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ПРЕДИСЛОВИЕ 

Большой интерес к использованию преимуществ ме
тода кипящего (псевдоожиженного) слоя в различных 
областях техники и технологии привел к появлению за 
последние 15 лет целого ряда монографий советских 
и зарубежных авторов, причем почти все иностранные 
монографии переведены и изданы в Советском Союзе. 
Многие из этих монографий посвящены общим принци
пам и проблемам теории и практики кипящего слоя — 
гидродинамике, теплообмену, химическим превращени
ям твердой фазы и продуваемого газа. Общим и специ
альным проблемам многотоннажных процессов сушки 
в кипящем слое посвящены монографии и работы ряда 
научных коллективов—Ленинградского технологиче
ского института им. Ленсовета, Московского института 
химического машиностроения, Всесоюзного научно-ис
следовательского и проектного института галургии 
(ВНИИгалургии) и других организаций. 

Данная монография посвящена более узкой пробле
м е — обезвоживанию и грануляции в кипящем слое — 
и в основном базируется на теоретических исследовани
ях и практике внедрения технологических процессов, 
разработанных во ВНИИГе. 

Дается обзор исследовательских работ по данному 
вопросу, а также технологических процессов и конст
рукций, внедренных на предприятиях цветной металлур
гии и некоторых других отраслей промышленности. 

В предлагаемой монографии авторы старались избе
жать односторонности и стремились показать, как ис
следование механизма процесса помогает в решении 
конкретных технологических проблем. Большое внима
ние при этом уделено построению и использованию прин-
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ципиальных математических моделей. Сопоставление 
этих моделей с результатами поставленных эксперимен
тов позволило, с одной стороны, вскрыть физический 
механизм процессов, протекающих на отдельной грану
ле и в слое в целом. С другой стороны, обоснованные 
и подтвержденные математические модели позволяют 
выявить пути управления и оптимизации технологии 
обезвоживания и грануляции растворов. 

При построении математических моделей следует ис
ходить из того факта, что в реальном аппарате кипяще
го слоя одновременно находится огромное число частиц, 
исчисляемое десятками тысяч и миллионами. Эти части
цы имеют различные и непрерывно изменяющиеся раз
меры и движутся с различными скоростями в разных 
направлениях. Внизу, у газораспределительной решет
ки, они обдуваются струями горячего газа, а поднимаясь 
вверх, попадают в области, где их орошает сравнительно 
холодный раствор. В процессе периодических перемеще
ний капли и пленка раствора, растекающегося по по
верхности гранул, высыхают и оставляют на этой по
верхности осадок обезвоженной соли. Наращивание 
заметного слоя осадка происходит в течение значительно
го числа таких циклов, а сами растущие гранулы в ки
пящем слое интенсивно перемешиваются друг с другом. 
Эти обстоятельства позволяют рассматривать подобный 
аппарат с кипящим слоем как систему с сосредоточен
ными параметрами, считать все частицы находящимися 
в одинаковых условиях и вводить усредненные характе
ристики скорости наращивания осадка. 

Помимо основного процесса роста гранул, при испа
рении подаваемого раствора в аппарате происходят 
и другие процессы, изменяющие общее число частиц 
в кипящем слое. Периодически переходя из горячих зон 
в холодные, гранулы растрескиваются вследствие воз
никающих температурных напряжений, и от них могут 
откалываться отдельные осколки — новые, растущие 
вновь гранулы. При достаточно высокой температуре 
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слоя может происходить размягчение материала частиц, 
приводящее к их слипанию и агломерации. В непрерыв
ном технологическом процессе определенная доля гра
нул в виде готовой продукции также непрерывно выво
дится Из аппарата. Для компенсации этой доли и регу
лирования числа и размеров конечных гранул в аппарат 
подают новые, более Мелкие частицы твердой фазы, по
лучаемые, например, дроблением части готового продук
та (рецикл). 

Для поддержания стационарных условий работы ап
парата все эти процессы изменения числа частиц долж
ны балансироваться. Причем балансироваться должно 
не только общее число частиц и масса твердой фазы 
в аппарате, но и доля частиц каждого из имеющихся 
в аппарате размеров гранул. Поэтому математическая 
модель процесса должна содержать и описывать пове
дение всей ф у н к ц и и р а с п р е д е л е н и я гранул по 
их размерам. Аппарат для исследования и определения 
подобных функций распределения в значительной мере 
был разработан в смежных областях науки. 

Математические модели, описывающие поведение 
функции распределения, составлялись авторами книги 
для более общего случая нестационарного процесса. 
Это позволяет проводить более широкий анализ техно
логического процесса. Наряду с установлением вида 
и характера распределения гранул по размерам в гото
вом продукте при стационарном режиме работы аппа
рата стало возможным исследовать и предсказывать ха
рактер и направление переходных процессов. Выявлены 
факторы, определяющие границы устойчивости стацио
нарных режимов и время установления стационарного 
состояния. 

Таким образом, построенные математические модели 
позволяют перейти от исследований физического меха
низма явлений к определению параметров и режимов 
работы промышленных аппаратов обезвоживания и гра
нуляции растворов в кипящем слое. 

7 



В имеющихся монографиях по сушке в кипящем слое 
достаточно подробно описаны многочисленные конст
рукции применяемых в промышленности аппаратов. По
этому в данной книге излагаются только основные тен
денции развития аппаратурного оформления описывае
мых процессов. 

Осуществление процессов в аппаратах кипящего слоя 
представляет интерес вследствие простоты конструкции 
и обслуживания этих аппаратов и способности процес
сов обезвоживания растворов к саморегулированию 
в определенных пределах. Описываемые математические 
модели позволяют устанавливать пределы такого само
регулирования процессов и минимум мероприятий по 
применению дополнительного автоматического регули
рования. 

Авторы выражают надежду, что опубликование дан
ной монографии будет способствовать более широкому 
применению разработанных моделей и методик расчета 
для других процессов, проводимых в аппаратах кипя
щего слоя. 



Г л а в а 1 

ОСНОВЫ МАТЕМАТИЧЕСКОГО ОПИСАНИЯ 
ПРОЦЕССА ОБЕЗВОЖИВАНИЯ РАСТВОРОВ 
В КИПЯЩЕМ СЛОЕ. РЕЦИКЛОВЫЕ ПРОЦЕССЫ 

Физическая модель процесса обезвоживания раство
ров в аппарате с кипящим слоем состоит в следующем. 
Горячий газ, подаваемый под решетку, поддерживает 
над ней во взвешенном состоянии слой выделяющейся 
фазы, состоящей из твердых частиц различного размера 
На слой разбрызгивается раствор этой фазы, обволаки
вающий поверхность частиц. За счет физического тепла 
подаваемого газа вода испаряется, и на поверхности ча
стиц отлагается новый слой твердой фазы, увеличивая 
их размер (радиус) х. Суммарный объем слоя поддер
живается постоянным за счет непрерывной выгрузки 
растущих частиц. Для поддержания постоянным обще
го числа частиц в слое и их среднего размера в аппарат 
непрерывно вводится рецикл мелких частиц определен
ного состава. 

Наличие кипящего слоя обеспечивает одинаковые 
температуры и состав твердой фазы во всем аппарате 
и в выгрузке. 

Исходя из физической модели процесса обезвожива
ния растворов в аппаратах с кипящим слоем его необ
ходимо рассматривать в трех аспектах: макрокинетики 
тепло- и массообмена, микрокинетики тепло- и массооб-
мена и, наконец, баланса частиц. 

Основной макрокинетической особенностью кипяще
го слоя при обезвоживании растворов является наличие 
в нем нескольких зон: зоны интенсивного теплообмена 
(основной градиент температур сосредоточен в нижней 
части слоя, толщина которого оставляет 5—50 разме
ров частиц), зоны орошения (это либо свободная по
верхность слоя, либо внутренняя граница факела фор
сунки, заглубленной в слой) и, наконец, охватывающей 
весь остальной объем слоя зоны формирования новых 
слоев твердого материала на частицах, т. е. фактически 
зоны интенсивного массообмена (испарения влаги). 
Собственно говоря, сущностью применения кипящего 
слоя и является обеспечение непрерывного обмена пото
ками частиц между этими зонами. В общем случае тра-
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ектория частицы за период ее пребывания в слое не де
терминирована и существует лишь некоторая вероят
ность, пропорциональная относительному объему зоны 
в слое, попадания частицы в определенную зону. 

Положение еще более усложняется из-за различного 
гидродинамического состояния каждой зоны. Впервые 
систематический анализ таких систем, где выход про
цесса определяется некоторым усреднением по траекто
риям отдельных частиц, был применительно к процес
сам в кипящем слое проведен И. Н. Тагановым [1—4] . 
Этот анализ, названный «методом статистического моде
лирования», был применен для расчета процессов суш
ки частиц силикагеля и прессованного силиката, 
причем были получены не только интегральные харак
теристики (конечная влажность материала) , но и рас
пределение частиц по влажности; при этом принималось 
экспоненциальное распределение потенциалов переноса 
частиц по высоте. 

Процесс грануляции и обезвоживания также отно
сится к категории процессов, зависящих от траектории. 
Специфика его, однако, состоит в том, что нормируемым 
параметром является чаще всего не влажность, которая 
меняется скачкообразно (а не монотонно, как в случае 
сушки), а объем частиц, изменяющийся при каждом вы
ходе частиц в верхнюю (факельную) зону. В принципе 
для детального расчета распределения по размерам ука
занный выше метод также может быть применен. 
В большинстве практически важных случаев погрешно
сти различных этапов расчета так велики, что оказы
вается возможным рассматривать слой без разделения 
на зоны как объект с некоторыми усредненными сосре
доточенными параметрами. 

Не менее сложен вопрос микрокинетики тепло- и 
массообменных процессов, т. е. явлений, протекающих 
на одиночной грануле. Анализ литературных данных 
[5—7], а также данных авторов [8, 9] показывает, что 
довольно обоснованным является закон роста гранул ну
левого порядка, т. е. закон независимости скорости роста 
отдельных гранул от их размера. 

Это необходимо особенно подчеркнуть, так как часто 
упоминаемый в литературе [10, с. 195; 11; 12] закон 
роста первого порядка—это не что иное, как скорость 
изменения среднего (эквивалентного) размера частиц 
в слое в периодическом процессе. Ниже показано, что 
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мгновенная скорость роста отдельных частиц и скорость 
изменения среднего размера частиц в слое в непрерыв
ном процессе далеко не равнозначны. 

Важный фактор физической картины процесса — это 
баланс числа частиц в системе. Он определяет в основ
ном все модификации метода обезвоживания и грануля
ции из растворов в кипящем слое. Из условия непрерыв
ности (стационарности) процесса вытекает необходи
мость постоянства числа частиц в слое. При этом, если 
вводимый с раствором продукт в балансе частиц не уча
ствует, то выгружаемый материал представляет собой 
сток (отрицательный поток) частиц, который должен 
быть компенсирован. 

По принципу этой компенсации (виду источника) 
и различают две важнейшие разновидности метода: ре-
цикловые процессы, в которых отводимое и теряемое 
(например, с уносом) количество частиц непрерывно 
компенсируется внешним источником, называемым ре
циклом (или ретуром), и безрецикловые процессы, в ко
торых введение новых частиц осуществляется внутри 
слоя за счет дробления находящихся в нем гранул. Не
обходимость учета внутренних связей, налагаемых про
цессом дробления, резко осложняет математическую 
сторону задачи, переводя ее из разряда дифференциаль
ных уравнений в интегро-дифференциальные. • 

В заключение необходимо отметить, что разнообра
зие форм метода учитывает возможность наложения 
еще одной связи—на вероятность выгрузки частиц раз
личного размера, что осуществляется с помощью сепа
рирующего устройства [5; 13; 14, с. 63; 15; 16]. 

1. Современные методы описания динамики 
дисперсных систем 

Из изложенного выше можно сделать некоторые вы
воды о структуре искомого математического описания. 
Во-первых, принимая, что макрокинетические свойства 
системы могут быть рассмотрены на основе модели объ
екта с сосредоточенными параметрами (как следует из 
работы [17], в терминологии, применяющейся при опи
сании процессов химической технологии, это адекватно 
реактору или аппарату идеального смещения), авторы 
тем самым определяют степень учета этих свойств в мо
нографии. 
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Во-вторых, на основе проведенных экспериментов 
можно утверждать, что в рамках сделанных допущений 
микрокинетические свойства в указанной модели пред
ставляют собой нулевой порядок зависимости скорости 
роста гранул от их размера. 

Тогда, очевидно, математическое описание сведется 
к соотношению для баланса числа частиц в системе 
с учетом ее макро- и микрокинетических свойств. 

Если функция, описывающая полидисперсную систе
му, известна так же давно, как и ситовый анализ, то 
математический аппарат, дающий возможность связы
вать эту характеристику с параметрами процесса, опре
деляющими ее изменение, был разработан в конце 
XIX в. Больцманом в статистической физике под назва
нием метода кинетических уравнений. Эти уравнения 
являлись уравнениями сплошности (неразрывности) 
для функции распределения в пространстве изучаемой 
переменной (в случае фазового пространства одного из
мерения). Они включали нестационарный член, член, 
учитывающий изменение потока частиц, и так называе 
мый «столкновительный интеграл». 

Метод кинетических уравнений, ставший классиче
ским в кинетической теории газов, впервые был, насколь
ко известно, систематически применен к крупнодисперс
ным системам, характеризующимся распределением 
частиц по размерам, при описании и изучении кристал
лизации и перегонки в аэрозольных системах в 40-го-
дах О. М. Тодесом [18]. Вначале им было выведено 
уравнение сплошности для замкнутой системы без внут
ренних источников и стоков. Анализ его производился 
совместно с интегральным уравнением баланса вещест
ва в системе для конкретного случая перегонки поли
дисперсного аэрозоля. Таким образом, в этой работе 
уже были заложены принципы замкнутого математиче
ского описания дисперсных систем. 

Особенно широко этот метод и уравнение стали ис
пользовать для описания самых различных дисперсных 
систем в 60-х годах. Ниже кратко освещаются предло
женные уравнения и полученные в различных областях 
результаты. 

Так, Маркштейн [19] в США, используя при анали
зе процессов горения металлизированных ракетных топ-
лив указанное уравнение, применил его для получения 
выражений моментов функций распределения, вводи-

12 



мых далее при изучении соотношений, описывающих 
сложные пламена. Анализ уравнения сплошности по мо
ментам был применен и в другой работе 1 , посвященной 
рассмотрению проблемы двухреакторного блока приме
нительно к каталитическому крекингу. Интересен тот 
факт, что поскольку здесь уже не замкнутая система, то 
введены источники, соответствующие выгрузке и загруз
ке частиц. 

Наиболее подробный анализ сплошности с учетом 
и внешних потоков и возможной неправомерности допу
щения идеальности смешения (бесконечно большая 
скорость смешения) был проведен А. Л. Розенталем 1 

и Г. И. Светозаровой [20]. Отметим, что А. Л. Розен-
таль также решил проблему двухреакторного блока 
и развил общее кинетическое уравнение применительно 
к газокаталитическим процессам. В то же время 
Г. И. Светозарова, вводя в уравнение диффузионный 
член, стремилась получить в сушильном аппарате же
лобчатого типа распределение частиц по влажности и по 
размерам (рассматривалось, таким образом, многомер
ное фазовое пространство). 

Уже в своей ранней работе [18] О. М. Тодес, опи
раясь на исследования М. Смолуховского [21, с. 332— 
415], Г. Мюллера [21, с. 74—98], И. И. Туницкрго [22] 
и др., делал попытку ввести в качестве источникового 
члена не только внешние потоки частиц, но и внутренние 
источники и стоки за счет агломерации частиц. Это сра
зу же привело к получению интегро-дифференциальных 
уравнений, хорошо разрешимых лишь в отдельных слу
чаях (симметричное ядро и т. д . ) . 

Использование обобщенных функций позволяет све
сти задачу учета внутреннего монодисперсного источни
ка из гомогенной фазы к подаче внешнего монодисперс
ного рецикла; этот случай типичен для процессов обра
зования зародышей. Так, в работе Маркштейна [19] 
образование монодисперсных зародышей в пламенах 
при конденсации учитывалось введением дельта-
функции. 

В. П. Баханов [23], получив аналогичное уравнение 
для функции распределения капель по размерам при 
конденсации в камере Вильсона, дополнил его выраже
нием для баланса массы воды в замкнутом объеме, ана--

Р о з е н т а л ь А. Л. Автореферат докт. диссертации. М., 1967. 
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логично тому, как это сделал в первой работе О. М. То^ 
дес. 

