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МЕТОД ОПРЕДЕЛЕНИЯ РЕЖИМНЫХ И КОНСТРУКТИВНЫХ ХАРАКТЕРИСТИК  
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Рассмотрена и решена задача инженерного расчета массопередачи на барботажных тарелках в абсорберах с 

целью определения режимных и конструктивных характеристик, обеспечивающих заданную степень разделе-

ния газовых смесей. Применяются модели идеального вытеснения газа и полного перемешивания жидкой фазы 

на провальных тарелках, а также на ситчатых небольшого диаметра. Представлен алгоритм и пример рас-

чета по заданной эффективности массопередачи. В результате находятся скорость газа, диаметр абсорбера, 

расход жидкого поглотителя и высота статического столба жидкости, которые обеспечивают заданную эф-

фективность массопередачи, т.е. степень поглощения компонента. Для повышения точности расчета эффек-

тивности массопередачи на тарелках с переливными устройствами (ситчатых, клапанных и др.) использована 

ячеечная модель гидродинамической структуры потока жидкой фазы. Дано сравнение с расчетом по модели 

идеального смешения. Установлено, что учетом структуры потоков расчет эффективности массопередачи 

получается на 5-7% выше, по сравнению с моделью идеального смешения по жидкой фазе, так как при идеальном 

смешении меньше движущая сила массообмена. Показана возможность учета неравномерности профиля ско-

рости газа и градиента столба жидкости по длине тарелки при расчете эффективности разделения смеси. 

Разработанный метод расчета эффективности абсорбции может применяться при проектировании или мо-

дернизации аппаратов. 
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The problem of engineering calculation of mass transfer on bubbling plates in absorbers is considered and solved in 

order to determine the operating and design characteristics that ensure a given degree of separation of gas mixtures. 

Models of ideal gas displacement and complete mixing of the liquid phase are used on sinkhole plates, as well as on 

small-diameter strainers. An algorithm and an example of calculation based on a given mass transfer efficiency are 

presented. As a result, the gas velocity, the diameter of the absorber, the flow rate of the liquid absorber and the height 

of the static column of liquid are determined, which ensure a given mass transfer efficiency, i.e. the degree of absorption 

of the component. To improve the accuracy of calculating the mass transfer efficiency on plates with overflow devices 

(strainers, valves, etc.), a cellular model of the hydrodynamic structure of the liquid phase flow was used. A comparison 

is given with the calculation based on the ideal mixing model. It has been found that, taking into account the flow struc-

ture, the calculation of mass transfer efficiency is 5-7% higher compared to the model of ideal mixing in the liquid phase, 

since with ideal mixing the driving force of mass transfer is less. It is shown that it is possible to take into account the 

unevenness of the gas velocity profile and the gradient of the liquid column along the length of the plate when calculating 

the separation efficiency of the mixture. The developed method for calculating the absorption efficiency can be used in 

the design or modernization of devices. 

 

Введение 
 

В развитии теоретических основ математического 

моделирования процессов массопередачи большую 

роль играет фундаментальные исследования в обла-

сти гидродинамики и массообмена. За последние 

годы в области технологии, где используются среды 

с различного рода включениями: пузырями, каплями, 

частицами, достигнут значительный прогресс. Тем 

не менее, до сих пор ощущается недостаток в инже-

нерных расчетах достоверных физических и матема-

тических моделей для описания разнообразных про-

цессов контакта фаз и массопереноса между ними. 

Продуктивным методом исследования сложных тех-

нологических процессов является математическое 

моделирование гидродинамической структуры по-

тока, которое при незначительных временных и ма-

териальных затратах позволяет получить достовер-

ные результаты, определить пути совершенствова-

ния оборудования и перспективы его развития [1-3].  

Изучение массопередачи в барботажных абсорбе-

рах усложняется изменением поверхности контакта 

между фазами в зависимости от гидродинамических 

условий, таких как скорость газа и плотность ороше-

ния. При этом трудно установить влияние указанных 

факторов в отдельности на поверхность контакта и на 

коэффициент массопередачи. При моделировании 

барботажных абсорберов обычно пользуются объем-

ными коэффициентами массоотдачи, отнесенными к 

единице рабочей площади тарелок [3-5]. 

