повітря, що подається в апарат: 

Q=0,0125 х 7,065 = 0,088м3/с.

Підставляючи значення Q в формулу (1) визначаємо потужність на валу повітродувки: 

N = 0,088 х 19085 / 1000х0,58 = 2,9 кВт.

Схема установки для пневматичного перемішування рідини з повітрям у закритому апараті (рис.3).
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рис. 3

Перемішування барботажем (пневматичне) застосовують для рідин з не​великим коефіцієнтом динамічної в'язкості (до 0,2 Па*с), а також для за​мочування зерна у воді (у виробництві солоду). Іноді для перемішування застосовують не повітря (газ), а водяну пару, тоді рідина одночасно на​грівається і розбавляється конденсатом.

Під час барботажного перемішування газ подають у рідину крізь отвори в трубах (барботери), розміщених поблизу дна посудини. Виходячи з от​ворів, струмені газу (пари) розпадаються на бульбашки, що піднімаються в масі рідини. Перемішування відбувається внаслідок того, що бульбашки, які спливають, виштовхують частину рідини вгору і в боки, а на її місце із сусідніх зон надходить рідина без бульбашок.

Будова барботерів досить різноманітна — розподільні тру​би, хрестовини, змійовики. Діаметр отворів у барботерах для перемішування рекомендується 4...6 мм. Щоб окремі струмені не об'єднувались, відстань між отворами має бути 30...40 мм. Загальна площа отворів не може переви​щувати площу перерізу підвідного трубопроводу більше ніж у 1,5 рази. Якщо під час перемішування треба одночасно привести в тісну взаємодію газ і ріди​ну, то барботери влаштовують з меншими отворами і з рівномірнішим роз​поділом газу.

Перемішування летких рідин пневматичним способом не рекомендується, оскільки вони при цьому видаляються разом з газом.

Щоб розрахувати витрати повітря на перемішування, можна скориста​тись орієнтовними рекомендаціями питомої витрати повітря (віднесеної до 1 м? вільної поверхні рідини), м3/(м2год): перемішування слабке — 25, се​редньої інтенсивності — 50, інтенсивне — 60.

Витрата енергії на барботажне перемішування залежить від об'ємної вит​рати повітря V, м3/с, і тиску, Па, який створює газодувка. Цей тиск скла​дається із двох величин: тиску р, потрібного на подолання стовпа рідини в посудині, і тиску рт, який втрачається під час проходження газу через систе​му трубопроводів. Тоді потужність електродвигуна газодувки, Вт,
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де ( — ККД газодувки.

Як правило, витрата енергії на барботажне перемішування більша, ніж при використанні механічних мішалок.

Відповідь: потужність на валу повітродувки дорівнює 2,9 кВт.

Задача 4.
Визначити розрахувати вертикальний кожухотрубний теплообмінник для нагрівання рідини та накреслити вертикальний кожухотрубний теплообмінник для нагрівання рідини.

Вихідні дані:

· кількість рідини, яку потрібно нагріти G (т/год) – 65 т/год = 18,06 кг/с;

· початкова температура tп – 55 (С;

· кінцева температура tк – 85 (С;

· тиск нагрівної пари Р (МПа) – 0,12 МПа;

· концентрація розчину Б (мас.%) – 16 мас.%;

· швидкість руху рідини W (м/с) – 1,25 м/с.

За рідину приймаємо розчин цукру.

Розв’язання

Розрахунок вертикального кожухотрубного теплообмінника для нагрівання рідини.

Тепловий розрахунок теплообмінника.

Визначаємо температурні умови нагріву. Середню різницю температур між парою і рідиною, що нагрівається, визначають як середньологарифмічну різницю:

(tc = ((tб - (tм)/ln((tб /(tм) = ((tб - (tм)/2,3lg((tб /(tм), (1)

де (tб , (tм – різниця температур між теплоносіями на кінцях теплообмінника;

(tб = tр – tп = 105 – 55 = 50 (С;

(tм = tр – tк = 105 – 85 = 20 (С;

tр = 105 (С – температура сухої насиченої водяної пари за тиску Р = 0,12МПа (табличні дані);

так як в нашому випадку  (tб /(tм ( 2 (в нашому випадку (tб /(tм = 2,5), то (tc вираховується за формулою (1) і дорівнює 33,00327

Середня температура рідини, яку нагрівають:

tc = tр - (tc = 105 – 33 = 72 (С;

Визначаємо теплофізичні властивості рідини, що нагрівається (для розчину цукру).