Наиболее полное и интересное развитие метод кине
тических уравнений применительно к распределениям 
частиц по размерам получил в метеорологии, в исследо
ваниях, посвященных физике облаков, и, в частности, в 
серии работ М. В. Буйкова с сотр. [24], которые произве
ли попытку математически описать ряд интересных 
в динамической метеорологии случаев, учитывая в урав
нениях, помимо конвективных членов, диффузионных 
членов с коэффициентом турбулентной диффузии и кон
денсационного монодисперсного источника, еще и коа
гуляцию частиц. Эти уравнения, дополненные уравне
ниями баланса массы воды в системе и температурного 
поля, представляют собой замкнутую систему, решения 
которой для отдельных частных случаев были получены 
при использовании электронновычислительных машин. 

Интересное решение кинетического уравнения для 
системы испаряющихся капель получил Ю. А. Буевич 
[25], рассмотревший особенно тщательно эволюцию 
спектра капель полидисперсной системы во времени. 

Таким образом, можно констатировать, что для по
лучения замкнутой системы уравнений баланса числа 
частиц в дисперсной системе с учетом ее макро- и микро
кинетических свойств можно использовать разработан
ный и широко апробированный в различных областях 
математический аппарат — метод кинетических урав
нений. 

Рассмотрим опыт применения данного метода к опи
санию процессов обезвоживания и грануляции в кипя
щем слое. 

Первой попыткой объяснить полидисперсность полу
чаемого при подаче мелкодисперсной затравки (рецик
ла) продукта была работа Джонке и др. [ 6 ] , применив
ших простое уравнение вымывания (в виде доли частиц, 
имеющих размер менее заданного). Эти исследователи 
принимали нулевой порядок скорости роста и идеальное 
смешение, попросту обходясь без баланса числа частиц 
(потоки учитывались лишь средним временем пребы
вания) . 

Аналогичный подход, но уже с рассмотрением упо
минавшейся выше кинетики первого порядка был при
менен в серии работ Н. А. Шаховой [26; 27, с. 72; 77; 
28]. 
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В указанных исследованиях, таким образом, не ис
пользованы описания на основе уравнения сплошности. 
Отсюда ряд неизбежных трудностей: вводя лишь пото
ки выгрузки и рецикла (возможность полидисперсного 
рецикла Н. А. Шахова учла, введя принцип независи
мости роста отдельных фракций, т. е. рассматривая 
рост суммы независимых монофракций), исследователи 
не могли учитывать всего разнообразия потоков источ
ников и стоков (показанного выше) и поэтому для по
лучения удовлетворительного согласования с экспери
ментом вынуждены были коррелировать с параметрами 
процесса константу в выражении для скорости роста, 
используя, таким образом, некоторое «эффективное» ее 
значение. 

Собственно говоря, первым исследованием, где ме
тод распределений по временам пребывания использо
вался с учетом всех особенностей процесса, явилась ра
бота В. Е. Бабенко, А. А. Ойгенблика, П. Г. Романкова 
и Н. Б. Рашковской [13]. Особенно эффективно пред
ложенная модель ими использована для расчета аппа
рата кипящего слоя в совокупности с классификато
ром— путем разделения слоя на две зоны по размерам 
(своеобразная двухжидкостная модель). 

Спорным с точки зрения авторов данной монографии 
явилось использование в работе [13] кинетики роста 
частиц первого порядка. 

В последнее время аналогичный подход был исполь
зован для нахождения функции распределения частиц 
по размерам в стационарном процессе обезвоживания 
растворов с подачей монодисперсного рецикла (ретура) 
и нулевом порядке скорости роста гранул для однока
мерного аппарата кипящего слоя [29]. 

При составлении математической модели обезвожи
вания растворов в многокамерном аппарате и ее анали
зе В. Г. Евдокимов [28] принял обобщенный закон ско
рости роста гранул в виде степенной функции с произ
вольным показателем степени. 

Рассмотрим некоторые трудности при использовании 
метода функций распределения по временам пребыва
ния для учета внутренних источников и стоков. Пока 
имеются лишь внешние потоки загрузки и выгрузки 
метод функций распределения по временам пребывания, 
как это впервые показал А. Р. Розенталь, для случая 
идеального смешения дает результаты, совпадающие 
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с методом кинетических уравнений. В ряде случаев не
идеальность перемешивания в последнем методе учиты
вают добавлением диффузионного члена и тогда мате
матически задача резко осложняется. 

Положение коренным образом меняется, когда по 
физической сущности процесса становится неизбежным 
ввод внутренних источников (дробления, агломерации). 
Для кинетического уравнения это означает добавления 
интегральных членов с неизвестными функциями веро
ятности дробления или агломерации (в отношении кото
рых, однако, могут быть выдвинуты те или иные мо
дельные представления), тогда как предложенный 
[14, с. 43] метод ввода фиктивной дробилки не учитыва
ет исчезновения частиц при дроблении и агломерации 
Поэтому при всех преимуществах, связанных с вычисле
нием, метод В. Г. Евдокимова, по мнению авторов кни
ги, не столь универсален. 

Авторы предложили использовать полное уравнение 
сплошности для баланса числа частиц при расчете кри
вых распределения частиц по размерам с учетом как 
внешних (рецикл, выгрузка), так и внутренних (дроб
ление, истирание) источников. 

Последовательное изложение этого метода примени
тельно к анализу процессов обезвоживания растворов 
в кипящем слое является содержанием главы I . 

2. Математический анализ процесса обезвоживания 
растворов в кипящем слое с подачей рецикла 
мелких частиц при неселективной выгрузке 

Вывод основных уравнений 

Полидисперсная система частиц в кипящем слое ха
рактеризуется их распределением по размерам. При 
большом общем их числе можно пользоваться непре
рывной функцией распределения таким образом, что 
уравнение 

dN (х, t) = р (х, t) dx (1) 

представляет собой число частиц в слое, имеющих в дан
ный момент размеры (радиусы), лежащие в пределах 
от X до x~\-dx. Полное число частиц в слое определяется 
интегрированием: 
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N(t)= f> (x, t) dx. (2) 

fi IfilX) 

Составим баланс числа частиц произвольного разме
ра в аппарате кипящего слоя с учетом изменения линей
ных размеров частиц %{х, t) = — за счет кристаллиза-

dt 
ции на их поверхности подаваемого с раствором вещества, 
введения в слой в единицу вре- ' 
мени N частиц рецикла с отно
сительным распределением 
ф(х)*, а также выгрузки ча
стиц из слоя с некоторой ско
ростью К, являющейся величи
ной, обратной среднему време
ни пребывания частиц в слое. 

Выделим для этой цели 
группу частиц с размерами, ле
жащими в интервале от х до 
x-j-dx (рис. 1). 

Число частиц р(х, t) - dx 
за время dt увеличится (с точ
ностью до бесконечно малых 
высшего порядка) на величину 

Рис. 1. Схема к выводу урав
нения сплошности 

р (х, t + dt) dx—p (x, t) dx 
âp (x, t) 

dt 
dxdt. (3) 

Это изменение функции распределения вызывается не
сколькими причинами. Во-первых, все частицы, размеры 
которых к моменту t лежали в интервале от х — 
—к(х, t)dt до x, за время dt вырастут на величину 
К(х, t)dt и попадут в рассматриваемую область разме
ров. Число этих частиц (с точностью до малых высшего 
порядка) равно 

Р (x, t) Я (x, t) dt 

и изображается на рис. 1 площадью левого заштрихо
ванного участка. 

* Интегрирование формально ведется от 0 до °о, хотя, конечно, 
частиц бесконечно малого и бесконечно большого размера нет. Сле
дует считать, что р (х = 0, 0 = 0 , а при х->оо р(х^і.у,^л,^:аШ£,ЖШ^ 
чины xp(x,t), х2р(х,() и х3р(х, t) достаточно быстро -етремяі£Я^ й,, 
к нулю. - ' ' .« - ч .-!.<!••* ,е 

' • . . S î X ï V " 
2-229 • ••• . .Ь'.-ШОТЯР 
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Во-вторых, частицы с размерами, лежащими в ин
тервале от x-\-dx ~ %(x-\-dx, t)dt до x-\-dx, за тот же 
промежуток времени вырастут на величину "k(x-\-dx,t)di 
и выйдут из рассматриваемой области размеров. Число 
подобных частиц равно 

р (х + dx, t) Я (х + dx, t) dt 

и изображается на рис. 1 площадью правого заштрихо
ванного участка. 

Кроме того, за время dt в рассматриваемый интер
вал размеров войдут N q>(x)dx-dt* частиц рецикла 
и выйдут К-р(х, t)-dx-dt частиц за счет выгрузки. 
Поскольку разность 

р (х, і) К (х, t)dt — р (х + dx, t) К (х + dx, t) dt ~ 

^ — [ I (х, t) р (х, t)] dx dt, 
dt 

а изменение числа частиц в рассматриваемом интерва
ле dx за счет указанных причин равно выражению (3), 
то, сокращая в полученном таким образом равенстве 
величины dx и dt, получаем искомое уравнение сплош
ности в пространстве размеров х: 

- ^ р А + А (Яр) = - KP (X, t) + Л/ф (X). (4) 
dt dx 

Далее будем считать, что величина К не зависит от х, 
дК (х, t) „ , ч т . е . — 1 — - = 0 (процесс нулевого порядка) . 

дх 
Характерной особенностью процесса обезвоживания 

и грануляции из растворов в кипящем слое является за-
. dx 

висимость скорости роста отдельных гранул л = — от 
dt 

интегрального состояния системы в целом (полной по
верхности всех частиц в слое). Подобные полидисперс
ные системы, характеризующиеся зависимостью скоро
сти укрупнения (или уменьшения) отдельных частиц от 
меняющегося во времени состояния системы (распреде
ления частиц по размерам) , встречаются, как указыва
лось выше, в процессах кристаллизации из растворов 
[30], коагуляции золей [31] и кинетике происходящих в 

ф(х) нормирована так, что \q>(x)dx—l. 
0 
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облаках процессов [32]. В данном случае введенная вы
ше функция распределения р(х, t) связана с линейной 
скоростью роста А(/) интегральным соотношением пол
ной кристаллизации: 

j К (t) 4ях 2р (х, t) dx = QM, (5) 

где QM — объем осаждающейся 
фазы, подаваемой с 
времени. 

При этом имеется в виду, что 
физического тепла, подаваемого 
с газовым потоком, достаточно 
для полного испарения влаги, по
даваемой с раствором. Поэтому 
уравнение теплового баланса, оп
ределяющее температуру слоя, не 
вводится. На практике обычно 
объем твердой фазы в аппарате 
поддерживается постоянным. Ма
тематически это условие может 
быть записано в виде 

—пх3р (х, t)dx = Ѵ = const.(6) 

на частицах твердой 
раствором в единицу 

HNJV N, V 
. 4 — 

і I 

Рис. 2. Схема материальных 
потоков процесса обезвожи
вания растворов в кипящем 
слое с неселективной выгруз
кой: 

1 — аппарат кипящего слоя; 
2 — выгружатель 

Совокупность трех уравнений (3), (5) и (6) опреде
ляет три неизвестные величины р(х, t), X(t) и К в лю
бом стационарном и нестационарном процессе при за
данных потоках раствора QM, рецикла N-<ç(x) и газа. 
На функцию распределения р(х, t) при этом наклады
ваются упомянутые выше граничные условия на нуле 
и бесконечности и должно быть задано ее начальное 
значение 

р(дг,* = 0) = р„(*). (7) 

Благодаря наличию интегральных соотношений автома
тически определяются и начальные значения величин К 
и К. Принципиальная схема процесса с неселективной 
выгрузкой приведена на рис. 2. 

Применим полученную систему уравнений для ана
лиза нестационарного рециклового процесса, решения 
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для которого, необходимые при расчете переходных про
цессов, в литературе отсутствуют. 

Анализ поведения частиц в нестационарном процессе 

Для анализа основной системы уравнений (4), (5), 
(6) в общем виде выведем из них несколько простых 
следствий. Умножим сначала обе части равенства (4) 
на 4/Злл - 3 и проинтегрируем от 0 до сю: 

dt 
J" -^- яд:3р (Х, t) dx - f j * тех3 у - (Хр) dx — 
о о 

= -KJ-j ™3Р (х, t)dx + N$± лх3<р(х)dx. (8) 
о о 

Первый интеграл в правой части полученного равенства 
дает объем твердой фазы слоя V. Благодаря постоянст
ву V первый член в левой части равенства обращается 

в нуль. Величина N j " у - лх3 ц> (х) dx = Qp представляет 
6 

собой объем твердой фазы, вводимой в слой за единицу 
времени с рециклом. Второй интеграл в левой части ра
венства можно взять по частям и с учетом граничных 
условий для р(х, t) получим: 

— я * 3 д-Ш dx= — лх3К (t) р (х, t) 
3 дх 3 

х=0 

— 4яА,л-2р (х, t)dx — — Q M . 
о 

Таким образом, из соотношения (8) вытекает, что 

к = ом±0р_ = c o n s t ( 9 ) 

V 

т. е. константа скорости выгрузки К при заданных по
токах является постоянной. При Ѵ=const объем пода
ваемой в аппарат с раствором и рециклом твердой фазы 
будет равен объему выгружаемых за то же время частиц: 

QM + Q P = Свыгр- (Ю) 
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Величина 

І 0 = ± ~ - ^ = Л - ( I D 

К Qm ~i~ Qp QBHI.P 
представляет собой тогда среднее время пребывания 
твердой фазы в аппарате. 

Для получения второго следствия проинтегрируем 
обе части уравнения (4) по х от 0 до оо: 

— . Г р (х, t) dx+ Г dx - — К f Р (х, t) dx+ 
dt .) J dx J 

0 0 о 

+ N\.q>(x)dx. (12) 

о 
Первый интеграл в правой части дает полное число 
частиц в аппарате N, а второй интеграл в силу норми
ровки равен единице. Вследствие нулевых граничных 
условий второй интеграл в левой части равенства обра
щается в нуль. 

Таким образом равенство (12) преобразуется в линей
ное уравнение для изменения общего числа частиц в ап
парате со временем: 

- KN N. (13) 
dt 
Умножая далее обе части равенства (4) на х и ин

тегрируя от нуля до бесконечности, получаем для пер-
оо 

вого момента функции распределения X = | хр (х, t) dx 
о 

дифференциальное уравнение 

~ =~-КХ+ XN + N (у) , (14) 

где {у) = J" хц> (х) dx = const представляет собой 
У 

средний радиус частиц в подаваемом рецикле. 
При введенной выше нормировке функции распреде--

ления р(х, t) на полное число частиц средний радиус 
частиц в кипящем слое равен 

1 ' 

N 
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Комбинируя это уравнение с уравнением (13), можно 
преобразовать равенство (14) следующим образом: 

= * , _ ! - [ < д г > - < 0 ) J*. (15) 

Наконец, умножая обе части равенства (4) на х2 

и интегрируя от нуля до бесконечности, имеем: 
ОС ÖO "О 

• j ' х2р (х, t) dx + К j X2 dx = — К j x2P (*, 0 dx + 

-J- N х 2 ф (x) dx. (16) 

о 
Первый интеграл в правой части может быть на ос

новании уравнения (5) выражен через X. Для исклю
чения первого интеграла в левой части продифференци
руем уравнение (5) по времени. Сокращая на 4л, по
лучим: 

— f х 2р (x, t) dx + К — Г х 2р (x, t) dx = 0. (17) 
dt J dt J 

о о 
Производя в уравнении (16) интегрирование по ча

стям и используя равенства (17) и (5), после неслож
ных преобразований получаем окончательное дифферен
циальное уравнение для изменения X со временем: 

± = Ю , - ^ 4 я < у 2 > K.-*?LN(X)W, (18) 

где ( у2 ) = J х 2ф (x) = const — средний квадрат 
о 
радиуса числа частиц в подаваемом ре
цикле. 

Таким образом, полученные три обыкновенных диф
ференциальных уравнения (13), (15) и (18) позволяют 

* Полученное соотношение показывает, что скорость изменения 
d < х ) 

среднего размера в слое—-—'вообще говоря, не равна скорости из-
dt 

менения размера каждой частицы. В частности, при стационарном 
> d(x) 

режиме A " = c o n s t > 0 , а — = 0 . 
dt 

22 



проанализировать изменение со временем трех вели
чин—общего числа частиц N, их среднего радиуса 
< х > и линейной скорости роста X— непосредственно, 
без использования самой функции распределения 
р(х, t). Более того, в принципе из уравнений (15) и (18) 
можно вообще исключить < % > и получить для Х- диф
ференциальное уравнение второго порядка, которое 
совместно с равенством (13) позволяет непосредственно 
проанализировать изменение величин N и X в нестаци
онарном процессе. 

Условия существования стационарного рециклового 
процесса. Стационарное решение 

В стационарном состоянии все характеристики слоя 
должны оставаться неизменными с течением времени. 
Д л я выяснения возможности существования стационар
ного режима надо в исходных уравнениях, описываю
щих процесс в целом и изменение его отдельных пара
метров, принять производные по времени равными ну
лю. Если полученная таким образом система уравнений 
будет иметь решения, не противоречащие физическому 
смыслу задачи, можно считать, что эти решения описы
вают стационарный процесс. 