Причем наибольшее применение получили мате-

матические модели массообмена в турбулентном 

барботажном слое при допущениях идеального вы-

теснения газа и полного перемешивания жидкой 

фазы. Такие допущения справедливы для проваль-

ных (противоточных) тарелок или с перекрестным 
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потоком в колоннах небольшого диаметра при интен-

сивном режиме барботажа, т.е. пенным. Причем если 

допущение при идеальном вытеснении газа физиче-

ского обосновано, то полное перемещение жидкой 

фазы в объеме всего барботажного слоя не всегда вы-

полняется из гидродинамических неравномерностей 

и эффективность массопередачи в таких случаях сни-

жается. 

Для повышения эффективности выполняются ис-

следования прямоточно-струйных тарелок [6], таре-

лок с поропластовыми контактными устройствами 

[7], а также других типов [8-12]. 

Целью данной статьи является применение моде-

лей гидродинамической структуры потоков газовой и 

жидкой фаз при заданной эффективности абсорбции 

для выбора режимных и конструктивных характери-

стик провальных тарелок и тарелок с перекрестным 

потоком фаз (ситчатых и клапанных) при решении 

задач проектирования, а также расчет эффективности 

тарелок при диагностике промышленных абсорберов 

заданных конструкций.  

 

Математическая модель 
 

К массообменным тарелкам с перекрестным то-

ком газа и жидкости относятся в первую очередь сит-

чатые, также клапанные и колпачковые. Следует от-

метить, что ситчатые и клапанные многопоточные 

тарелки применяются многие десятилетия для разде-

ления смесей и несмотря на это и в настоящее время, 

наряду со струйными и комбинированными тарел-

ками, используются для процессов ректификации, 

абсорбции, охлаждения и очистки газов от дисперс-

ной фазы. Например, ситчатые тарелки характеризу-

ются простотой конструкции и при правильном вы-

боре режима барботажа имеют высокую эффектив-

ность. Клапанные тарелки в основном применяются 

с перекрестно-прямоточным движением фаз в зави-

симости от гидродинамического режима. Упрощен-

ными вариантами исполнения клапанных тарелок яв-

ляются фиксированные элементы (так называемые 

«замороженные клапаны») VG–10 KOCH-GLITSCH 

LP, которые имеют высокую эффективность только 

при повышенных нагрузках по газовой фазе, т.к. при 

малых скоростях газа происходит провал жидкости.  

Для определения эффективности массопередачи 

на барботажных тарелках в основном применяются 

численные методы и математические модели гидро-

динамической структуры потоков. Численные ме-

тоды связаны с решением системы дифференциаль-

ных уравнений гидродинамики и тепломассообмена 

с частными производными и чаще применяются в 

научно-исследовательских задачах или предпроект-

ной разработке новых конструкций контактных 

устройств. Следует отметить, что при применении 

программных пакетов молодые проектировщики или 

научные работники и аспиранты не всегда четко по-

нимают механизмы явлений переноса в двухфазных 

среда, а рассчитывают аппараты по принципу «чер-

ного ящика». Следовательно, не вникая глубоко в фи-

зические процессы в аппарате можно иногда полу-

чить не достоверные данные по эффективности про-

цессов. В инженерных расчетах целесообразно ис-

пользовать математические модели гидродинамиче-

ской структуры потоков: диффузионная, ячеечная и 

комбинированные, которые позволяют с достаточ-

ной точностью быстро выполнять вычисления эф-

фективности разделения смесей. В данной работе 

применяется подход [13,14] определения эффектив-

ности тепло- и массообмена при конденсационном 

охлаждении газов в барботажном слое, а также с уче-

том масштабного перехода [15,16] для расчета про-

цесса абсорбции. 

 

Основные выражения для расчета тарелок  
 
Схемы взаимодействия фаз на провальной та-

релке, а также с перекрестным током показаны на 

рис. 1.  