За допомогою таблиць та формул знаходимо наступні параметри:

· в’язкість ( = 0,52 х 103 = 53,56 Па*с;

· теплоємність с=4190 – (2520 – 7,5 tc) х Б / 100 = 3873 Дж/(кг*К)

· коефіцієнт теплопровідності рідини 

( = К(в(1 – 556х10-5хБ),

де (в=0,68 Вт/м*К – теплопровідність води при заданій температурі; 
Б = 16%; К = 0,89 

( = 0,89 х 0,68 х (1 – 556х10-5х16) = 0,55 Вт/м*К;

· густину ( = (20 – (0,4 + 0,0025Б)(tc – 20) = 1065 – (0,4+0,0025х16)(72 – 20)=1042 кг/м3.

Визначаємо теплове навантаження і витрати пари.

Теплове навантаження з урахуванням теплових втрат складає:

Q=xGc(tк– tп), де  x = 1,02…1,05 – коефіцієнт, що враховує втрати теплоти в навколишнє середовище; G = 65т/год = 18,06 кг/с – витрата рідини; 
с = 3873 Дж/кг*К – теплоємність рідини ( Q = 1,03 х 18,06 х 3873 х (85 – 55) = 2,16 МДж/с.

Розраховуємо витрати пари:

D = Q/(I – i), де I,і – ентальпія нагрівної пари і конденсату, І = 2683 кДж/кг = =2683000 Дж/кг; і = сtк = 4190 х 2 = 8380 кДж/кг = 8380000 Дж/кг

Таким чином: D = 2161343 / (2683000 – 8380000) = 379 кг/с

Визначаємо площу поверхні теплопередачі.

Площа поверхні нагрівання теплообмінника визначається за такою формулою:

F = Q/(K(tc), де Q = 2161343 Дж/с; К = 1000 Вт/м2К; (tc  = 33 (С ( 
( F = 2161343/(33 x 1000) = 65,5 м2.

Конструктивний розрахунок кожухотрубного теплообмінника

Для кожухотрубних теплообмінників важливою частиною конструктивного розрахунку є розрахунок проточної частини трубного простору.

Виходячи із заданої продуктивності апарата і швидкості руху рідини, з рівняння витрат визначаємо площу прохідного перерізу трубок одного ходу, м2:

(1 = G / (W,
де G = 18,06 кг/с – витрата рідини; 

( = 1042 кг/м3 – густина рідини; 

W = 1,25 м/с – швидкість руху рідини всередині трубок  

(1 = 18,06/(1042х1,25)=0,0138 м2.

Таким  чином, площа прохідного перерізу трубок одного ходу склала 0,0138м2.

1) Схема вертикального кожухотрубного теплообмінника для нагрівання рідини.
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рис.4
Кожухотрубні теплообмінники найпоширеніші в хар​човій промисловості, дають можливість створювати великі поверхні теплооб​міну в одному апараті, прості у виготовленні й надійні в експлуатації.
На рис. 4 зображено схему вертикального кожухотрубного одноходового теплообмінника, що складається з корпусу 1, приварених до нього нерухомих трубних решіток 2, пучка труб 3, кінці яких закріплені в труб​них решітках розвальцюванням або зварюван​ням. До трубних решіток прикріплені кришки 4. Один з теплоносіїв (І) рухається всередині труб, а другий (ІІ) - у просторі між кожухом і трубами (в міжтрубному просторі).
Через малу швидкість руху теплоносіїв одноходові теплообмінники пра​цюють з низьким коефіцієнтом тепловіддачі. Щоб збільшити швидкість руху теплоносіїв, застосовують багатоходові теплообмінники, в яких пучок труб за допомогою поперечних перегородок, встановлених у криш​ках, розділений на кілька секцій (ходів), по яких теплоносій проходить послідовно. Швидкість руху теплоносія в міжтрубному просторі підвищу​ють, встановлюючи ряд сегментних перегородок. З двох теплоносіїв, що рухаються в трубках і в міжтрубному просторі, треба збільшувати швидкість руху насамперед того, в якого при теплообміні вищий термічний опір.
Труби в трубних решітках розміщують переважно по периметрах пра​вильних шестикутників.
Задача 5.