Основное уравнение (4) для стационарной функции 
распределения р* (х) примет вид: 

К*£т^ = -КрЛ4+й<р(х). (19) 

Вместо дополнительных условий (5) и (6) рассмот
рим выведенные следствия. Для константы скорости вы
грузки К выше уже было выведено соотношение (9) и по
этому ее можно считать заданной. Из уравнения (13) 
при — = U находим общее число частиц в слое в ста

ей 
ционарном процессе: 

N* = Г р , (*)<** = 4 = ^ о = . N V . • (20) 
J К Qi + Qp 
о 

Как следует из этого соотношения, величина яв
ляется в этом случае средним временем пребывания 
в аппарате загружаемых в него частиц рецикла. 
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Из уравнения (15) при d ( - x " > — 0 находим средний 
dt 

радиус частиц в слое: 

** <//> Л-К тг^ (У) + (У) M o - (21) 
/V* А 

Это соотношение имеет также наглядный физический 
смысл: средний радиус частиц в слое и выгрузке < х * > 
превышает средний радиус частиц рецикла <.у> на 
величину, равную произведению скорости линейного 
роста Я* на среднее время пребывания частиц в аппа
рате to, т. е. на средний их прирост KJo-

Наконец, из уравнения (18), полагая — = 0 и учи-
dt 

тывая равенства (20) и (21), получаем уравнение для 
определения стационарного значения Я*: 

К 
Ы4л ( у* > 

<2м 

- — ( (У) + ^ ) к 2 - 0 . (22) 

Уравнение (22) имеет травиальное решение Я* = 0, 
которое соответствует отсутствию кристаллизации QM = 
= 0. Сокращая обе части (22) на Я*, получим кубиче
ское уравнение для определения искомой величины. 
Приведем его к безразмерному виду. В качестве естест
венного масштаба длины можно выбрать средний раз
мер частиц рецикла <у>. Заменив Я* на безразмер
ную скорость 

Ut = - ^ — , (23) 
* К (у) 

можно преобразовать уравнение (22) следующим об
разом: 

UÏ + UÎ4- - J ^ t / , _ - J - ^ % - = 0. (24) 
2 < У ) 2 6 < у > 3 Q p 

(tfl) 
Коэффициент г | )= 2 а зависит от вида функции <р(х) 

и лежит в пределах от 0,5 до 1 (как будет показано 
ниже). 

Величина а = — - А обычно должна быть больще-
6 <у > 3 Q P 
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единицы, так как целесообразно основную часть твер
дой фазы вводить в аппарат с обезвоживаемым раство
ром, а не с рециклом. Очевидно, что при ^ > 7 3 куби
ческое уравнение (24) имеет только один вещественный 
корень *. 

Предварительно рассмотрим процесс с подачей мо
нодисперсного рецикла: 

Ф (х) = б (х—xq) — дельта-функция. 

Моменты функции распределения частиц в рецикле 

по размерам для монодисперсного рецикла \д(х— 
о 

СО 
~x0)dx=l; < г / > = г |' х8(х—x0)dx= х0; < г / > 2 = -

о 
оо оо 

= \х2Ь{х—x0)dx=xf, < z / > 3 = \ х38(х—х0)ах=х%.. 
о б 
Уравнение ( 24 ) преобразуется для монодисперсного 

рецикла следующим образом: 
Ul + W + — Ut — J L _ 9 j l = O. (25) 

2 о Q 
р 

Исследуем поведение функции F = + 

- f — U. — — на экстремум: — = Wl + 2U + — . 
2 6 Qp * У dU* * 2 

Для квадратного трехчлена в правой части имеем: 

т. е. функция F(U*) не имеет максимума. Взяв вторую 
d2F 

производную = 6 - £ / * + 2 = 0, получаем точку пере-dU2 

* 
гиба £/* = —1/3. 

* Следует из условия отсутствия экстремума функции: 

dt/* * 

1 -i / 1 
^ • і і 2 = ± у ~ 9 " ~ " з " ' и П Р И 1 1 '> 1 /3* корни комплексные. 
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При малых значениях а = . - ^ - в уравнении (25) U* 
6Qp 

з — 
»2сс. При значениях а^>1 и„^ѵ а. 
Точное решение уравнения (25): 

" . = j / - f + + j Z - f - K A - j - , (26) 

г д е ^ = - а - А ; д = ^ . + _ 1 § . 

Пренебрегая вторым членом в дискриминанте А, полу
чаем для с с ^ 1: 

t / , « ? à - - L = | / - L . (27) 
3 ' 6Qp 3* 

Остальные два корня уравнения (25) комплексные. 
Подставляя в уравнение (23) значение U* из уравне

ния (27), получаем: 

*=К(У) i l / ' — - - т ) > (28) 
\ г Щ 3 / 

т. е. в устанавливающихся процессах с жесткой выгруз
кой и подачей монодисперсного рецикла и материала в 
аппарат (V=const, Q p = const, Q M = const) константа вы
грузки К= + остается постоянной, а % стремится 

к своему предельному значению Я* из равенства (28). 
Легко подсчитать, что для реальных процессов кажу

щаяся на первый взгляд справедливой оценка а~Э>\, а 
следовательно, и a не имеет места. 

Для реальных процессов - ^ - ^ 10 ч- 20. 

1 ( и ) 2 1 ( и ) 3 

Рассмотрим величины it> = - — и ß— - — . 
2 (г / 2 > 6 ( г / 2 ) 

Центральные моменты для ф(х) : 
со 
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<М 3

Ц ) = (у>]*<р(х)ік-. 
о 

= ( У3 ) - 3 { г/2 > . ( у } 4 - 2 < у ) 3. 
Отсюда: 

2 < t / > 2 2 M 6 < y > 3 Y 3 

Д л я монодисперсного рецикла q>(x)=ö(x—#0) имеем: 
< M 2 > = 0 , < A J 3 > = 0 и соответственно я|> т і п = 1/2 и 
ß m l n = l / 6 . 

Если подчинить функцию ц)(х) более жесткому усло
вию для сходимости, чем указано на стр. 17 для р(х) , 

со 

т. е. потребовать, чтобы \xn(p(x)dx не расходился при 
о 

любом как угодно большом п, то наиболее медленно 
убывающая функция ц>(х) будет иметь вид ц>(х) = 

а п + 1 х п е - а х . „ + 2 . ^ (п + 3) 
= -—•— , для которой 1) = и ß = — —- . 

п\ F 1 2 ( « + 1 ) п ' 3 ( п + 1 ) 
При «->0 -ф —»- 1 и ß -v l . 

Таким образом, в реальных процессах для любого 
(f(x) имеют место соотношения: 

< Ч > < 1 и 4 - < ß < 1 - (29) 

Так, д л я - ^ - = 12, і | і = 1/2 и ß = 1/6 точное решение ку-
QP 

з , — 
бического уравнения (25) будет С/* = 0,91 и у к =1,26, а 
приближенное решение по формуле (27): С* « 0 , 9 2 7 . При 
том же соотношении - ^ - = 12, ß = l и -ф = 1 точное реше-

QP 
з — . 

ние кубического уравнения (24): £/» = 1,9 и І а =2,29, 
a приближенное решение по формуле (27) для процес

са 
са с полидисперсным рециклом при a = ß — — 1 , 9 5 7 . 

QP 
Таким образом, ошибка в подсчете Я* для рецикла с (р(х) 
любого вида по формуле (27) с a = ß — не превышает 

QP 

3% уже при 12. 
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Следовательно, отбрасывать U'l и ^U, в уравнении 
(24) нельзя, а U* следует определять из кубического 
уравнения по формуле Кардана либо по приближенной 
формуле (27). 

Возвращаясь к основному уравнению (19) и исполь
зуя полученные выше результаты, можно получить его 
решение в общем виде: 

К X К . --ГГ 

N ~Ѵ~Х С Г~у Ne (У)и* 
Р * ( * ) = Т - е * \ Ш е К dy = N e X 

л* .) К (у) 
о 

X \ ч { у ) е ^ - а у ^ i L _ . х 

о К<у)(Ѵ а - — ) 

X у 

« • - > & - - ± ] ' № ' , " Р - - и « - ( 3 0 ) 
о 

Интегрируя уравнение (30) по х от 0 до оо и меняя 
порядок интегрирования по х и у, нетрудно убедиться в 
справедливости выражения (20) для УѴ*. 

Используя выражение для р*(х) и вычисляя получен
ный интеграл переменой порядка интегрирования, по-
лу^чим: 

~> Кх X Ку 

Nt = ^f-e'^dx^(y)eKdy== 

о * о 
• ~ Ку ^ _ Кх . «, 

- ~ \' Ф (У) е к dy j ' е к dx = A f Ф (у) dy = . 
* 0 у 0 

Введем нормировку для функции численного распреде
ления частиц в слое по размерам [см. уравнение (30)] 
на единицу. Плотность численного распределения частиц 
в слое по размерам выразится формулой 

_Кх X к_ 

P* = t e U [ ф ( ^ ) е " , г > d y - ( 3 1 ) 

о 
Как следует из выражения (31), на гранулометрический 
состав частиц в слое оказывают влияние вид функции 
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распределения частиц в рецикле у(х) и параметры про
цесса, от которых зависит экспонентный множитель К/к*. 

Рассмотрим зависимость величины К/1* от внешних 
потоков материала QM, рецикла Мц>(х) и объема твердой 
фазы слоя V. Из уравнений (23) и (27) имеем: 

K l . 1 

(у) £'» 
< У ) 

у3) Qm 

y)3QP 

(32) 
(у) 

8nN 3 

Из соотношений (31) и (32) следует, что гранулометри
ческий состав частиц в стационарном процессе зависит 
от потока материала QM, количества частиц подаваемого 
рецикла N и его состава ц>(х). Объем твердой фазы в ап-. 
парате V не оказывает влияния на состав частиц в слое 
и в выгрузке. 

3. Анализ устойчивости рецикловых процессов 
с неселективной выгрузкой 

Одним из существенных технологических преиму
ществ аппаратов для грануляции в кипящем слое, под
твержденных практикой, является то, что они могут ус
тойчиво работать длительное время без вмешательства 
оператора, если обеспечить постоянство подаваемых по
токов газа, раствора и рецикла. Естественно предпола
гать, что подобная устойчивость возможна не при любых 
режимах работы. В связи с этим задачей теоретического 
анализа является установление границ этих устойчивых 
режимов. 

Причин, нарушающих стационарный режим работы 
аппарата и стационарное распределение частиц по раз
мерам в слое, может быть много. В первую очередь к та
ким причинам могут относиться качественные и количе
ственные изменения подаваемых внешних потоков газа, 
раствора и рецикла. При внезапных изменениях этих по
токов распределение частиц в слое перестает быть ста
ционарным и начинает изменяться с течением времени. 

В зависимости от характера и интенсивности возмож
ных нарушений режима при дальнейшем постоянстве 
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внешних потоков на новом уровне может оказаться, что 
система перейдет в новое стационарное состояние, соот
ветствующее этим изменившимся уровням. По отноше
нию к таким нарушениям систему можно считать устой
чивой, и задачей теоретического анализа является оцен
ка времени, в течение которого практически закончится 
переходный процесс. 

При большой интенсивности нарушений режима мо
жет оказаться, что нового стационарного состояния во
обще не существует. Так, при нарушении режима рабо
ты топки и снижении температуры газового потока мо
жет оказаться, что физического тепла подаваемого газа 
недостаточно для испарения всей подаваемой влаги да
же при понижении температуры слоя до температуры по
даваемого раствора. В этом случае нарушится тепловой 
баланс, и кипящий слой зальет неиспарившаяся влага. 

Возможны и такие нарушения режима, при которых 
совокупность уравнений баланса системы в принципе до
пускает стационарное (не зависящее от времени) реше
ние, но это стационарное состояние оказывается неустой
чивым. При этом малые случайные отклонения от стаци
онарного режима могут неограниченно возрастать (неус
тойчивость «в большом») и аппарат пойдет в «разнос». 
Может оказаться, что эти отклонения будут ограничен
ными по амплитуде (неустойчивость лишь «в малом») 
и режим работы будет носить колебательный характер 
с допустимым для практики диапазоном изменения па
раметров. 

Теоретический анализ нестационарных режимов и 
границ устойчивости стационарных режимов позволит 
ответить и на более сложные вопросы. В частности, мо
жно будет предсказать поведение системы при систе
матических, периодических и хаотических изменениях 
качественных и количественных характеристик подавае
мых внешних потоков. 

Стационарный режим 'течения процесса является ус
тойчивым, если при небольших начальных отклонениях 
системы от стационарного состояния эти отклонения с 
течением времени асимптотически стремятся к нулю. Д л я 
создания такого малого отклонения представим себе, что 
к моменту t = 0 в аппарате существовал стационарный 
режим, соответствующий определенным значениям V, QM 

и рецикла Ы0ц>0(х). Этому режиму соответствует некото
рая функция распределения 
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Po(x)=P(x,t = Ù), (33) 

находимая по алгоритму (30) и являющаяся начальным 
значением для последующего поведения нестационарной 
функции р(х, t). В момент / = 0, оставляя неизменными 
V и QM, скачком изменяем подачу рецикла до Ny(x), не
значительно отличающейся от Л г

0ф 0(л;). Тогда начальное 
значение функции распределения ро(х) будет несколько 
отличаться от нового стационарного распределения р(х), 
и это различие будет изменяться с течением времени в 
соответствии с системой уравнений для нестационарного 
режима (4), (5) и (6). При этом величина К скачком из
менится до значения К*, определяемого новым значени
ем рецикла по соотношению (9). Введенные величины 
будут иметь в момент / = 0 определенные начальные зна
чения: 

#о = j Po (*) dx; ( х0 > = j X po (*) dx; 

К — 
| 4 я х 2 p 0 (x) dx 

(34) 

и далее с течением времени (при ^ > 0 ) будут изменять
ся в соответствии с уравнениями для нестационарного 
режима (13), (15) и (18). Если с течением времени не
стационарная функция распределения р(х, t) будет стре
миться к-стационарному значению р*(х), соответствую
щему рециклу N(p(x), то это стационарное состояние яв
ляется устойчивым. 

Анализ устойчивости начнем с рассмотрения поведе
ния величин N(t), < * ( / ) > и K(t). Для упрощения вы
кладок введем безразмерные переменные: 

ѵ ( т ) 

Г) (т) = 

Л' (t) - Л', 

а. (0 - К 

(У) 

(35) 

(36) 

К*(у) 
Будем считать отклонения ѵ, | и т) незначительными. За
пишем систему уравнений (13), (15) и (18) в принятых 
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выше безразмерных переменных н, пренебрегая величи
нами второго и выше порядка относительно ѵ, £ и т) и их 
производных, преобразуем ее к следующему виду: 

dx 

dx 

- - v ; (37) 

- '1 I . : U*v; (38) 

U2 

U2il.+ U 

dr) ф + 2£ / , (1 + { / . ) £ 

dx ' y + (jt{l+U,) y + U,(l+Um)~ 

v. (39) 

Совокупность трех линейных уравнений (37), (38) 
и (39) определяет направление изменений отклонений 
v, I и г| от стационарного состояния. Из уравнения (37) 
непосредственно следует, что 

ѵ(т) = ѵ 0 * Г т (40) 
или в размерном виде 

N(t) = + (N0~N*)e-K*f. ' ( 4 1 ) 

т. е. с течением времени общее количество частиц в си
стеме стремится к своему стационарному значению 
а характеристическим временем установления стацио
нарного числа частиц будет t0 = — , т. е. среднее время 

К* ' 
пребывания подаваемых частиц в кипящем слое. С уче
том равенства (41) уравнения (38) и (39) примут вид: 

— = l + U^v0e ; 
dx 
dx\ _ i|? + 2 t / . ( l +U#) „ V] 

X 
dx Ч> + У . ( і + У . ) ^ + u , ( \ + u , 

XI W + ( 4 2 ) 

Общее решение системы (42) складывается из част
ного решения системы неоднородных уравнений и общих 
интегралов однородной системы. 

Это частное решение удобно выбрать в виде, похожем 
на свободный член: 

(6;л), . с т „ = ^ 6 ч ^ - (43) 
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Подставляя формулу (43) в уравнение (42), легко опре
делить обе постоянные: 

Общий интеграл однородной системы имеем в виде: 

& < д „ о Р = С | ; г ) . е - ^ . (44) 

После подстановки равенства (44) в однородную систе

му \ (42) без членов і / * ѵ 0 е ~ т и U *^ X + — і і _ 2 _ е ~ х 

получим однородную систему линейных уравнений для 
определения С\ и С т . Для того чтобы система имела ну
левое решение, должен обращаться в нуль определитель 
этой системы: 

и-— 1 ; о 
и2 4>+2t / . ( l +UJ 0. 