 

 

Рис. 1 – Схемы взаимодействия газовой и жидкой 

фазы на провальной тарелке и на тарелке с пере-

крестным током 

Fig. 1 – Schemes of interaction between the gas and 

liquid phases on a failure plate and on a cross-flow 

plate 

 

Для определения режимных и конструктивных 

характеристик барботажных тарелок в техническом 

задании указываются: G – массовый расход газовой 

смеси, кг/с; ун – начальная концентрация извлекае-

мого компонента; ук – требуемая концентрация на 

выходе с тарелки; начальная концентрация компо-

нента в жидком поглотителе на входе – хн; вид погло-

тителя. Требуется определить расход поглотителя, 

выбрать тип тарелки и найти режимные и конструк-

тивные характеристики обеспечивающие заданную 

эффективность абсорбции.    

Эффективность массопередачи в газовой гE  и 

жидкой жE  фазах записывается в виде 

н к к н
г ж

н к к н

,  
( ) ( )

y y х х
E E

y y х х у х 

 
 

 
, (1) 

где н к,y y  – начальное и конечное значения концен-

трации компонента в газе на входе на тарелку и вы-

ходе из барботажного слоя; н к,х х  – начальное и ко-

нечное значения концентрации компонента в жидко-

сти на входе на тарелку (у приемной планки) и вы-

ходе у сливной планки; ,y х   – равновесные концен-

трации. На провальной тарелке н к,х х  – концентра-

ции на входе сверху и выходе из барботажного слоя 

снизу (рис 1).  

Выражения (1) записаны исходя из достигнутых 

показателей к максимально возможным.  

Уравнение материального баланса  
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н к к н( ) ( ).М G y y L x x       (2)  

где М  – поток массы компонента; L  – массовый рас-

ход жидкой фазы, кг/с; G – массовый расход газовой 

фазы, кг/с. 

Равновесная концентрация при линеаризованной 

линии равновесия 

,y mx b       (3) 

где m  – константа фазового равновесия (коэффици-

ент распределения  ).уxm  Значения константы m  и 

коэффициента b  зависит от равновесных характери-

стик разделяемой смеси [1]. 

Из выражения (1) и (2) запишем соотношение 

между эффективностью процессов  

г н

ж н

( )
.

( )

Е L x х

Е G y y









   (4) 

Согласно модели идеального вытеснения газа и 

полного перемешивания жидкой фазы, на тарелке ло-

кальная эффективность массопередачи по извест-

ному выражению имеет вид  

г ог1 exp( ),Е N      (5) 

где ог ог /N K F G  – число единиц переноса; F – 

площадь поверхности контакта фаз, м2; Ког – средний 

коэффициент массопередачи, кг/(м2с); 
Если эффективность массопередачи задана при на 

проектировании тарелки, то имеем 

ог
г

1
ln

1
N

E

 
  

 
   (6) 

и от сюда требуемое значение произведения 

ог ог .K F N G   (7) 

Уравнение аддитивности фазовых сопротивлений 

массообмена 

ог г ж

1 1
.

m

K F F F
 
 

   (8) 

где β  – коэффициент массоотдачи, м/с; 

Здесь необходимо пояснить, что для барботажных 

тарелок чаще применяются полуэмпирические выра-

жения, которые дают сразу произведение 

т г/ ( ) ,fF S    где f  – коэффициент массоот-

дачи отнесенный к рабочей площади тS  тарелки, т.е. 

экспериментальное значение ,  м/с.f    

Можно использовать выражения, полученное 

Г.П. Соломахой для ситчатой и провальной тарелок 
0,72 0,25 0,5

г г гRe ,Sh А We Sc    (9) 

где 2,5А   – для ситчатой тарелки; 1,53А   – для 

провальной;  г г г/fSh D    – число Шервуда; 

г г гRe /w v   – число Рейнольдса; гw  – средняя 

скорость газа отнесенная к рабочей площади тарелки, 

м/с; гf  – коэффициент массоотдачи в газовой фазе, 

отнесенный к рабочей площади тарелки, м/с; 
2
ст ж/ ( )We h g   – число Вебера; стh  – среднее зна-

чение статического столба жидкости, м; 

ж/ g    – капиллярная постоянная, м;   – по-

верхностное натяжение, Н/м; г г г/Sc v D  – число 

Шмидта; гD  – коэффициент молекулярной диффу-

зии, м2/с; гν  – кинематический коэффициент молеку-

лярной вязкости, м2/с. 