Розрахувати барабанну сушарку з теоретичним процесом сушіння скласти принципову схему сушильної установки (показати продуктові і теплові потоки), побудувати і описати процес, що протікає в сушильній установці в І – Х діаграмі та визначити:

1) кількість випареної вологи W;

2) параметри повітря, що надходить до калорифера І0, Х0;

3) параметри повітря на виході з калорифера І1, Х1, (1;

4) на виході з сушильного барабану І2, Х2, (2;

5) питому і повну витрати повітря;

6) питому і повну витрати теплоти в калорифері;

7) основні розміри сушильного барабану.

Вихідні дані:

Розраховуємо сушарку для сушіння цукру-піску (установка працює за принципом прямотечії повітря і матеріалу під час сушіння);

· продуктивність сушарки за висушеним матеріалом G2 = 19000 кг/год;

· питома теплоємність абсолютного сухого матеріалу Сс.м. = 0,712 кДж/кг;

· вологість матеріалу у % до загальної маси (1 = 1,7% - початкова, (2 = 0,55% - кінцева;

· температура матеріалу, що надходить на сушіння (1 = 49 (С, 

(2 = 35 (С - виходить з сушильного барабану;

· температура свіжого повітря, що надходить до калорифера t0 = -10 (С;

· відносна вологість свіжого повітря  (0 = 65%;

· температура повітря, що надходить до сушильного барабану t1 = 120 (С;

· температура відпрацьованого повітря, що виходить з сушильного барабану t2 = 70 (С;

· втрати тепла в навколишнє середовище Qн.с. = 25000 кДж/кг;

· напруга барабана  на волозі А = 7 кг/м3*год

Розв’язання

Зобразимо принципову схему барабанної сушильної установки для сушіння цукру-піску на рисунку 5. Основний елемент барабанної сушильної установки – циліндричний барабан, що обертається з внутрішньою насадкою, яка сприяє переміщенню матеріалу. Сушильний агент (повітря), параметри якого І0, Х0, t0, (0, надходить у калорифер, де підігрівається до стану І1, Х1, t1, (1, а потім подається в сушильний барабан. Установка працює за принципом прямотечії повітря і матеріалу під час сушіння цукру-піску і протитечії під час сушіння крохмалю.


Зобразимо стан повітря і побудуємо процес сушіння в І – Х діаграмі, для теоретичного процесу сушіння цукру-піску.
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рис. 6

Розглянемо І – Х діаграму (рис.6) для теоретичного процесу сушіння цукру-піску за вихідними даними значеннями початкової температури t0 = -10 (С і початкової відносної вологості (0 = 65% визначаємо положення точки А, яка характеризує стан свіжого  повітря. На перетині лінії сталого вологовмісту x0=const з ізотермою t1=const=120 (С знаходимо точку В, яка характеризує стан нагрітого повітря перед сушильною камерою. Через точку А проводимо лінії І=const, х=const і визначаємо значення питомої ентальпія І0=0,1 кДж/кгс.п. і питомого вологовмісту x0=0,004 кг/кгс.п.. Таким чином, ми визначили за допомогою діаграми І – Х параметри повітря, що надходить до калорифера: питому ентальпія І0=0,1 кДж/кгс.п., питомий вологовміст x0=0,004 кг/кгс.п..

Провівши через точку В лінії І=const і (=const, визначаємо параметри нагрітого в калорифері повітря: І1=130 кДж/кгс.п., (1 = 1%, x1=x0=0,004 кг/кгс.п..