Это дает квадратное уравнение для определения двух 
возможных значений ц. Решая его, получим: 

= іц + зг/.о+с.) + Ywl + iul + m-Du] 
^ 1 - 2 2г|> + 2£/*(1 ~" 2i|> + 2 1 / , (1 + 

Вещественная часть |іі,2 положительная, следовательно, 
е~'хх по абсолютной величине убывает. Для каждого зна
чения jxj 2 отношение С £/С принимает определенное зна
чение, т. е. остается лишь одна произвольная постоянная. 
Таким образом, окончательно: 

ан-з{/ . ( і+с/ . ) 
(Ê; Л) « = А е~ т - f Я. е ажі / .о+і / . ) т х 

ѵ=> ''общ s;1! s; л 

/ у 3£/ 4 + 2 t / 3 + (4ф — l)U2 _ I 
X cos J- Î - ^ — т + Ф , „ . 46) 

Из четырех произвольных постоянных ß 5 ; В т ; Ф £; Ф 
независимыми являются только две величины, которые 
определяются из начальных отклонений | 0 и т|о- При 

1 з * 2 
V ф < 1 и ^ ~ I а - > 1 выражение (43) упро-

2 3 
щается: 
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6(x) = BiCos{~^-x+0^e 2 т ; (47) 

т! (т) = Ац e~% + Б ч cos ( ^ - т + Ф ч ) е~^х . (48) 

Из уравнений (41), (47) и (48) следует, что отклоне
ния g; v; t) с течением времени асимптотически убывают, 
а сами величины N(t), <ix(t)>, X(t) стремятся к своим 
стационарным значениям N», Я», соответствую
щим заданным значениям потоков газа, раствора и ре
цикла. Таким образом, первые три момента функции рас
пределения р(х, t) — нулевой момент N, первый момент 

X = N < ; х > и второй момент Х2 = -^- устойчивы отно-

сительно малых отклонений от своих стационарных зна
чений. 

С точки зрения физических явлений это достаточно 
убедительно, чтобы считать устойчивым относительно 
малых отклонений и все стационарное распределение в 
целом. Рассмотрим математическое доказательство этого 
утверждения. 

Так, предположим, что функция распределения 
р(Х, t) получила малое отклонение fo(x) от стационарно
го значения р*(х), и рассмотрим, как это отклонение из
меняется с течением времени, т. е. положим для неста
ционарного процесса: 

PO, t) = Р* (x) - I - / (x, t). (49) 

Считая это отклонение f(x, t) малым и полагая в со
ответствии с равенством (36) K(t) =Х*-{-К<.у>ц(t), по
лучим из основного уравнения (4) с точностью до членов 
более высокого порядка малости линейное неоднородное 
уравнение Для функции f(x, t): 

с начальным условием 
f(x,0)=fQ(x). (51) 

Поскольку, кроме выполнения равенства (4), должны 
выполняться дополнительно интегральные соотношения 
(5), (6), то начальное отклонение fo(x) на одних участ-
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ках будет положительным (ро>р*) , а на других отрица
тельным ( р 0 < р * ) , так что, в частности, 

J" X Я f, (ж) dx = 0. (52) 

Кроме того, f o ( 0 ) = 0 , a при х-^оо функция f 0 ( x ) доста
точно быстро убывает по абсолютному значению. Введя 
безразмерные переменные r = Kt и z = 

ем уравнение (50) следующим образом: 
, dp* (г) 

< У) 

дх dz 
• Т| (т) -

dz 

преобразу-

(53) 

Нетрудно заметить, что при прямой подстановке решение 
уравнения (53) имеет вид для z—£/*т>0: 

/ (г, т) = /о (г — U* т) е 

X 
гіРз (г — {/» Ѳ) 

dz dQ и для 2-

ті(т — Ѳ ) е _ 9 Х 

/ ( Z , T ) = — J T)(l 
edp, (г-Ч/.Ѳ) d 6 

(54) 

Для анализа полученного выражения (54) при т-^-оо 
оценим входящие в него величины. В реальных процес
сах при £ /*> 1 

з 
ті (т) < \А^\ е (55) 

Поскольку вид функций распределений /0(2) и — р* (z) 
dz 

при замене переменных на z—£/«т сохраняется, а с те
чением времени имеет место только смещение максимума 
распределений в сторону больших размеров z и считая 
величины /0(2) и — р* (г) ограниченными, что выполня

сь 
ется в реальных процессах, заменим их в выражении 
(55) максимальными значениями: 

\dp* (г) 
dz 

(56) 
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Тогда с учетом уравнений (54), (55) и (56) для f(z, т) 
можно записать следующее неравенство: 

Если принять в обеих частях неравенства (57) с 
2 , 

учетом — ^ т , для второго выражения получаем, что 
правые части неравенства с течением времени асимпто
тически убывают. 

Можно показать, что при значительных изменениях 
внешних потоков система также стремится к новому ста
ционарному состоянию при выполнении условий псевдо
ожижения и теплового баланса на любом этапе переход
ного процесса. 

4. Математический анализ процесса 
обезвоживания растворов в кипящем слое 
с селективной выгрузкой 

Проблема получения однородного по составу грану
лированного продукта при обезвоживании растворов в 
кипящем слое может быть успешно решена применением 
различных сепарирующих устройств [5, 13—16]. 

Принципиальная схема проведения процесса с селек
тивной выгрузкой крупных частиц приведена на рис. 3. 
В кипящий слой нагретых полидисперсных частиц рас
пыляется обезвоживаемый раствор, содержащий QM 

твердого вещества. При этом, естественно, принимаем, 
что количество физического тепла, подаваемого с газо
вым потоком, достаточно для полного испарения влаги, 
вводимой с раствором в слой, и что выполняется условие 
псевдоожижения материала в слое. 

Выгрузка частиц из аппарата осуществляется регули
руемым выгружателем, пройдя который поток частиц 
попадает в сепарирующее устройство. В сепараторе круп
ные гранулы отделяются и выводятся из системы, а мел
кие частицы возвращаются обратно в аппарат. В даль
нейшем анализе принят идеальный режим работы сепа-

( /ошах е~х + И„| р ; т а х т е - ' + 2 | ß j P ; m a x X 

1/(2, r)\ < (57) 

д л я z — U% т < 0. 
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рирующего устройства (рис. 4): все частицы с размером 
х<Са возвращаются в аппарат, а с размером х^а выво
дятся из системы. 

Для обеспечения непрерывного процесса грануляции 
в аппарат подается определенное количество мелких ча
стиц рецикла JV состава (р{х). При этом допускается, что 
образование новых центров грануляции за счет дробле-

NtpiX), Q. щ, «к Gm 

/Г 

Рис. 3. Схема материальных потоков про- Рис. 4. Характеристика иде-
цесса обезвоживания растворов в кипящем ального сепаратора 
слое с селективной выгрузкой частиц: 
/ — аппарат кипящего слоя; 2—выгружа-
тель; 3 — сепаратор 

ния и истирания не происходит, а также отсутствует аг
ломерация частиц в слое. 

Система уравнений, описывающая поведение функ
ции распределения р(х, t) в нестационарном рецикловом 
процессе с учетом роста частиц за счет подаваемого с 
раствором твердого вещества QM, выгрузки частиц и иде
альной работы сепаратора, имеет вид: 

dp (х, t) 

dt 
X (t) д р і х ' і ] = ~ K Q (х—а) р (х, 0+Л>Ф(ЛГ), ( 5 8 ) 

дх 

4nX(t) jx2p(x, t)dx = Qu, 
о 

JO при х < а 
| l при х > а , 

где Ѳ(х —с) 

( 5 9 ) 

( 6 0 ) 

X(t) - - л и н е й н а я скорость роста гранул в слое 

1 Принимается, как и в предыдущем разделе, нулевой поря
док скорости роста гранул в слое, т. е. 

дХ (X, 0 
дх 

= 0. 
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Относительно функции распределения частиц в ре
цикле ф(х) будем полагать, что ф ( 0 ) = 0 и ф(х)->0 при 
Х-+00. При этом 

00 оо 

j " ф (x) dx= 1 ; -J- яЛ> j* x 3 ф (x) dx = Qp< + со. (61) 
h b 
Режим работы выгружателя, подающего поток частиц 

на сепаратор, зададим таким образом, чтобы его произ
водительность Ѵь была прямо пропорциональна объему 
твердой фазы в аппарате V(t): 

VB = kV(t). (62) 

Коэффициент пропорциональности К в уравнении 
(62) может быть выбран произвольно и является, следо
вательно, известной заранее величиной, постоянной как 
в стационарном, так и в нестационарном процессах. 

Система уравнений (58) и (59) определяет тогда две 
неизвестные функции р(х, t) и K(t) в нестационарных ре-
цикловых процессах с селективной выгрузкой крупных 
частиц при заданных величинах QM, N, <$(х), К, а и на
чальном условии 

р(х,0) = р0(х). (63) 

Стационарный режим 
Уравнение (58) для стационарного процесса будет 

иметь вид: 

К % ^ = - m (x - а) р* (x) + Л>ф (x). (64) 
ах 

Общее решение уравнения (64) при граничном усло
вии р*(0) =0* и Я > 0 : 

X 
К Г 

х — — I Q(x"—a)dx" 

р^(х)=^-\е * *' (p(x')dx'. (65) 
* о 

Интегрированием функции р*(х) соответственно от 
О до а и от а до оо нетрудно вычислить такие величины, 
как число частиц Ni, средний размер < л : > і и объем Vi 

* Граничное условие р * ( 0 ) = 0 физически оправдано. Математи
чески оно следует из условий ро(0) = 0 и ср(0) = 0 . 
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(для х<Са), а также N2, < х > 2 и Ѵ2 (для х^а) и, сле
довательно, определить общее число частиц в аппарате 
N, ИХ средний размер < х > и объем слоя V: 

ІѴ=Л^!+ІѴ 2= j" р* (х) dx + f р„ (дг) dx = 

Л? , , , N 
= т ~ (аро — Рі) + —, 

Л* А 
(66) 

(67) 

/ \ 1 С / \ j 1 а 2 р 0 — р 2 где ( ) = — хр* (х) dx = ^—-2; 
# і .1 2 а р 0 — p j 

о 

УѴ2 I /С 

V = l /

1 + V 2 = — я X 3 р* (л:) dx - f — я л^р* (x)dx = 
3 , 3 

[ 6 (.Тс ) + 
= (а 4 ро — р 4 ) + — я — 

+ б ( ^ ) 2 ( а р 0 + qù + 3 ^ (а 3 р 0+<7 2) + а 3 р 0 + <73 
(68) 

В уравнениях (66) — (68) р„ и g n (я = 0, 1, 2, ...,) — мо
менты функции распределения частиц в рецикле: 

О, оо 

/>„ = j ДГ" ф (дг) Жг; ?„ = j Xn(p(x)dx; Po+Ço = l. 
О а 

Для определения значения линейной скорости роста 
гранул Я* необходимо подставить р*{х) в уравнение 
(59): 

QM - J ЯЛГ (а 3 ро — рз) = nti 6 

+ б(^) 2(аРо+<7і) + - ^ ( о 2 Р о + <72)" (69) 

Общее решение кубического уравнения (69) может 
быть получено по известной формуле Кардана для опре-
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деления его корней. Анализ уравнения (69) показыва
ет, что оно имеет единственный положительный корень, 
если выполняется следующее неравенство: 

Q M + ± n N p 3 > ± n N a s p 0 . (70) 

Следовательно, неравенство (70) является необходи
мым условием существования стационарного режима 
процесса. Достаточность этого условия, а также поведе-

4 4 
ние системы при QM H nNp3^C—nNa3 pQ подробно 

3 3 
рассмотрено ниже. 

С точки зрения физических условий неравенство (70) 
означает, что количество твердого материала, подавае
мого в слой с раствором и рециклом, должно быть доста
точно, чтобы обеспечить рост всех частиц подаваемого 
рецикла N за порог сеперации а. 

Для практики, значительный интерес представляет 
случай, когда ^-—^j мало. Тогда из выражения (69) мо
жно легко получить приближенное соотношение для рас
чета X: 

4 . 

ink (а 2 Ро + (h) 
(71) 

В соответствии с принятым режимом работы выгру-
жателя [см. выражение (62)] число выводимых из си
стемы частиц Nrv(t) в общем случае равно KN2(t), а их 
объем Vrp(t) — соответственно /СѴг(/) (производитель
ность гранулятора) . С учетом уравнений (66), (68) и 
(69) для стационарного процесса имеем: 

NRPT = W 2 T = N ; (72) 

ѴГр.=КѴг= Qu + Y n f j (Р* + ?з) = <2м + Q P. (73) 

Среднее время пребывания подаваемых частиц ре
цикла в системе с учетом выражения (66) определится 
следующим образом: 

(а— —) Ро . 

' « = * Г + 4 г = ' і Ре + ( 7 4 ) 
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где lx—среднее время пребывания частиц с размером 
х<Са до достижения порога сепарации а; 

/ 2 —среднее время пребывания в системе частиц с 
размером х^а. 

Таким образом, в итоге математического анализа ста
ционарного процесса грануляции с селективной выгруз
кой получены все необходимые для расчета характери
стики процесса, а также определены условия существо
вания стационарного состояния системы. 

Рассмотрим теперь задачу получения готового про
дукта однородного гранулометрического состава, считая 
для упрощения, что в подаваемом рецикле нет частиц с 
размером, превышающим порог сепарации [ ф ( х ) = 0 для 
х~>а\. 

Пронормируем с этой целью функцию распределения 
выгружаемых частиц р*(х) (при х^а) на единицу: 

Р*(х) = -«е . (75) 

Средний размер выводимых из системы частиц при этом 
составит 

< * , > = ^ г + а, (76) 
А 

а дисперсия распределения р*(х) 

*,= <*!>-< х\ ) = ( ^ ) 2 . (77) 

Из соотношений (76) и (77) следует, что <cx>2—>-а и 
0 2 - ^ 0 при — ->0,и , следовательно, для получения более 

К 
однородного по составу продукта необходимо снижать 
величину параметра К*/К, определяемого однозначно при 
заданных потоках материала QM, рецикла N-q>(x) и по
роге сепарации а из кубического уравнения (69). При 
малых XJK из уравнения (71) приближенно имеем; 

: , (78) 
К AnNa 

где < # > 3 — с р е д н и й куб размера частиц рецикла. 
Таким образом, состав готового продукта, как это 

следует из уравнения (78), будет приближаться к моно-
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дисперсному при увеличении количества подаваемых в 
аппарат частиц рецикла N заданного состава ц>(х). При 
этом, однако, резко возрастает поток частиц, проходя
щих через выгружатель, так как из уравнений (62) и 
(68) следует, что 

КѴ « ±- nN ( а * - (у*)) \^yl. (79) 

Следовательно, для поддержания постоянного объема 
слоя в аппарате 1 в этом случае необходимо увеличивать 
кратность перегонки слоя через сепаратор К. 

Нестационарные процессы. Устойчивость 

В предыдущем разделе было получено условие [не
равенство ( 7 0 ) ] , которое должно выполняться, если про
цесс обезвоживания растворов в аппарате с сепарирую
щей выгрузкой находится в стационарном состоянии. 
При этом встает вопрос, из какого начального состояния 
аппарат может выйти в стационарный режим работы, а 
также как поведет себя система, если неравенство ( 7 0 ) 
не будет выполнено. Эта задача классификации решений 
в зависимости от начальных условий и от значений внеш
них параметров не требует детального исследования про
цесса для всех моментов времени. Достаточно изучить 
асимптотическое поведение системы при t-+oo. 

Уравнение (58) имеет единственное решение при за
данном начальном условии р(х, 0)=р0(х) для всех х^О 
и t^O. [Здесь временно полагаем Q(x—а) гладкой функ
цией и сколь угодно близкой к единичной функции Хэви-
сайда.] Это решение можно получить методом характе
ристик [34, 35], считая K(t) известной функцией вре
мени: 

-К f Ѳ (лг—а—л',) dt' 

р(х,і) = Ро(х-А<0)е ô + 

+ д > | Ф ( * — Ц.)е '*' dt', (80) 
о 

t 
где Л ; , = f À ( f ) d f , ( 8 1 ) 

V 
* Ha практике это требование оправдано, поскольку габариты 

аппарата и мощность тяго-дутьевых устройств обычно ограничены. 
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размер, на который увеличивается каждая гранула за 
время от f до t. 

Отметим некоторые свойства этого решения. Во-пер
вых, 

р (0, /) = р (оо, 0 = 0 при t > 0, (82) 
если ро(0) =ро(оо) = 0 и ф(0) =ф(оо) =0 . В этом можно 
убедиться путем непосредственного предельного перехо
да в уравнении (80). Во-вторых, из выражения (80) и 
уравнения полной кристаллизации (59), очевидно, сле
дует, что X(t) ограничена: 

Ч 9 < Ь т . х < + °° при г > 0 (83) 
и что X(t) не обращается в нуль ни при каких конечных 
значениях t: 

Ч 0 > 0 при 0 < / < + о о , (84) 
так как выражение (80) содержит только ограниченные 
функции и конечные интегралы при і<-\-оо, а интегра
лы 

j x 2 p 0 ( x ) d x < + oo, j x 2 ф (x) dx < + oo 
о 0 

сходятся. Конкретное значение ?.max зависит от выбора 
начального условия ро(х) и значений внешних парамет
ров. 