В жидкой фазе на ситчатой тарелки число 

Шервуда 

 0,29 0,45
ж ж ж540Re ,Sh Sc    (10) 

где ж ж ст ж/ ;fSh h D   ж г ст жRe / ;w h v  

ж ж ж/ .Sc v D   

При идеальном вытеснении газа средняя концен-

трация в барботажном слое ср н к( ) / 2y y y  . 

При заданной эффективности 
гE  (1) концентра-

ция на выходе тарелки 

к н г н к( ),   ( ).y y E y y y f x       (11) 

Концентрация в жидкой фазе на выходе с тарелки 

из уравнения (2) 

к н н к( ),
G

х х y y
L

     (12) 

Согласно принятой модели идеального смешения 

ср к.x x  

Пример расчета при проектировании ситчатой 

тарелки для процесса абсорбции воздушно-аммиач-

ной смеси водой при температуре Т = 20°С и давле-

нии 1,0 атм. (абсол).     

Начальная концентрация аммиака в воздухе 

н 0,1y   кг/кг, массовый расход 1,0G   кг/с; началь-

ная концентрация аммиака в воде н 0.х   Требуемая 

концентрация на выходе с тарелки к 0,02y   кг/кг. 

Константа равновесия 0,66m   (масс. долиж масс. 

долиг). Эффективность извлечения (1) 

г 0,9 (90%).E   Степень извлечения 

н к н( ) / 0,8.y y y       

Требуется определить расход поглотителя (воды) 

,L  кг/с, режимные и конструктивные характери-

стики ситчатой тарелки, обеспечивающие заданную 

эффективность абсорбции Ег. 

 

Алгоритм расчета 
при проектировании тарелок 

 
1. Поток массы (2) М = 0,08 кг/с.  

2. Из выражения (1) равновесная концентрация 

cp(при 0)y    

н к
cp н

г

0,011 кг/кг.
y y

y y
E

 
     (13) 

3. При идеальном смешении к ср.х х  Из урав-

нения баланса при к срх х  и н 0х   расход воды 

к н/ ( )L M x x  , или отсюда ср/ ,L mM у  где 

0,66.m   Тогда имеем 4,8L   кг/с или 

ж 17,3V   м3/ч, ( ж ж3600 /V L  ) – объемный рас-

ход воды.  

4. При заданной эффективности гE  из выраже-

ния (6) получим ог 2,3,N   отсюда при 1G   кг/с 
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имеем произведение (7) ог 2,3K F   кг/(м3 с) или 

ог г/ 2,1K F   м3/с, г 1,1  кг/м3 – плотность газо-

вой смеси. 

5. Далее из уравнения массопередачи 

ог срM K F y   вычисляется поток массы, где сред-

няя движущая сила массопередачи  

ср ( ) / ln( / );м мy y y y y        н ср;y y y   

к ср.мy y y   Получаем 0,0889y   кг/кг; 

0,0089мy   кг/кг и ср 0,03478y   кг/кг. Тогда 

получаем М = 0,08 кг/с, что подтверждает правиль-

ность решения, т.к. значение М совпало с уравнением 

баланса (2).           

6. Важной задачей является определение 

огK F  по выражению (8) до требуемого значения 

ог 2,3K F   кг/(м2с). Для заданных условий принима-

ется  (или находится по известным выражениям) 

средняя скорость газа в колонне 
г ,w  м/с (для ситча-

той тарелки г 1,0w   м/с) и задается значение статиче-

ского столба жидкости ст ,h  м (например 

ст 0,025 мh  ). Далее по математической модели [3] 

или критериальным выражением (9), (10) вычисляются 

значения гF  и ж .F  Следует отметить, что выраже-

ния различных авторов дают возможность вычислять 

раздельно средние коэффициенты массоотдачи и пло-

щадь межфазной поверхности, а также сразу произве-

дение .F  Например в большинстве критериальных 

выражениях F  относится к рабочей площади та-

релки и обозначается т/ ,f F S   (м/с). 