Точка С, яка характеризує стан повітря на виході з сушарки при теоретичному процесі сушіння міститься на перетині ізотерми t2 = 70 (С та І1=const=130 кДж/кгс.п..

Теоретичний сушильний процес у барабанній сушарці для заданих умов зображається лінією ВС (рис.6)

При побудові процесу за допомогою діаграми І – Х визначаємо всі параметри вологого повітря. Таким чином, параметри повітря на виході (точка С при теоретичному процесі) такі (рис.6): І2=130 кДж/кгс.п., x2=0,025 кг/кгс.п., (2 = 14%.

Визначаємо кількість випареної вологи.
Для цього спочатку треба визначити продуктивність сушарки: 
G1=G2(100-(2)/(100-(1) = 19000 х (100-0,55)/(100-1,7) = 19222 кг/год.

Згідно з законом збереження речовини кількість випареної вологи складе:

W = G1-G2 = 19222-19000 = 222 кг/год

Для перевірки кількість визначаємо з таких рівнянь:

W = G1((1-(2)/(100-(2) = 19222х (1,7-0,55)/(100-0,55) = 222 кг/год.

W = G2((1-(2)/(100-(1) = 19000х (1,7-0,55)/(100-1,7) = 222 кг/год.

Таким чином кількість випареної вологи склала W = 222 кг/год.

Розрахунок витрат повітря в сушарці

Питома витрата повітря, що подається в сушильний барабан:

l = 1/(x2-x1) = 1/(0,025 – 0,004) = 47,6 кг/кг вологи 

Повна витрата повітря:

L = lW = 47,6 x 222 = 10567,2кг/год

Розрахунок витрати теплоти в калорифері

Питома витрата теплоти в калорифері для барабанної сушарки:

qкал = L(І1-І0) = 10567,2х(130-0,1) = 1372679 кДж/кг вологи, де І1,І0 – питома ентальпія свіжого повітря відповідно до і після калорифера в кДж/кгс.п..

Повна витрата теплоти в калорифері: 

Qкал = qкал W = 1372679 х 222 = 304734800 кДж/год.

Визначення основних розмірів сушильного барабану.

Знаючи напругу барабану по волозі, тобто кількість вологи, що видаляється з матеріалу в І м3 простору сушильного барабану, можна визначити об’єм барабану:

V = W/A, 

де А - напруга барабану по волозі (кг/м3*год).

W - кількість випареної вологи

Об’єм барабану можна визначити: 

V = ((D2/4)B
де D, B – відповідно діаметр і довжина барабану в метрах.

Діаметр барабану визначаємо, виходячи з витрати сухого повітря L: 
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де V0- об’єм вологого повітря, який припадає на 1 кг сухого повітря, визначаємо з таблиці залежно від температури t2 і відносної вологості (2 повітря, яке виходить з сушильного барабану 

V0=1,0951 м3/кг с.п.; 

( - коефіцієнт заповнення барабану: 0,04…0,06; 

( - швидкість сушильного агента в барабані, 


при сушінні цукру ( = 0,5…1 м/с.
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За відомим об’ємом барабану і діаметром визначаємо довжину:

В = 4V / (D2
В = 4х86/3,14х2,82=13,97 м

Діаметр барабану рекомендовано приймати в таких межах: 1200, 1400, 1600, 1800, 2000, 2400, 2800 в мм.

 V = ((D2/4)B = (3,14x2,862/4)x14 = 86 м3
Відношення довжини барабану до його діаметру В/D = 3,5…7 ( В = 2,8х5 = 14м.
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Сепараційний простір випарних апаратів (паросепаратор) призначений, щоб відділити вторинну пару від крапель випарюваного розчину. Паровий простір має бути таким, щоб повністю виключити потрапляння продукту у вторинну пару. У сучасних випарних апаратах із внутрішньою нагрівальною камерою при спокійному кипінні розчину висоту сепараційного простору Н беруть 1,6 м, а для розчинів, що дуже піняться і для   апаратів з винесеною поверхнею нагріву Я = 2,5...3,5 м.
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