Рассмотрим Ад. Эта величина положительная и моно
тонно возрастающая [X(t) > 0 ] . Покажем, что 

А ^ - * о о при t->oo. (85) 

Если предположить, что это не так, т. е. А^,—кО< + °о 
[и, следовательно, X(t)t->~0 при tf-voo], то 

f x2 р (x, t) dx < f x2 р0 (x — AJ) dx + N j " df j x2 Ф (x — 
0 0 Ô 0 

_ AJ,)dx'< f (a + D)2 p 0 (a) da + Nt j " (a - f Df Ф (a) da = 
о о 

= A + Bt, 
где Л < + °° и ß < + o o — некоторые константы. Тогда 

4лХ (t) J x 2 р (x, 0 dx < 4яЯ, (О (А + Bt)->0, 
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что противоречит интегральному соотношению (59), так 
как Q M > 0 . 

Теперь можно доказать, что система «забывает» свое 
начальное состояние ро{х) через достаточно большой 
промежуток времени. Обозначим первое слагаемое в 
уравнении (80) через pi {x, t): 

P l ( r , о - м * - 4 ) « Р { - * j "о W , „ , 
х-а-А*0 

где произведена замена независимой переменной f на а 
по формуле 

дг — а — Д{, = а; = /'(*• — а—а; /), ' 

При больших t функция pi (x, t) отлична от нуля толь
ко для х > Д д [за счет ро(х—AQ)]. В этой области ( х > 
> A Q ) экспонента будет очень мала [порядка или мень-

Таким образом, равномерная схо-ше ехр 1 — ̂
гпах 

димость pi (x, t) к нулю при t-^oo доказана и, следова
тельно: 

t - к ['б (X-O-AL) dt 
p(x,t)^N jdfq>(x— A ' , ) e t' . (86) 

о 

При этом уравнение полной кристаллизации прини
мает вид: 

QM = 4nX(t) \х*р(х, t) dx~ 
о 

°°. t -кг 'ѳ(*-о-д{")л» 
Ä 4 я М (t) J dxx* j df Ф (x — A',) e t' . (87) 

Ü о 

Под f(t)œg(t) понимаем асимптотическое равенство 
[36], т. е. некоторые функции f(t) и g(t) при ^->оо отли
чаются друг от друга на бесконечно малую величину по 
сравнению с g(t). 

Поскольку система «забывает» свое начальное со
стояние, a X(t) ограничена сверху и может стремиться 
к нулю не быстрее, чем l/t, возможны только три случая 
поведения X(t) на бесконечности: 
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а) МО — **. ( 0 < Я * < + оо), (88) 

б) я,(о->о, а . ( / ) * - * + о о , (89) 

в) М 0 ~ | , ( 0 < / < + о о ) . (90) 

В уравнении (87) при £->оо имеет значение только 
его часть с /'^>0 (в полном соответствии с тем, что вли
янием начального условия можно пренебречь), а поэтому 
можно в этом уравнении заменить K(t) ее асимптотиче
ским значением. После этого непосредственным вычис
лением интегралов и переходом к пределу t-*-oo нетрудно 
получить, что в случае а выражение (81) в точности сов
падает с кубическим уравнением (69) и, следовательно: 

QM>±nN(a3p0~p3). (91) 

В случае «в» представляет интерес асимптотическое по
ведение всех моментов \in{t): 

V-nW = V) (я = 0,1, 2,...). (92) 

Используя асимптотическое значение K(t)^-j-, получим 
а а X __ х—а 

(t) = j X" р (х, t) dx « / -у- J' X" dx j ' ф (а) е ' do = 
О 0 0 

= Ant, • (93) 

Nqn . JVa" 
/с д-

а 
| ' ф ( а ) е ' d0 = ß„ , (94) 

ô 

где Л п и Вп не зависят от времени. 
Отсюда следует, что при ^-»-оо число частиц N (t) и 

объем V(t) системы 

лг(0 = М 0 ~ Л ' ; V(0 = - y î 4 i , ( o * Y ï o 4 « ' ( 9 5 ) 

растут пропорционально времени за счет частиц с раз
мером, меньшим порога выгрузки. В то же время сред-
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нии размер частиц стремится к следующему конечному 
значению: 

j xdx ) ф (а) е 1 do 

{ X } = г ѵ ; -> — = < д . (96) 
М О 

j dx \ ф (а) е ' da 
о о" 

Рассмотрим уравнение полной кристаллизации (59). 
С учетом выражений (93) и (94) (при п = 2) в пределе 
/->-оо получим: 

X— о 
Q M = 4яіѴ j Л:2 dx j doq> (a)e 1 . (97) 

о 0 
a X X—о a 

Очевидно, что j dx-x2 j da<p(a)e ' < j d x - x 2 x 
о о 0 

X a a 

X j day (a) = j do(p (a) j dx-x 2 = -g- (a3 p 0 — p 3). 
о 5 a 

и, значит, в случае «в» 

Q M < Y " ( « 3 P O - P S ) . (98) 

В промежуточном случае [см. уравнение (89)] 

QH = ^-K(a3p0-~p3)N. (99) 

Суммируя полученные результаты, можно считать, 
что поведение системы при больших временах не зависит 
от начального состояния и определяется только значе
нием внешних параметров. Если значения этих парамет
ров таковы, что выполняется неравенство (91), то K(t) 
при t-^-oo стремится к стационарному значению Я*, опре
деляемому уравнением (71). При этом р{х, t)->p*(x) 
[см. формулу (65)] . 

Если же выполняется обратное неравенство (98) [или 
равенство (99)], то линейная скорость роста гранул 
стремится к нулю по закону l/t [или медленнее в случае 
равенства (99), см. условие (89), где / определяется 

* Иначе и быть не может, так как тогда для начального состоя
ния Ро(х)=Р*(х) существовали бы два различных решения при 
/->-оо, что противоречит теореме единственности. 
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уравнением (97)]. При этом подавляющее число частиц 
будет иметь размер х<Са, а их число и объем слоя неза
висимо от значения константы выгрузки К будут неогра
ниченно расти, и процесс в целом пойдет в «разнос». 

Г л а в а 2 

ФИЗИЧЕСКАЯ МОДЕЛЬ ПРОЦЕССА 
ОБЕЗВОЖИВАНИЯ И ГРАНУЛЯЦИИ 
В АППАРАТАХ КИПЯЩЕГО СЛОЯ 

В предыдущей главе на основании простейшей моде
ли, предполагавшей аналогию обезвоживания и грану
ляции из растворов с кристаллизацией на затравке (т. е. 
наличие потока центров кристаллизации — рецикла — 
и потока выгружаемых гранул) и пропорциональность 
массовой скорости роста гранул их поверхности, была 
предложена математическая модель процесса, позволив
шая оценить его временную устойчивость и рассчитать 
динамику изменения гранулометрического состава. 

Степень адекватности модели, а следовательно, и по
ложенных в ее основу допущений, может быть, как обыч
но, проверена двояко — на основе интегральных харак
теристик, т. е. соответствия поведения гранулометриче
ского состава слоя в реальном объекте, рассчитанному 
из математического описания, либо на основе анализа 
элементарных актов роста, которые подтвердят или оп
ровергнут допущения о поверхностном росте в отсутст
вие внутренних источников гранулообразования. 

Помимо этой исследовательской цели, важно устано
вить пределы расчетной применимости результатов, опи
санных в гл. 1, поскольку известен целый ряд процессов, 
например обезвоживания и грануляции (особенно в низ
котемпературном режиме) либо чистой грануляции, а 
также коксования нефтяных остатков, нанесения покры
тий на гранулы в технологии ядерного горючего и т. д., 
которые действительно проводятся с вводом потока 
внешнего рецикла. 

С другой стороны, большинство процессов обезвожи
вания и грануляции в кипящем слое проводится без до
бавки внешнего потока частиц, т. е. в безрецикловом ре
жиме. Следовательно, в этом случае допущения, поло-
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женные в основу проведенного выше анализа, не соответ
ствуют реальному процессу и должны быть модифици
рованы. 

В данной главе на основе анализа литературных дан
ных, а также исходя из исследований авторов рассмотре
ны основные закономерности кинетики роста гранул и 
некоторые особенности наблюдаемых кривых распреде
ления по размерам, позволяющие сделать выводы о ме
ханизме безрецикловых процессов. 

1. Модели кинетики роста гранул 
при обезвоживании и грануляции в кипящем слое 

Как уже отмечалось, в предыдущей главе использо
валась имеющая наибольшее распространение удобная 
и естественная гипотеза поверхностного (или, по терми
нологии Н. А. Шаховой, «нормального») роста гранул, 
согласно которой материал отлагается на гранулах в ви
де колец. Особенно убедительные подтверждения нали
чия такого механизма содержатся в работе Гриммета 
[37]. На рис. 5 показан срез гранулы нитрата алюминия 
по его данным, а на рис. 5,6 — для гранулы сульфата 
цинка по данным работы [ 8 ] . С другой стороны, нет ос
нований полагать этот механизм единственно возмож
ным или даже наиболее вероятным. В процессах обезво
живания различных растворов были получены пробы и 
срезы гранул с характерным неравномерным режимом 
роста. Так, на рис. 6 показаны гранулы хлористого маг
ния с локальным, неравномерным ростом гранул по дан
ным Ю. Я. Каганович, А. Г. Злобинского и С. П. Нали-
мова [38]; аналогичная картина, хотя и с очевидными 
различиями в механизме роста, наблюдалась Ванечеком 
с сотр [ 1 2 ] . Таким образом, механизм роста гранул не
однозначен и, вероятно, существенно зависит от специ
фики раствора и режима процесса, определяющих 
характер взаимодействия диспергированного раствора с 
дисперсной твердой фазой. Очевидно, что в основе соот
ветствующих исследований должно лежать изучение ис
парения капель жидкости в кипящем слое. 

Основные зависимости для расчета скорости роста 
гранул, предложенные к настоящему времени, базиру
ются на их равномерно-поверхностном, так называемом 
«нормальном» роете. 
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Рис. 6. Гранулы хлористого магния с неравномерным ростом 

Простейший линейный закон скорости роста гранул 
(кинетика нулевого порядка) предложен Ли с сотр. [7] 
по аналогии с аналогичным выражением Данлопа для 
коксования [ 5 ] . Вывод этого закона базируется на допу
щении пропорциональности массовой скорости роста 
поверхности частиц: 

~ = const-/2. (100) 

Выражение нулевого порядка, т. е. независимости 
скорости от размера частиц, вытекает из этого соотноше
ния автоматически, однако Ли, усложнив свой вывод и 
пытаясь учесть неоднородность слоя с точки зрения ве
роятности попадания раствора на гранулы, ввел ряд 
принципиально неопределимых коэффициентов: 

Ь = ~ . (101) 
Зор т 

k-kvk% К т р т (1 — е) Г | Р т ( 1 — в) 

где К — константа, 

kt—-коэффициент, учитывающий разрежение слоя в 
струйной зоне; 

k2 — коэффициент, учитывающий попадание частиц 
в струйную (факельную) зону; 

W, Vi — масса слоя и объем конуса струи; 
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С—коэффициент, учитывающий истирание; 
b— безразмерный фактор формы; 

р т —плотность твердой фазы. 
Гораздо более простые и правомерные соображения 

привел Гриммет [39], который исходил из предположе
ния о равномерности попадания каждой частицы в зону 
орошения, стационарности системы и об идентичности 
механизма роста поверхности каждой частицы. Тогда 
естественно, что 

Я = — = JOdîÀ- — const, (102) 
dx п 

ЪАі Ni 
î 

где G M — производительность по твердой фазе; 
Д-, Nt — поверхность частицы і-той фракции и число Ча

га 
стиц в ней (тогда S/IJJVJ — полная поверхность 

частиц в слое). 
Исходя из допустимости различной длительности 

пребывания частиц различного размера в зоне распыле
ния, Гриммет предложил уравнение для скорости роста 
гранул: 

J £ L = _ ^ £ ^ ( л + B-D), (ЮЗ) 
dx р т Fc„ 

где А и В— произвольные константы; 
D — диаметр частиц. 

Значения констант А и В для процесса обезвожива
ния и прокалки нитрата алюминия следующие: Л — 
= 0,542; 5 = 9,12 см~К 

Таким образом, предложенные гипотезы о скорости 
роста отдельных гранул X при обезвоживании растворов 
в кипящем слое основываются на интегральном харак
тере зависимости X от полной поверхности частиц в слое 
^ с л : 

G, „ = 4лр т j Хх2 р (*) dx. (104) 

При этом, если X не зависит от х (закон нулевого по
рядка) , то из выражения (102) следует: 

Х = ~ = ^ = (105) 
dx ~ Рт-^сл 

4 я р т ) X2 р (x)dx 
о 
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Экспериментальные подтверждения применимости 
выражения (105) для расчета скорости роста гранул 
при обезвоживании растворов в кипящем слое и -приме
нявшиеся для этой цели методики приведены ниже. 

2. Основы тепло- и массообмена 
при обезвоживании раствора на гранулах 
в кипящем слое 

Важнейшим фактором, определяющим кинетику ро
ста гранул, является, как уже отмечалось, характер 
взаимодействия между каплями раствора и частицами. 

Впервые задача о таком взаимодействии ставилась 
в работе Я- Циборовского и А. Селецкого [40], изучав
ших процессы тепло- и массообмена при подаче воды 
в горячий кипящий слой. Слой диаметром 70 мм и высо
той 100 мм, образованный керамическими зернами раз
мерами 0,71; 0,55 и 0,35 мм и песком 0,45 мм, продували 
воздухом при температуре 91 —162° С и орошали водой 
с подачей от 14 до 300 к г / ( м 3 - ч ) . Установлена предель
ная интенсивность орошения водой, определяемая агло
мерацией частиц и прекращением псевдоожижепия. 
Аналогичные, но более детальные исследования прово
дили А. П. Баскаков и О. К- Вптт [14, с. 20], а также 
Ванечек с сотр. [12, 41]. 

Л. К. Васанова с сотр. [14, с. 29; 42] изучала вопро
сы тепло- и массообмена системы капли — слой уже 
в факеле распыленной жидкости, погруженном в слой. 
Хотя ее основной задачей являлось определение геомет
рических размеров, необходимых при проектировании 
аппаратов с активным гидродинамическим режимом 
(см. гл. IV, раздел 2), метод исследования — снятие тем
пературных полей — позволил получить интересные дан
ные по тепло- и массоперецосу. Исследования проводили 
на аппарате кипящего.слоя диаметром 250 мм и высо
той 250 мм с совмещенным конвективно-кондуктивным 
подводом тепла; размер гранул алупда 0,2—1,0 мм, 
температура слоя составляла 300—600° С, орошение 
0,66—1,33 м 3 влаги/м 3 материала. Слой зондировали хро-
мель-алюмелевой термопарой с незащищенным спаем. 
Опыт показал, что при истечении газо-жидкостной струи 
в слой происходит образование области интенсивного 
испарения влаги. Температура в зоне факела распыла 
изменялась от 30—50° С у сопла до 80—100° С на грани-
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це области, далее имела место область перегретого пара. 
Первая попытка анализа контакта гранул с каплями 

раствора принадлежит В. Ф. Волкову с сотр. [43—45]. 
Он рассчитывал испарение пленки раствора, полностью 
охватывающей гранулу, при условии совмещенного под
вода тепла — кондукцией от гранулы и конвекцией от 
псевдоожижающего агента путем решения упрощенной 
задачи теплообмена шара со средой постоянной темпе
ратуры. Результат получен в виде критериальной зави
симости 

ЛГ« э ф ф = А ~ - l R ~ l R + " Ві • Ь Шынест, (106) 

где К, К — теплопроводность твердого материала 
и газа соответственно; 

7Vf д , Т п . с — температура поверхности гранулы, плен
ки и слоя соответственно; 

Л^эфф. Л^нсст—значения критерия Нуссельта: эффек
тивное и рассчитанное по уравнению 
Нестеренко; 

Ві — критерий Бно; 
А и В— эмпирические константы. 

Расчет по формуле (106) показал, что 60—70% теп
ла на испарение поступает от нагретых гранул. 

С целью получения более под
робной информации о механизме 
роста гранулы авторы книги про
вели экспериментальное исследо
вание взаимодействия одиночной 
нагретой гранулы с каплей. 