При абсорбции аммиака водой основное сопро-

тивление массопередачи сосредоточено в газовой 

фазе, тогда для этого частного случая имеем 

ог г .K F F    

Диаметр колонны равен 

к
г г

4
.

G
D

w
    (14) 

При г 1,0w   м/с, получаем к 1,07D   м. Выби-

раем стандартную ситчатую тарелку типа ТС-Р диа-

метром к 1,2D   м, с площадью сечения колонны 

к 1,13S   м2 и рабочей площадью тарелки 

т 1,07S    м2. Уточняем скорость газа 

г г к/ ( ),w G S   получаем г 0,8w   м/с. Ситчатая та-

релка при таком режиме работает в устойчивом гид-

родинамическом режиме с незначительным брызго-

уносом.   

Число Рейнольдса газа гRe 131,  число Шмидта 

г 0,7.Sс   Задавая высоту столба жидкости стh  да-

лее по выражению (9) находим число Шервуда и ко-

эффициент массоотдачи г г г / ,f Sh D   до совпаде-

ния с расчетным в пункте 4. Т.е. должно быть 

г 2,1/1,07 1,96f    м/с. При ст 0,03h   м, из (9) по-

лучаем г 1,98f   м/с, т.е. расчет коэффициента мас-

соотдачи закончен. Далее по известным эмпириче-

ским выражениям [1,8] для ситчатых тарелок при 

г 0,8w   м/с и ж 17,3V   м3/час находится значение 

высоты переливной перегородки, обеспечивающей 

столб жидкости ст 0,03h   м.    

Например, если эффективность тарелки задать 

г 0,85Е   (а не 0,9), расход воды резко увеличится и 

составит 8,9L   кг/с (32 м3/ч). Если г 0,8Е  , то рав-

новесная концентрация получается ср 0у  , а при 

г 0,8Е   становится отрицательной. Следовательно, 

массообменная эффективность г 0,9Е   задана пра-

вильно и обеспечивается выбранным режимом ра-

боты ситчатой тарелки. При снижении заданной кон-

центрации 
ку  на выходе из барботажного слоя для 

рассмотренного примера к 0,01у   из выражения 

(11) получается н ,у у   т.е. нарушается условие 

массообмена. Следовательно, для достижения 

к 0,01у   требуется применение 2-3 тарелок и расчет 

должен выполняться в итерационном цикле по пред-

ложенному алгоритму.  

 

Алгоритм расчета тарелки  
в действующем абсорбере 

 

В промышленности часто возникают задачи диа-

гностики эффективности работающих абсорберов с 

целью выбора вариантов модернизации конструкции 

и оптимизации технологического режима. Далее рас-

смотрен порядок расчета барботажной тарелки в аб-

сорбере при заданных расходах газа, жидкости и диа-

метра аппарата при идеальном вытеснении газа и 

полном перемешивании жидкости. 

1. Вычисляется скорость газа г г к/ ( ),w G S   

высота статического столба жидкости в зависимости 

от скорости газа, расхода жидкости и высоты слив-

ной планки (на тарелках с переливами).  

2. Далее находятся значения чисел Шервуда 

г ,Sh  ж ,Sh  коэффициентов массоотдачи г ,f  жf  и 

число единиц переноса ог .N   

3. Вычисляется эффективность массопередачи 

по газовой фазе гЕ  (5). 

4.  Для определения конечных значений кон-

центраций в газовой и жидкой фазах решается си-

стема уравнений (11), (12) с условиями равновесия 

(3). Находится степень извлечения целевого компо-

нента н к н( ) /у у у   и сравнивается с данными 

действующего абсорбера по результатам промыш-

ленной эксплуатации. Если эффективность абсорб-

ции в промышленном аппарате ниже расчетной, то 

разрабатываются научно-технические решения по 

модернизации или изменению технологического ре-

жима. В первую очередь исследуется влияние рас-

хода жидкого поглотителя на степень извлечения 

компонента. На рис. 2 показано влияние расхода 

жидкости на концентрацию компонента ку  на вы-

ходе с тарелки при различных эффективностях  мас-
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сопередачи г .Е  Очевидно, что при повышении рас-

хода поглотителя эффективность массообмена уве-

личивается, т.е. концентрация извлекаемого компо-

нента на выходе понижается.  

5.  

 

Рис. 2 – Зависимость безразмерной концентрации 

аммиака на выходе с ситчатой тарелке от расхода 

жидкой фазы. Эффективность г :Е  1–0,9; 2–0,8. 

Полное перемешивание жидкости и идеальное 

вытеснение газа 

Fig. 2 – Dependence of the dimensionless ammonia 

concentration at the outlet of the sieve plate on the 

flow rate of the liquid phase. Efficiency г :Е  1–0.9; 2–

0.8. Complete mixing of the liquid and perfect dis-

placement of the gas 

 

Далее рассматривается ячеечная модель гидроди-

намической структуры потока жидкой фазы, приме-

нение которой дает возможность повысить точность 

расчета эффективности массопередачи на тарелке.  

 

Ячеечная модель гидродинамической 
структуры барботажного слоя 

 
При наличии гидродинамических неоднородно-

стей, вызванных как режимом барботажа, так и кон-

струкцией массообменной тарелки с переливными 

устройствами принятое полное перемешивание жид-

кой фазы не всегда выполняется, и для описания 

структуры потоков применяются диффузионная, яче-

ечная (секционная) или комбинированные математи-

ческие модели [1-3,8]. Диффузионная двух или одно-

параметрическая модель с коэффициентами переме-

шивания, которые характеризуют дисперсию пото-

ков, имеют вид дифференциальных уравнений и из-

за записи с объемным межфазным источником мас-

сообмена далеко не всегда имеют аналитическое ре-

шение. Ячеечная модель фактически является упро-

щенной формой записи диффузионной модели в ко-

нечных разностях, где обратное перемешивание учи-

тывается за счет числа условных ячеек с полным пе-

ремешиванием жидкой фазы и идеальным вытесне-

нием газовой. Причем число ячеек связано с числом 

Пекле (критерием Боденштейна) приближенной за-

висимостью 1,25(2 1)Pe n   при 1 10,Pe   при 

10,Pe   / 2,n Pe  где ср п/Pe lu D  – число Пекле, 

где l – линейный размер, м; пD  – коэффициент об-

ратного (продольного) перемешивания, м2/с; срu  – 

средняя скорость среды, м/с.  

Перемешивание потоков исследуется экспери-

ментально путем импульсного ввода индикатора на 

вход контактного устройства и снятия функции от-

клика на выходе.  

В рассмотренной ниже постановке ячеечная мо-

дель может учесть также неоднородность скорости 

газового потока по ячейкам за счет изменения коэф-

фициента массопередачи и соответственно массооб-

менной эффективности в ячейках. Следует отметить, 

что расчет коэффициентов массоотдачи с учетом не-

равномерности профиля скорости на входе в барбо-

тажный слой в продольном направлении тарелки, а 

также градиента уровня жидкости возможно с приме-

нением математической модели [3,14,16]. Критери-

альные выражения (например, (9)) не дают такой воз-

можности, т.к. из эксперимента получены среднеин-

тегральные значения коэффициентов массоотдачи 

для всего барботажного слоя. 

Для составления ячеечной модели условно разде-

лим плоскость тарелки в продольном направлении 

(от входа к выходу жидкости) на ряд ячеек с полным 

перемешиванием жидкой фазы и идеальным вытес-

нении газа. Между ячейками перемешивания нет и 

происходит небольшой скачек концентраций компо-

нентов. Схема деления на ячейки дана на рис 3.  