Остановимся на оценке воз
можных режимов испарения кап
ли на нагретой грануле. По-види-

Рис. 7. Схема растекания МОМу, НеЛЬЗЯ аПрИОрНО ПрИНИМаТЬ пленки по поверхности гра-
равномерное -растекание пленки " у д ы 

по грануле (хотя в качестве при
ближения этот подход оправдан). Рассмотрим нестацио
нарный процесс растекания испаряющейся капли по по
верхности сферической нагретой гранулы. Пусть тонкая 
пленка толщиной h растекается по поверхности гранулы 
(рис. 7) . Примем следующие облегчающие качественное 
рассмотрение допущения: 

1) изучается двумерная задача, т .е . сечение шара; 
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2 ) скорость движения пленки на различных участках 
поверхности постоянна; 

3) удельная скорость испарения, т. е. удельный теп
ловой поток на пленку,постоянен; 

4) течение пленки ламинарное без скольжения; 
5 ) толщина пленки значительно меньше радиуса 

шара; 
6 ) пленка состоит из чистой воды и полностью высы

хает; 
7) плотность жидкости постоянна. 
Тогда уравнение неразрывности в полярных коорди

натах имеет следующий вид: 

4 ~ (Phur) + - | г ( Р А 0 С Р ) = - - f - (рА) - я, (107) 
rar гдд дг 

r*+h 
где ѵср =-]- udr; 

h 

г — текущий радиус; 
г* — радиус гранулы; 

р — плотность жидкости; 
V, и—касательная и нормальная составляющие ско

рости. 
Основная гидродинамическая проблема состоит в по

лучении из соответствующих уравнений Навье — Стокса 
(в приближении пограничного слоя) профиля скоростей 
в пленке. Чаще всего принимают: 

2 
где Е—в общем случае функция толщины пленки; 

для простейшего случая гравитационного ла
минарного стекания (по Нуссельту) Е= , 

Первым членом в формуле (107), содержащим и, 
можно пренебречь. Преобразование выражения (107) 
при переходе к движущейся с пленкой полярной системе 
координат ф = шт—Ѳ дает: 

Ex3 „ Ex*h Exh* ,,~Q. 
ф = (ОТ qt g t (108) 

3/-p2 3rç> r 

где q — удельное испарение. 
Найдем координату, где А = 0: 

Ex9 

Фо = сот q2. 
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Это позволит получить для испаряющейся за время т 
массы жидкости выражение: 

£т 2 q2 

со (109) 
6rp2 J ' Ѵ ' 

где Р — геометрический фактор пленки. 
Решая соотношение (109), находим время, необходи

мое для полного испарения пленки массой М; с другой 
стороны, при равномерном течении пленки время замы
кания составит — . Из условия равенства этих времен 

со 
после преобразований можно найти тот минимальный 
тепловой поток на испарение q*, при котором пленка 
успеет до полного испарения замкнуться: 

q* = A ö » ( l — 1 — ß - ^ - ), (HO) 

, Pr* pu, rj 24g где А — — ; В = — ; 
2n*g Р*г*рц 

Ii — динамическая вязкость. 

Этот грубый качественный анализ (без учета непо
стоянства как и при переменной вязкости, так и q при 
охлаждении шара с переменным отрицательным источ
ником на поверхности) дает возможность предсказать 
четыре тепловых режима испарения растекающейся кап
ли в грануле (рис. 8): 

а) q > q* — очень быстрый подвод-тепла (в случае 
благоприятного состояния поверхности), сфероидальное 
состояние капли; 

б) q>q*—достаточно быстрый подвод тепла; капля, 
испаряясь, растекается, но не обволакивает всю гра
нулу; 

в) q<Cq* — медленный подвод тепла; капля, испа
ряясь, обволакивает всю гранулу; 

г) q <çC q* — тепла, аккумулированного гранулой, *не 
хватает; капля не испаряется полностью и гранула оста
ется мокрой. 

Очевидно, что для гранул одинакового размера гра
ницы режимов (при прочих равных условиях) будут оп
ределяться начальной температурой. Следует скептиче
ски отнестись к возможности осуществления устойчиво
го сфероидального состояния (по крайней мере, в диапа
зоне обычных для металлических пластин температур 
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порядка 200°): во-первых, подвод тепла к поверхности 
гранулы нестационарен; во-вторых, на возможность по
лучения этого эффекта влияет величина комплекса 

Хер (коэффициент аккумуляции тепла), который для 
металла (например, меди) на два порядка выше, чем 
для солей. Для экспериментальной проверки этих сооб
ражений и получения количествен
ных данных авторами совместно с 
В. А. Щербахой были поставлены 
специальные опыты. Для опытов ис
пользовали электропечь МА-Г/6Р с 
малым объемом нагреваемого про
странства и регулируемым обогре
вом, позволяющим в широких пре
делах изменять температуру нагре
ва гранулы; непрерывное измерение 
температуры гранулы осуществля
лось с помощью медьконстантановой 
термопары, спай которой был вве
дем в гранулу. Погрешность измере
ния температуры не превышала 
2 - 3 % . 

Калиброванные капли подавали 
на гранулу микрометрированным 
хроматографическим шприцем; раз-

пап/ія 

\ па пня 

Рис. 
ли 

Схемы режимов испарения кап-

35 /75 230425 
hp. 'С 

Рис. 9. Типичный ход темпе
ратурных кривых при испаре
нии капель раствора на гра
нулах 

мер капель фиксировали отсчетным микроскопом МИР-2 
с пределами измерений 0,015—6 мм. Съемку различных 
состояний испаряющихся капель производили фотоаппа
ратом «Зенит-ЗС» с насадкой из съемных колец. 

Перед началом опыта гранулу материала определен
ного размера надевали на королек термопары (место за
делки термопары в грануле для надежности контакта 
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заливали раствором с последующим его испарением) 
и помещали в паз печи с открытой верхней крышкой. 
После достижения гранулой заданной постоянной темпе
ратуры на ее поверхность наносили каплю. Во время 
опыта непрерывно записывали изменяющуюся темпера
туру гранулы и через определенные интервалы времени 
производили съемку испаряющейся капли. 

Описываемый качественный анализ относился к ис
парению растекающейся капли воды. В этом случае 
очень затруднена визуализация пленки, ибо течет бес
цветная жидкость, испаряющаяся без следа. Для того 
чтобы опыт был нагляднее и более соответствовал ре
альным процессам обезвоживания, целесообразно испа
рять раствор соли. Поэтому на лабораторной установке 
изучали закономерности процесса испарения капель 
30%-ного раствора ZnS0 4 на нагретой до различной 
температуры поверхности гранулы твердого сульфата 
цинка при изменяющемся соотношении размеров капли 
и гранулы. Исследование вели при температурах, приме
няемых на установках кипящего слоя при обезвожива
нии растворов цинкового купороса. 

При проведении экспериментов использовали грану
лы ZnS0 4 , полученные в реальном процессе на пилотной 
установке. В соответствии с интервалами размеров сит 
были выбраны три размера гранул: диаметром 6; 4 
и 2,5 мм. Диаметр подаваемых капель раствора во всех 
опытах составлял 2,3 мм. Таким образом, хотя по усло
виям эксперимента не удавалось использовать гранулы 
диаметром меньше 2 мм, а также получать стабильные 
капли меньше 2,3 мм, соотношение капли и гранулы 
варьировалось от 1:1 до 1:3. Это позволило экстрапо
лировать полученные закономерности и для более мел
ких размеров частиц и капель. Температуру гранул из
меняли в опытах от 120 до 350° С, капли раствора 
ZnS0 4 концентрацией 30% (по массе) подавали при 
комнатной температуре. 

Типичный ход температурных кривых процессов 
испарения капель раствора на грануле диаметром 4 мм 
при различной первоначальной температуре гранул по
казан на рис. 9. 

Рассмотрим основные качественные и количествен
ные закономерности процесса испарения капель раство
ра на поверхности гранул различных размеров при варь
ировании первоначальной температуры гранулы. При 
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первоначальной температуре поверхности гранулы (^Гр) 
135° С происходит некоторое растекание нанесенной кап
ли раствора по поверхности гранулы, растекшаяся кап
ля медленно нагревается и испаряется. При полном 
испарении капли на поверхности гранулы отчетливо на
блюдается прочный нарост материала, совпадающий по 
форме (вид сверху) с формой растекшейся капли. В про
цессе испарения капли происходит плавное снижение 
температуры гранулы, причем максимальная величина 
A/max = ^гр—t (т. е. разность первоначальной и текущей 
температур гранулы) составляет 5° С. 

Качественно иная картина наблюдается при t= 
= 215° С. Капля раствора не растекается по поверхно
сти, а с интенсивным кипением испаряется. При полном 
испарении капли на поверхности гранулы образуются 
характерные наросты, состоящие из тонкой, прочной 
подложки и отдельных выступов самой разнообразной 
формы, которые легко скалываются. Полное испарение 
капли происходит за короткий промежуток времени 
( - 1 5 с) , А/ = 20°С. 

При повышении температуры гранулы до 350° С про
исходит еще более интенсивное кипение капель раствора 
(полный цикл процесса испарения сокращается до 
2—3 с) , Atmax возрастает до 40° С. Вновь образаованная 
поверхность изрыта трещинами и легко счищается с гра
нулы. Толщина прочной подложки уменьшается с воз
растанием температуры, и при £Гр = 270°С образование 
подложки вообще не происходит. 

С повышением температуры размеры отдельных на
ростов уменьшаются вплоть до мелких пылевидных кру
пинок при / г р = 3 5 0 ° С . 

Исследование испарения капель на гранулах разме
ром 4 мм приводит к таким же закономерностям, как 
и для гранул размером 6 мм. Общим отличием процесса 
испарения капель на гранулах диаметром 4 мм является 
несколько большее снижение температуры гранулы. 

При соотношении размеров капли и гранулы 1 : 1 
(диаметр гранулы 2,5 мм) происходит полное обтекание 
гранулы для всех исследованных температур trp. При 
этом часть капли вообще стекает с поверхности грану
лы, остальная часть при низких температурах (до 
200° С) гранулы медленно испаряется с образованием 
тонкой твердой пленки. Повышение температуры грану
лы до 350° С вызывает увеличение количества наросше-
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го на грануле вещества и образование изрытой, легко 
очищаемой поверхности. 

Во всех опытах на грануле диаметром 2,5 мм проис
ходит значительное падение температуры гранулы в про
цессе испарения капель (от Д ^ т а х — 4 0 ° С при f r p = H 5 ° C 
до Д*тах=180°С при / г р = 320°С). 

Поскольку на характер взаимодействия капель с гра
нулами основное влияние оказывают начальная темпе
ратура частиц и соотношение размеров гранулы и капли, 
то можно полагать, что главным фактором, регулирую
щим указанное взаимодействие, является теплоемкость 
гранулы и количество аккумулированного ею тепла 
(влияние смачиваемости и шероховатости поверхности 
не изучалось). Следует особенно подчеркнуть, что пер
вый тепловой импульс, получаемый каплей, определяет 
условия смачивания ею поверхности гранулы и, следо
вательно, гидродинамический режим растекания. 

Полученные результаты показывают, что в зависимо
сти от соотношения теплосодержания гранулы и коли
чества тепла, потребного для нагрева и испарения кап
ли, а также температуры поверхности гранулы и соотно
шения размеров капли и гранулы возможны самые 
различные режимы поверхностного роста. Необходимо, 
однако, учитывать те осложнения, которые реальный ки
пящий слой вносит в этот механизм — капли и гранулы 
не остаются невозмущенными: возможно попадание од
новременно или последовательно нескольких капель, 
гранула может вращаться, контактировать с другими 
гранулами, обмениваясь теплом и невысохшей влагой 
и т. д. Поэтому знание характера взаимодействия капель 
с раствором, помогая понять факторы, влияющие на 
процесс, не дает однозначного объяснения закономерно
стей роста гранул в слое, которые требуют непосред
ственного экспериментального исследования в натурных 
условиях. 

3. Методы определения кинетических 
констант процесса 

Наибольшее распространение среди эксперименталь
ных способов определения скорости роста гранул полу
чила нестационарная методика, заключающаяся в том, 
что в кипящий слой монодисперсной исходной «подуш
ки» непрерывно подается с раствором твердая фаза, 
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которая, откладываясь на поверхности частиц, приводит 
в периодическом процессе (число частиц в слое постоян
но, твердая фаза не выводится) к непрерывному укруп
нению гранул в слое. Если предположить, что скорость 
роста отдельных гранул не зависит от их размера, то 
изменение среднего диаметра частиц для такого процес
са будет подчиняться следующей зависимости [11]: 

J С™—d (111) 
3 р т 0СЛ, g 

D 0 e x p ( ^ х], (112) 
\ 6 , 9 р т О с л . 0 I 

диаметр частиц исходной монодисперсной по
душки; 
масса исходной подушки. 

Сравнение экспериментальных данных по изменению 
диаметра частиц, полученных при обезвоживании раз
личных продуктов в кипящем слое, с расчетными [(111) 
или (112)] позволяет или подтвердить правомерность 
гипотезы о независимости скорости роста гранул от их 
размера, или же определить конкретный вид этой зави
симости. 

В работе Джонке с сотр. [6] приведены полученные 
указанным' способом данные по изменению диаметра 
гранул нитрата алюминия при различных температурах 
слоя (рис. 10,6). Соответствующие данные по грануля
ции мочевины [46] приведены на рис. 10, а. 

Значительный интерес представляет примененный 
при изучении обезвоживания нитрата алюминия метод 
меченых частиц [7, 37, 47]. Сущность метода заключает
ся в том, что частицы одной фракции (из числа наиме
нее крупных) метили радиоактивным изотопом руте
ния-106, после чего покрывали тонким слоем раствора. 
Затем их помещали в слой и вели обычный опыт в тече
ние 24 ч. Через равные интервалы отбирали 5% пробы 
на ситовый анализ. Пробу каждой фракции анализиро
вали на ^-активность. График изменения Y _ a K ™ B H 0 C ™ 
отдельных фракций во времени по данным типичного 
опыта приведен на рис. 11. Смещение пика активности 
во времени через ряд последовательных фракций четко 
указывает темп роста. Абсолютное значение спадает по 
мере выгрузки части продукта из слоя. Поскольку пол
ная активность фракции (произведение удельной актив

но = 

dx 

или D = 

где D0~ 

^ с л . о 
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ности пробы на массу фракции) связана с числом ча
стиц 'исходного меченого материала в ней, можно 
рассчитать для растущих частиц средний объемно-по
верхностный диаметр: 

1A.W.D? 
D 

2A.W. D, 
( И З ) 

где A H WT— удельная активность и масса фракции; 
Щ — средний размер частиц t'-той фракции. 

2,4 

2,0 

, M 

',2 

0.8 

а 

О 1 2 J 4 7 т,ч 

Ö 

I 
X: 

4 

700Y-

500 Y 

4 в /2 
Время от начала опыта, ч 

Рис. 10. Изменение эквивалентного диаметра гранул мочевины 
при грануляции раствора концентрацией 67% (о) и рост гранул 
нитрата алюминия во времени (б) 

Зная объемно-поверхностные диаметры растущих 
меченых частиц в различные моменты времени, можно 
произвести статистическую обработку и корреляцию по
лученных результатов. 

Метод изящен, хотя и несвободен от некоторых систе
матических погрешностей, например снятия активности 
с меченых частиц, что заставило в ряде опытов исполь
зовать в расчетах лишь данные для малых времен, 

61 



Метод двухслойных гранул отличается от метода ме
ченых частиц идеей: на слой частиц (моно- или полиди
сперсный) с определенными свойствами подается мате
риал, отличающийся каким-либо легко анализируемым 
(например, химическим) свойством и отлагающийся на 

поверхности первона
чальных гранул. Так, 
Данлоп и др. [5] брали 
полидисперсный слой 
кокса с содержанием 
золы 15,5% и отлагали 
на этих частицах кокс 
с содержанием золы 
2,5%. После опыта про
бы продукта рассеива
ли на ситах и опреде
ляли содержание золы 
в каждой фракции. 
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Юй 

8 
б 
4 
J 
2 

1 ю-
6 
4 
J 
2 

W! 

ô 
6 
4 
J 
/ 

10 

ч V 
\ \ 

Г" 
\ 2 
1 
1 • 

\ \ 4 
і ) 
\ / L 

/ \ \ 
I 

А 1 \ 
А / \ \ \ / V " Г 1 5 \ / i 

/ 1 

40 

JO 

1 го 

60-100neu, 
100-fSO 

L W-60 

A>JS 
8-60 
-48 

0 2 4 6 • 10 12 14 16 18 20 22 
Чремя, V 

О /О ZO JO 
Оощая лоберхность, У. 

Гис. 11. Изменение Ѵ-активности во вре
мени: 
/ — 700+100 меш; 2—60+70 меш; 3—40+ 
+50 меш; 4 — 30+40 меш; 5 — 20+30 меш 

Рис. 12. Зависимость количе
ства образовавшегося кокса 
от поверхности каждой 
фракции 

В результате рассчитывали количество (%) образовав
шегося на поверхности в ходе опыта кокса для каждой 
фракции, что позволило (рис. 12) утверждать, что ско
рость роста не зависит от размера частиц, т. е., что про
цесс идет по нулевому порядку. 