 

 

Рис. 3 – Вид тарелки сверху с делением на ячейки 

полного перемешивания. 1 – приемное устройство 

жидкости; 2 – сливное устройство; i   – длина i-ой 

ячейки, м 

Fig. 3 – View of the plate from above with division into 

cells of complete mixing. 1 – liquid receiving device;   

2 – drain device; i  – length of the i-th cell, m 

Для i-ой ячейки запишем систему уравнений, ис-

пользуя выражения для эффективности процесса раз-

деления смеси в ячейке и материального баланса 

к н г н( ),i i i i iу у Е у у      (15) 

к н н к( ),i
i i i i

G
х х у у

L
      (16) 

к ,   1,2,... .i iу mх i n      (17) 

Так как в межтарельчатом  пространстве, т.е. 

выше барботажного слоя и до входа газа на следую-

щую тарелку происходит практически полное пере-

мешивание в газовой фазе, то н н ср ,iу у  где н сру  – 

среднее значение концентрации компонента на вы-

ходе из барботажного слоя с нижней тарелки. Расход 

жидкой фазы L (кг/с) имеет одинаковое значение для 

всех ячеек, а расход газа iG  в i-ой ячейке зависит от 
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площади iS  ячейки и равен г г ,i i iG w S   где пло-

щадь iS  (м2) в i-ой ячейки. Если ячейки имеют оди-

наковую площадь, по / ,iG G n  кг/с при условии 

равномерного профиля скорости газа в колонне и не-

большого градиента уровня жидкости.  

При применении как диффузионной, так и ячееч-

ной моделей важное значение имеет достоверное 

определение числа Пекле, характеризующее обрат-

ное перемешивание потоков. В литературе известно 

довольно большое количество эмпирических выра-

жений для чисел Пекле и ячеек полного перемешива-

ния [8]. Для рассмотренного выше примера с ситча-

той тарелкой, диаметром к 1,2D   м, 1G   кг/с; при 

повышении расхода 6,0L   кг/с, расчеты показы-

вают число ячеек 3 5.n    Причем, по эксперимен-

там различных авторов одна ячейка наблюдается у 

приемной планки с безразмерной длиной 1 / 0,25l 

; одна в центре тарелки  где 2 / 0,5l   и одна у слив-

ной перегородки 3 / 0,25,l   где 1,0l   м – длина 

пути жидкости (расстояние от приемной планки к 

сливной); i  – длина ячейки, м. Тогда имеем 

1 0,25G   кг/с; 2 0,5G   кг/с и 3 0,25G   кг/с, где 

1 2 3 1,0G G G G     кг/с в рассмотренном выше 

примере. 

Средняя концентрация на выходе из барботаж-

ного слоя будет равна 

1
к ср

n

i i
i

y G

y
G




.  (18) 

Для рассмотренного примера (n=3, L=6,0 кг/с) 

к ср 0,0146y   кг/кг, а при идеальном смешения жид-

кости к ср 0,0182y   кг/кг. Отсюда степень извлече-

ния, соответственно имеют значения 0,854  и 

0,818.  Например при расходе воды L=4,8 кг/с по-

лучаем к ср 0,017y   кг/кг, а при идеальном смеше-

нии жидкости к 0,02y   кг/кг. 

Диаметр клапанной тарелки, по сравнению с при-

мером для ситчатой к 1,2 м,D   можно взять меньше 

т.е. к 1,0D   м (шесть рядов клапанов). Число ячеек, 

согласно известным рекомендациям, можно принять 

равным числу рядов клапанов. Расчет при n=6 расчет 

дает значение к ср 0,0165y   кг/кг. 

Число Шервуда для клапанной тарелки вычисля-

ется по выражению 
1,0 0,27 0,5

г г г0,392Re ,Sh We Sc   (19) 

где в качестве характерного размера в критериях по-

добия г ,Sh  гRe  и We  принимается средняя высота 

столба жидкости ст .h        

Таким образом, учет гидродинамической обста-

новки в жидкой фазе с применением ячеечной мо-

дели показывает, что реальная эффективность сте-

пени извлечения компонента выше, чем дает расчет 

при условии идеального перемешивания жидкости, 

так как движущая сила массопередачи при идеаль-

ном смешении минимальная.  

Результаты расчетов профилей концентраций ам-

миака в газовой и жидкой фазах по длине тарелки при 

г 0,9Е   представлены в таблице 1.  

 

Таблица 1 - Профиль концентрации аммиака в га-

зовой и жидкой фазах по длине клапанной та-

релки (n=6) при ун=0,1 кг/кг; хн=0; G=1,0 кг/с; 

L=4,8 кг/с; Ег = 0,9  

Table 1 -Ammonia concentration profile in the gas 

and liquid phases along the length of the valve plate 

(n=6) at un=0,1 kg/s; xn=0; G=1,0 kg/s; L=4,8 kg/s; 

Eg = 0.9       

 кiy  кix  iy   

1 0,0118 0,00306 0,002 

2 0,0136 0,006 0,00396 

3 0,0153 0,0089 0,0059 

4 0,0169 0,01178 0,00777 

5 0,0216 0,0196 0,0129 

6 0,0232 0,0223 0,0147 

 к ср 0,0171y   к ср 0,0121х   
ср 0,00787у   

 

Из полученных профилей концентраций следует  

г н к ср н ср( ) / ( ) 0,9,Е y y y y     что соответствует 

заданной ср( 0,008 кг/кг).y mx    Следовательно 

расчет выполнен правильно. Эффективность по жид-

кой фазе ж к н к н( ) / ( ),Е х х х х    где 

к к ср / 0,025,х y m    тогда ж 0,484.Е           

Для обеспечения заданной эффективности аб-

сорбции при расчете выбиралось значение статиче-

ского столба жидкости стh  в критериальных выраже-

ниях для числа г ,Sh  значение г ,F  соответственно 

число единиц переноса огN , которые обеспечивают 

требование по эффективности разделения г 0,9.E   

Для клапанной тарелке установлено ст 0,27 м,h   а 

для ситчатой ст 0,03 м.h   

Перепад давления газа на ситчатой тарелке 

г 465P   Па, при к 1,13S   м2; к 0,8w   м/с;  

ст 0,03h   м; о 0,003d   м, при свободном сечении 

тарелок 10 %.  

На клапанной тарелке гP  485 Па, при 

к 0,78S   м2, к 1,11w   м/с; стh   0,027 м; число кла-

панов – 48.  

Таким образом, клапанная тарелка имеет некото-

рые преимущества перед ситчатой по диаметру ко-

лонны при близком значении перепада давления.  
 

Заключение 
 

В результате выполненных исследований с при-

менением математических моделей гидродинамиче-

ской структуры потоков газа и жидкости на барбо-

тажных тарелках разработан алгоритм и показан при-

мер расчета режимных и конструктивных характери-

стик ситчатых и клапанных тарелок для процесса аб-
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сорбции газов.  При заданной эффективности сте-

пени извлечения определяется расход поглотителя, 

число единиц переноса, коэффициент массопередачи 

и поток массы поглощаемого компонента и далее ре-

жимные и конструктивные характеристики тарелок.  

С применением ячеечной модели структуры потока 

вычисляются профили концентраций компонента в 

жидкой и газовой фазах по длине пути жидкости и 

уточняется степень извлечения с учетом гидродина-

мической структуры потока. Установлено, что по 

сравнению с расчетом по модели идеального смеше-

ния жидкой фазы расчет с применением ячеечной мо-

дели дает выше значение эффективности на 5-7%. 

Показано преимущество клапанной тарелки перед 

ситчатой по размеру тарелки с практически одинако-

вым перепадом давления. 

Предложенный метод расчета эффективности аб-

сорбции газов может применяться при проектирова-

нии или модернизации тарельчатых абсорберов в 

различных отраслях промышленности. 
 

 Исследование выполнено за счет гранта Россий-

ского научного фонда № 25-29-00129, 

https://rscf.ru/project/25-29-00129/» 
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