Этот же метод был применен Гримметом [37, 39, 
47], установившим, исходя из баланса химического ин
дикатора на частице, связь размера первоначального 
ядра Li и исследуемой фракции Lf. 
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(114) 

где хт — общая концентрация химического трассера 
в частице; 

Xf — концентрация трассера во внешнем, вновь об
разовавшемся слое. 

В качестве индикатора служила добавка в обычный 
раствор нитрата алюминия нитрата железа с концентра
цией 0,288 г/см 3 . 

Н. А. Шахова с сотр. [14, с. 56] разработала вариант 
метода двухслойных гранул, состоявший в том, что на 
исходный слой сополимера МСН подавали раствор моче-

0 О,/ 0,2 0,3 0,4 0,5 

Рис. 13. Зависимость DJD. от т. при грануляции 

аммиачной селитры (/) и мочевины (2) 

вины либо на специально крашеные гранулы мочевины 
подавали пульпу аммофоса (если сополимер являлся 
инертным носителем, то опыты с мочевиной и аммофо
сом позволяли отработать технологию получения сме
шанных удобрений). 

В опытах на сополимере МСН брали частицы 
0,15—0,5 мм и подавали на них мочевину в течение од
ного часа. Найденная средняя скорость роста гранул 
хорошо согласуется, по данным автора, с расчетной за
висимостью (111). Соответствующие графические зави
симости для аммиачной селитры и мочевины [46, 59] 
приведены на рисунке 13. Аналогичные опыты провел 
С. Г. Широков [48, 49] при грануляции. Он подавал 
в слой окрашенные частицы и замерял на срезах при
рост размера гранул за определенный период. Гриммет 
[37, 47] брал в качестве исходного инертного материала 
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(подушки) частицы песка, на которых в периодическом 
(без ввода новых центров) процессе отлагалась прока
ленная окись алюминия. 

В работах [8, 38] приводятся снимки срезов гранул, 
на которых наглядно видны довольно равномерные по 
толщине кольца, обозначающие этапы роста гранул (см. 
рис. 5 ,6) . Для отметки времени было предложено [39] 
использовать кольца разных цветов, для чего каждые 

0,16 

\ 0,14 
І 

I 0,12 

I 0,10 

I 0,0 в 

•Ï, 0,06 
I 
I 0,04 

f 0,02 

0 20 4/0 60 60 100 120 140 бремя,ч 

Рис. 14. Результаты измерений скорости роста частиц по 
кольцам: 
/ — красное кольцо; 2 — черное кольцо; 3 — зеленое коль
цо; 4 — внешний диаметр 

15 мин меняли (подававшиеся в качестве примеси к ма
териалу) соли нитратов железа (красное кольцо), нике
л я (черное), меди (сине-зеленое) и хрома (желтое). 
В промежуток между добавкой солей оставляли боль
шой интервал работы без красителя (белое кольцо). 
Типичный срез гранулы показан на рис. 5, а. Зная тол
щину кольца, образовавшегося за заданный интервал 
времени, легко найти мгновенную скорость роста части
цы данного размера. В каждом образце исследовали не 
менее двадцати частиц. Типичиные зависимости диамет
ра частиц разного исходного размера от времени приве
дены на рис. 14. Скорости роста задаются наклоном кри
вых в любой точке. 

В рецикловом процессе без сепарирующей выгрузки 
в стационарных условиях имеются всего две константы: 
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л и К, из которых последняя задается экспериментально. 
Отсюда, задавая рецикл, легко найти зависимость ско
рости роста гранул от размера частиц на основе экспе
риментально определяемых кривых распределения ча
стиц в кипящем слое по размерам (т. е. метод носит ста
тистический характер). 

Экспериментальное определение эффективной скоро
сти роста может быть произведено на основе общего вы
ражения (19) с учетом следующих соображений. 

Решим уравнение (19) относительно pÀ; в общем ви
де решение будет иметь вид: 

рК = (рХ),о + J Ф (g) dl - КIР (I) dl (115) 

откуда можно выразить К в явном виде как функцию х. 
Выражая функцию источников — рецикл—через 

удельную подачу частиц N, плотность распределения ча
стиц в рецикле ц>(х) 

Ф(х) = Щ(х) (116) 
и, принимая поток частиц в начале отсчета равным ну
лю, найдем 

X 

К { Х ) = РЫ ̂
Ф (Ѳ _

 *
Р dt ( 117) 

Подставляя в уравнение (117) определенные экспе
риментально р(*) , ф(я) , N, К и решая его численно, 
можно найти кинетику роста частиц любого заданного 
размера. 

В экспериментальном отношении реализация предло
женного принципа статистического определения кинети
ческой функции роста гранул является очень сложной. 
Чтобы использовать расчетное выражение (117), необхо
димо обеспечить выполнение ряда условий: 

1) поскольку при проведении процесса необходимо 
отбирать представительные пробы, эти опыты целесооб
разно проводить на большой пилотной установке; 

2) должна быть гарантирована стационарность про
цесса (т. е. d p M = О] ; это может быть обеспечено доста* 

V дх ] 
точной продолжительностью опыта с периодическим кон
тролем, однако специфика состоит в том, что анализ 
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1.4 

гранулометрического состава должен осуществляться 
непосредственно при взятии пробы; 

3) необходимо точно знать вид функции источников. 
Как показано в гл. 3 и 7, точный расчет функции источ
ников в настоящее время невозможен; ввиду этого воз
никает необходимость осуществления процесса с пода

чей новых центров в виде 
внешнего рецикла, но при 
этом нужно гарантировать 
отсутствие других источни
ков гранулообразования. 

Расчет скорости роста 
частиц в кипящем слое с по
мощью предложенного авто
рами в работе своей стати
стического метода, т. е. при 
известной функции источ
ников новых центров грану
ляции [подача «внешнего» 
рецикла мелких частиц с из
вестной производительно-, 
стью Gpe 4 и составом i | ) (d)] , 
производили при установле
нии стационарного режима 
по уравнению (117). 

С этой целью уравнение (117) переписывали в виде 
конечных разностей: 

*і 
К 
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Рис. 15. Зависимость скорости ро
ста гранул от размера при по
даче различного вида рецикла: 
/ — 1,25—1,6 мм; 2 — 1,6—2,0 мм; 
3 — 0,8—3,0 мм 

Ч 4 ) = - ^ £ Ж £ , ) ~ Р & ) ] Ѣ , (118) 

где а* — минимальный размер частиц в рецикле, 
мм; 

К—константа выгрузки частиц, 1/ч; 
_ GM + р;ц [Qm дрец — соответственно про

бел 
изводительность установки по раствору 
(в пересчете на сухой продукт) и рециклу, 
кг/ч; осл — масса продукта в слое, к г ] ; 

ф(£і)> P(di) — численные кривые распределения частиц 
по размерам в рецикле и слое соответ
ственно, 1/мм. 

На рис. 15 приведены результаты опытов по опреде
лению зависимости скорости роста гранул ZnS0 4 от их 
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размера, полученные статистическим методом. Во всех 
случаях была установлена немонотонная зависимость 
X(di) с максимумом. Возможны различные объяснения 
такого характера кривых (разная вероятность выхода 
гранул разного размера, различные условия роста малых 
и больших гранул при данном размере капель, как пока
зано выше, и т. д.) ; можно считать, однако, что важней
шей причиной, влияющей на все эксперименты по кине
тике роста гранул в слое, является наличие внутреннего 
источника частиц внутри слоя, который не устраняется 
снижением температуры и использованием инертной 
«подушки»; в этом случае скалываются наросты. 

Таким образом, данные эксперименты косвенно под
тверждают вытекающую из реальных условий безрецик-
ловых процессов возможность образования мелких гра
нул внутри слоя. Они подтверждают также необходи
мость применения в расчетах наиболее простого 
и естественного закона скорости роста гранул нулевого 
порядка. 

4. Закономерности распределения по размерам 
гранул в безрецикловых процессах 

До сих пор, говоря о несоответствии большинства 
реальных процессов, осуществляемых по так называемо
му безрецикловому методу, математическому описанию 
рецикловых процессов, авторы не имели, за исключени
ем косвенных данных предыдущего раздела, данных для 
формулировки новой физической модели и ее математи
ческого описания, объясняющих появление нового источ
ника центров гранулообразования (взамен рецикла), без 
которых- осуществление стационарного процесса невоз
можно. Отдельные микрофотографии шлифов и гранул 
подтверждают наличие дробления гранул (рис. 16) и об
разование из них мелких осколков, служащих новыми 
центрами гранулообразования. Выше отмечалась недо
статочная обоснованность переноса выводов, полученных 
на основе отдельных «микроскопических» наблюдений, 
на макроскопические явления в целом. 

В связи с этим основным методом выявления меха
низма образования новых центров при безрецикловом 
процессе явился статистический метод анализа счетных 
или численных кривых распределения гранул по раз
мерам. 
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Рис. 16. Срез, Х20 (а), и общий вид гранул, Х2 (б) 



Полученные экспериментальные данные [8; 9; 50—52; 
53, с. 10] на установках различного масштаба (от лабо
раторной до промышленных) на ряде неорганических 
продуктов достаточно убедительно показали, что для 
подавляющего числа экспериментов бимодальная фор
ма кривой распределения является наиболее типичной. 

0,2'0,4 0,60,61,0 IX 264,0 6,0 

V I і I I ZSéi I I / I I 1 
0,3750,751,251,73 2,50 0,0260/15 0,10 0,16 

Диаметр, мм 

Рис. 17. Типичные кривые распределения: 

а, б, в — данные авторов (растворы сульфата цинка, хлористого 
магния и хлористого калия); г — данные В. М. Гладушко с сотр.; 
д — данные Н. А. Шаховой; е — данные Месени с сотр.; ж— дан
ные А. А. Орионова и др.; з —данные Джонке с сотр. 

Сопоставление результатов авторов и других иссле
дователей показало общность бимодального характера 
численных кривых распределения (рис. 17), причем по
дачу раствора производили и сверху (рис. 17,а—Г) 
и сбоку (рис. 17, Д—Е) в слой форсунками различного 
типа; механическими и пневматическими как внутренне
го, так и внешнего смешения. 
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Образование двух пиков на численной кривой рас
пределения (бимодальная кривая) отражает динамиче
ское равновесие системы, в которой протекают процессы, 
направленные на увеличение размеров частиц — нор
мальный рост, и обратные процессы — образование но
вых центров грануляции. Уменьшение размеров частиц 
за счет истирания в данном случае (за исключением 
специально проводимых на инертных гранулах для полу
чения пылевидного продукта процессов) играет подчи
ненную роль. Образование пика в области мелких фрак
ций свидетельствует, таким образом, о существовании 
в системе источника новых центров гранулообразования, 

г — (—1,6+1,25) мм; о — (—1,25+0,8) мм 
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который является как бы внутренним рециклом процес
са. Очевидно, что в условиях непрерывного процесса су
ществование динамического равновесия может быть на
рушено, если количество образующихся новых центров 
недостаточно для компенсации выгрузки выросших 
гранул. 

Существование второго пика на бимодальной кривой 
в области мелких фракций не может быть объяснено ни 
нормальным ростом, ни,истиранием и свидетельствует 
о генерации внутри системы определенного количества 
новых центров гранулообразования, т. е. о существова
нии некоторого внутреннего источника частиц. Расчет 
этого источника, требующий детальной формулировки 
механизма и математического описания образования ча
стиц в слое, приводится в гл. 3; там же описан метод 
определения функции источников из основного уравне
ния стационарного процесса в допущении независимости 
от размера кинетики роста (нулевой порядок) по экспе
риментальным значениям численной функции распреде
ления частиц в слое по размерам (предполагается также 
неселективная выгрузка). 

Качественное подтверждение предполагаемого меха
низма процесса, согласно которому пик мелких фракций 
на бимодальной кривой распределения образуется в ос
новном за счет дробления относительно крупных частиц, 
получено путем фотографирования под микроскопом 
гранул и шлифов гранул отдельных фракций сульфата 
цинка, образующихся при обезвоживании раствора 
(опыты на пилотной установке ВНИИГа с площадью 
решетки 0,1 м 2 ) . Рассмотрение поверхности частиц для 
типичного гранулометрического состава, представленно
го на рис. 18, показывает, что гранулы с характеристиче
ским диаметром 4 мм (—5+3 мм) (рис. 18, а) имеют 
трещины и сколы, a частицы с характеристическим диа
метром 2,5 мм (—3+2) — окатанную форму (рис. 118,6) 
с небольшим содержанием частиц с трещинами и скола
ми; частицы более мелких фракций представляют собой 
осколки дробления (рис. 18, г — е ) . Промежуточная фрак
ция —2+1,6 мм представляет собой окатанные частицы 
в результате нормального их роста (рис. 18,в) . Таким 
образом, проведенный с помощью различных методов 
анализ дисперсности гранул в реальных безрецикловых 
процессах показал, что физическая и математическая 
модели явления, сформулированные в гл. 1, нуждаются, 
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применительно к этому методу, в существенных дополне
ниях и уточнениях, которые и сделаны в гл. 2. 

В то же время разработанное в гл. 1 описание пол
ностью адекватно рецикловому процессу, также находя
щему применение в промышленности. Принятое в этой 
же главе простейшее допущение о нулевом порядке ки
нетики роста гранул наиболее физически обоснованно, 
и в настоящее время отсутствуют прямые эксперимен
тальные данные, которые доказывали бы целесообраз
ность принятия более сложной кинетической закономер
ности. 

Г л а в а 3 

БЕЗРЕЦИКЛОВЫЙ МЕТОД ОБЕЗВОЖИВАНИЯ 
РАСТВОРОВ 

Наиболее широкое применение в химической и ме
таллургической отраслях промышленности нашел безре-
цикловый метод обезвоживания растворов, суспензий 
и пульп в аппаратах кипящего слоя. 

Осуществление безрециклового метода грануляции 
продуктов в кипящем слое требует подбора определен
ного технологического режима, при котором возможно 
обеспечить непрерывный процесс. Для этого необходимо 
детальное исследование физической сущности и основ
ных закономерностей процесса образования гранул при 
обезвоживании растворов в кипящем слое. 

Одна из первых попыток учета наряду с «внешним» 
и «внутреннего» рецикла была развита в работах 
Н. А. Шаховой [10, с. 195; 11; 14, с. 53, 116; 26, с. 72; 27, 
с. 72, 77, 79; 46; 54—61 ] . 

Для функции распределения частиц по размерам бы
ло предложено уравнение: 

F ( Д , ад = 1 - е х р { - ^ ± ^ ^ - 1 п - ^ - } , (1-19) 

где К— коэффициент гранулообразования; 
GM — производительность гранулятора, кг/ч; 
öp—производительность по рециклу, кг/ч; 
Dt — текущий диаметр, мм; 

Аж — размер частиц рецикла, мм. 
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Внутренний рецикл в этом случае определяется вели
чиной G M (1—К). Таким образом, для решения этого 
уравнения необходимо опытным путем определить вели
чину К и знать точный размер образующихся новых 
центров грануляции. 

Первым исследованием, в" котором метод распределе
ния по временам пребывания использовался с учетом 
дифференциальной функции распределения в слое но
вых центров грануляции по временам пребывания £ (Ѳ) , 
дифференциальной функции распределения гранул рету-
ра по объемам UP(VV), выноса мелких фракций и сепа
рированной выгрузки явилась работа В. Е. Бабенко, 
А. А. Ойгенблика, П. Г. Романкова и Н. Б. Рашковской 
[13, 14, с. 83]. Использовав для расчета состава рас
пределение по временам пребывания и кинетику роста 
частиц первого порядка, они получили уравнение в сле
дующем виде: 

г 

V • 

^ 9 j y , F p , T c p ) 

dV p v ' 

Это уравнение выведено из расчета введения внешне
го и образования внутреннего рецикла и наиболее эф
фективно может быть использовано при работе с сепа
ратором. Очевидно, для внутреннего рецикла оно не мо
жет быть применено, так как в случае ввода дробилки 
в слой оно не учитывает ни исчезновения частиц при 
дроблении, ни кинетических констант дробления. При 
введении же внутреннего источника в кинетическом 
уравнении должен добавиться интегральный член с не
известными функциями вероятности дробления. 

Почти одновременно Гриммет [37, 39, 47] предло
жил использовать для описания такой системы уравне
ние сплошности в интегральной форме применительно 
к непрерывному процессу обезвоживания сточных вод 
атомной промышленности. Уравнение материального ба
ланса неустановившегося состояния в интервале разме
ров частиц включает следующие величины: вход частиц 
за счет отложения материала на поверхности, подачу 
растворенного вещества, добавление затравочных кри
сталлов и вход частиц в этот интервал размеров за счет 
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истирания более крупных гранул. Выход частиц проис
ходит за счет роста, выноса из слоя, истирания и вы
грузки готового продукта. 

Поскольку аналитическое решение выведенного урав
нения невозможно, то расчеты производили на цифровой 
вычислительной машине, используя метод конечных раз
ностей (модифицированный метод Рунге — Кутта) . Вы
численные кривые распределения хорошо соответствова
ли экспериментальным данным. В их работе безрецикло-
вый процесс из-за отсутствия сведений о процессах дроб
ления и истирания не рассматривался, но, по сообщению 
авторов, это является предметом исследований. 

В приведенных выше работах механизм образования 
новых центров грануляции не рассматривался. 

Для описания процесса обезвоживания растворов 
в аппаратах с кипящим слоем авторы книги использова
ли полное уравнение сплошности с источниками и сто
ками, учитывающими закономерности и механизм про
цесса [51, 62]. 

Уравнение сплошности с учетом в неявном виде внут
ренней функции источников записывается как уравнение 
для рециклового процесса: 

^ + £ і М = № р ) _ / с Р . (121) 
at ox 

Поскольку \р(х, р) в отличие от источника <р(лг) в ре-
цикловом процессе не задается, а получается внутри 
слоя из частиц, находящихся в аппарате, то необходимо, 
связать ф(л;, р) с параметрами процесса, учитывая меха
низм образования новых центров грануляции. 

Для исследования механизма образования новых 
центров грануляции были изучены фотоснимки поверх
ности монофракций гранул различных размеров и срезы 
частиц. Мелкие частицы представляют собой осколки не
правильной формы, а крупные частицы испещрены тре
щинами и имеют отдельные вырванные поверхности. 
Это является подтверждением того, что новые центры 
грануляции образуются в результате дробления крупных 
частиц. 

Д л я выявления механизма дробления вначале необ
ходимо определить общий характер функции источников 
и тем самым выявить характер происходящих внутри 
слоя процессов измельчения числа частиц. 
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Из уравнения (121) следует, что при найденной экс
периментальной функции распределения частиц в ста
ционарном процессе = ®) 1 1 известной величине X 

можно получить мощность источников частиц любого 
размера [14, с. 57, 65; 51; 62]. 

Так как X = -^- = — =•• const, (122) 
dt Fc]l 

a p (JC) ; QM И объем слоя V известны, то в этом случае 

Рис. 19. Вид функции источников (1) при исходном (2) бимо
дальном распределении частиц по размерам в слое 

можно рассчитать поверхность частиц в слое FCJl и, сле
довательно, скорость роста гранул X. 

X 
Обозначим величину : — = х0 и введем безразмерную 

К 
переменную у = — . Тогда распределение по размерам 

Xq 
выгружаемого продукта и возникающих частиц запи
шем как 

*оР(*) = Ф(0); О 23) 
x0q(x) = Q(y), (124) 
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и уравнение (121) окончательно приведем к виду: 

Qiy) = 4>(y) + d - ^ - . (125) 
dy ' 

Рассмотрим теперь, какой вид будет иметь функция 
источников Q(y). Ввиду того, что экспериментальные 
численные кривые распределения частиц по размерам 
при обезвоживании растворов в кипящем слое практиче
ски во многих случаях имеют очень сложный бимодаль
ный характер [8; 9, с. 18, 19; 14, с. 57, 65; 27, с. 80; 38, 
с. 47—51; 50—53; 57, с. 80; 62; 63, с. 37; 64—65], рас
смотрим исходное бимодальное распределение (рис. 19). 
В результате дробления крупных гранул (минусовый 
источник в области крупных частиц) образуются мелкие 
частицы, распределение по размерам которых имеет би
модальный характер. Наличие бимодальное™ распреде
ления новых центров грануляции указывает на то, что 
при дроблении образуются частицы двух классов круп
ности. 

Таким образом, обработка экспериментальных функ
ций показывает, что источником новых центров грануля
ции при обезвоживании растворов являются частицы, 
получаемые в результате дробления крупных гранул. 

1. Возможные механизмы образования 
новых центров грануляции и методы расчета 
распределения частиц при дроблении 

При обезвоживании растворов в кипящем слое воз
можны различные механизмы образования новых цен
тров грануляции: непосредственно из распыляемого рас
твора, дробление существующих частиц в слое за счет 
паровзрывного и термического эффекта, истирание ча
стиц при соударениях и т. д. 

На возможность образования центров грануляции из 
раствора впервые указал Ванечек с сотр. [12, 41]. Да
лее это предположение нашло отражение в работах 
В. Н. Кисельникова с сотр. [14, с. 54; 66—68]. Эти иссле
дователи рассматривали непрерывный процесс получе
ния сложных гранулированных удобрений на основе 
мочевины, раствора фосфорной кислоты и аммиачно-воз-
душной смеси. Непрерывность процесса, по их утверж
дению, осуществляется не за счет термического дробления 
(так как в данном случае имеет место относительно ма-
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лый перепад температур), а за счет образования новых 
центров из капель распыляемого раствора, так как фос
форная кислота за время свободного пробега в факеле 
распыла успевает частично нейтрализоваться аммиаком 
и высохнуть. Зная порозность в зоне факела форсунки, 
В. Н. Кисельников с сотр. предлагает рассчитывать 
функцию распределения длины свободного пробега ка
пель раствора для пневматической форсунки, по распре
делению же длины пробега и времени реакции можно 
непосредственно подсчитать число новых центров грану
ляции. К сожалению, экспериментальное подтверждение 
выдвинутой гипотезы эти авторы не приводят. 

Е. Г. Никушин, П. Г. Романков, Н. Б. Рашковская 
и И. Н. Таганов [14, с. 74] предложили паровзрывной 
механизм образования новых центров грануляции при 
обезвоживании гигроскопических материалов. При ста
ционарном процессе грануляции с сепарирующей вы
грузкой с учетом данного механизма они получили 
выражение для плотности вероятности распределения 
частиц по размерам. 

Полное решение системы этих уравнений встречает 
значительные математические трудности, поэтому• эти 
авторы ограничились только получением математическо
го ожидания и дисперсии. Это уравнение после некото
рых преобразований и получения зависимостей входя
щих в него величин от условий проведения процесса 
дало удовлетворительное совпадение расчетных харак
теристик с опытными. 

В экспериментальных работах О. М. Тодеса, Ю. Я. Ка
ганович и С. П. Налимова [8; 9; 14; 38; 50; 51; 52; 53, 
с. 19; 64; 65; 69, с. 80; 70] показано, что в ряде случаев 
образование новых центров грануляции происходит за 
счет термического механизма дробления. Термический 
механизм дробления наиболее сильно проявляется при 
интенсивном ведении процесса, т. е. при значительной 
разности температур между зоной перегрева (приреше-
точной зоны) и зоной охлаждения (зоной ввода рас
твора) . 

Независимо от принятого механизма дробления для 
расчета гранулометрического состава необходимо полу

ю т (D) = (?г ( m - l ) 
dD D Pm-i(D)-(j- + Qt) Pm(D) + 

+ QA>n + 2)Pm + f(D). (126) 
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чить распределение частиц по размерам в результате 
дробления. Вопросу о распределении частиц при их 
дроблении посвящено много теоретических и экспери
ментальных работ. Рассмотрим основные из них. 

В 1940 г. Н. К. Разумовский [71] указал на ряд слу
чаев, когда логарифмы распределения размеров частиц 
при дроблении подчиняются приближенно гауссовскому 
закону распределения. Позднее А. Н. Колмогоров [72] 
применил довольно общую схему случайного процесса 
последовательного дробления частиц, для которой 
в пределе, введя ряд допущений (в частности, независи
мость скорости дробления от размеров), показал теоре
тически, что при дроблении распределение подчиняется 
логарифмически нормальному закону. 

А. Н. Колмогоров указывает на необходимость рас
смотрения схемы, в которой скорость дробления частиц 
зависит от размера, и на неприменимость в этом случае 
логарифмически нормального закона. 

А. Ф. Филиппов [73] продолжил работы А. Н. Кол
могорова по дроблению, введя ряд допущений при ана
лизе процесса дробления, и показал, что в пределе при 
t-+oo распределение частиц по массе сходится к неко
торому предельному закону [72]. А. Ф. Филиппов ана
лизирует также случай, когда скорость дробления воз
растает с убыванием массы, и случай переменной массы; 
показывает связь процесса дробления частиц с одномер
ным марковским случайным процессом и доказывает 
существование стационарного решения. Решения, одна
ко, в явном виде он не предлагает. 

Во всех этих случаях рассматривается решение нели
нейного интегра-дифференциалыюго уравнения со слож
ным ядром, хорошо разрешимого лишь в отдельных 
случаях (симметричное ядро и т. д.). 

Наиболее подробно подвергали исследованию кон
станты скорости дробления при измельчении различных 
материалов (сухое и мокрое измельчение). 

Бозе [74] и Аустин [75] предложили уравнение пор
ционного измельчения для периодического процесса 
в виде баланса дифференциального приращения раз
мера х: 

S(y)dP(y,r);dy, (127) 
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где S(x)—селективная выгрузка; 
В(у,х)— функция дробления; 
Р(У,х)— количество материала размером меньше у 

на стадии размера г. 
Гарднер и Аустин [75], исследуя процесс измельче

ния углей различных сортов в мельницах периодическо
го действия, получили, что количество материала ( % ) , 
размер частиц которого меньше определенной крупно
сти у , на какой-либо стадии размола г равно: 

Р (У, г)~Р (у, 0) + Г Г [дР (X, г) дх\ S (X) В (у,х) dxdr, 
Ру (128) 

где В(у,х) — распределение продуктов дробления; 
S(x) — вероятность дробления. 

Данное уравнение является основным законом из
мельчения. Величина S(x) является функцией х и в ря
де случаев зависит от ч; В (у, х) может быть функцией 
у, X и г. Это выражение представляет собой уравнение 
Вольтерра второго рода, и замена S(x) и В (у, х) экспе
риментальными значениями, по мнению авторов, едва ли 
приведет к простому аналитическому решению. Даль
нейшее определение констант дробления производили 
на ЭВМ. 

С. 3. Каган, Ю. Н. Ковалев и М. И. Молочкова [76] 
рассматривали периодический процесс дробления несме-
шивающихся жидкостей при перемешивании. Они пред
ложили следующую зависимость для распределения ка
пель по размерам: 

max 

ÔNf (ô) _ 

* •' (129) 

max 

Г B(6,Ô')V(8')(p(o')Nf(6')dô' — <p(ô)Nf (ô), 
•J /1 on 

где / (ô)—функция плотности распределения капель 
по размерам; 

B(ô,ô') — функция плотности распределения продук
тов распада; 

Ф(о) — доля капель данного размера, распадаю
щихся в единицу времени; 

N— число капель в единице объема. 
Указанные исследователи строили функции дробле

ния в зависимости от числа оборотов мешалки и опре
деляли скорость дробления для самых крупных капель 
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àNf (б) 
как ——— в каждый момент времени. По кривым 
распределения они определяли среднюю кратность дроб
ления Ѵ(6), но эти данные являются лишь ориентиро
вочными оценками действительных характеристик рас
падов капель. Следует отметить, что полученные оценки 
частот дробления тем ближе к действительности, чем 
глубже распад капель. 

Таким образом, для анализа такого типа уравнений 
необходимо иметь информацию о распределении продук
тов дробления. Рассмотрим с этой целью один из воз
можных механизмов образования новых центров грану
ляции при обезвоживании растворов в кипящем слое, 
а именно термическое дробление гранул в слое. 

Как показывает анализ экспериментальных данных, 
наибольшее влияние на гранулометрический состав про
дукта в слое оказывает температура кипящего слоя 
[8; 9; 50; 52—53]. Незначительное увеличение темпера
туры в слое приводит к резкому измельчению мате
риала. 

Приведенные модельные опыты на одиночных части
цах при орошении частицы раствором или водой с после
дующим нагревом в муфельной печи привели к растре
скиванию гранул, что также позволяет рассматривать 
механизм термического дробления гранул наиболее ве
роятным при обезвоживании ряда продуктов. 

2. Анализ закономерностей термического 
дробления гранул 

Сформулируем физическую модель процесса. По
скольку какие-либо указания на возможный механизм 
термического дробления гранул в литературе по обезво
живанию растворов в кипящем слое отсутствуют, рас
смотрим данные, полученные в смежных отраслях. Одно 
из наиболее подробных исследований термического 
дробления было выполнено Турба [77, с. 158], наблю
давшим растрескивание кристаллов тяжелого шпата 
под воздействием высокой температуры. Турба выдви
нул гипотезы о возможной роли в дроблении анизотро
пии кристаллов (различное термическое расширение по 
осям), разложения карбонатных включений с выделени
ем газов и, наконец, выделения паров воды. Исследовав
шие растрескивание цементных гранул и керамических 
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изделий 3. А. Смолякова [78], М. А. Буз [79], 
Л. А. Бернштейн и М. Б. Френкель [80] также полагают, 
что выделение водяных паров является основной причи
ной трещинообразования. 

В нашем случае подобные предположения кажутся 
для обезвоживания ряда продуктов неприменимыми, по
скольку процесс испарения влаги протекает в тонкой 
пленке, обволакивающей частицу, и поэтому отсутству
ют условия для диффузии (прорыва) паров воды из глу
бины частицы. Поэтому остается предположить, что 
в растрескивании гранул основную роль играют возни
кающие в них термические напряжения. 

Так, известно [81, 82], что в сфере с начальной тем
пературой и нулевыми напряжениями, погруженной 
в среду другой температуры, возникают существенные 
температурные напряжения, которые при известном тем
пературном поле определяются по формулам Гопкинсо-
на [83] 

S ' = T T r ^ ^ ^ / ) -T{r,t)}-

St = ^--^-\T{R,t) ir±T(r,t)-^T(r,t) 
o l — ст L 2 2 

(130) 

где Sr и St—соответственно основные радиальные 
и тангенциальные напряжения; 

Е — модуль упругости; 
а — температуропроводность; 
а — коэффициент Пуассона; 

T(r,t) — средняя температура внутри сферы ра
диуса R. 

T(r, t) определяют по формуле 

Т (r,t)=^\r>T(r,t)dr. (131) 
о 

При этом между Sr и St в формуле (130), как сле
дует из теории упругости, имеет место следующая связь: 

St = -±-.-ï-(r*Sr). (132) 
2r or 

Таким образом, задача отыскания температурных на
пряжений сводится к определению температурного по
ля. Случай, когда температурное поле задается решени-
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ем краевой задачи для уравнения теплопроводности 
в граничных условиях первого рода следующего вида: 

дТ _ ад2 (гТ) 
dt ~ гдг* 

0<r<R, (133) 

T = Tt 

T = о 
о 

t = 0 

рассматривал Г. Гринберг, [81] показавший, что при 
резком нагреве шара радиальные и тангенциальные на
пряжения в нем распределяются 
в соответствии с положением кри
вых (рис. 20). Из рис. 20 следует, 
что радиальные напряжения рас
тут от периферии к центру, оста
ваясь все время положительны
ми. В то же время тангенциаль
ные напряжения, также возрас
тая от периферии к центру, поло
жительны лишь внутри сферы, а 
снаружи отрицательны, т. е. на
ружные разогретые слои расши
ряются (при погружении нагре
той сферы в холодную среду рас
пределение напряжений меняется 
на противоположное по знаку). 

Специфика кипящего слоя при 
обезвоживании растворов состоит 
в многократном изменении темпе
ратуры среды на поверхности частиц, которое происходит 
по следующей схеме. Зерно, подходящее к решетке, обду
вается горячим потоком газа с температурой Т\. Уходя 
внутрь кипящего слоя, оно через некоторое время попа
дает в участок реактора, где в результате разбрызгива
ния и испарения раствора температура среды Т2 значи
тельно ниже. Затем частицы вновь направляются к ре
шетке в зону более высоких температур и т. д. 

Таким образом, процесс термического дробления це
лесообразно описывать через термические напряжения, 
возникающие в частице; при этом специфика кипящего 
слоя при обезвоживании растворов, состоящая в том, 
что частица циркулирует между участками с сущест
венно различной температурой среды, может быть учте
на введением переменной температуры среды на поверх-

Рис. 20. Распределение ра
диальных Sr и тангенциаль
ных Sf напряжений в сфере 
при резком нагреве 
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ности частицы. Для простоты примем периодическое 
(синусоидальное) изменение температуры. 

Тогда задача определения термических напряжений 
требует исследования температурного поля, являющего
ся решением краевой задачи: 

f - = - ~ ^ T > < 1 3 4 ) дг г дг2 

Т = const + Т 0 cos (ùt 
7 = 0 t = 0. 

Находим решение для установившегося периодического 
состояния в виде: 

Т (r,t) = const + Т0 е ш f (г) (135) 

(решение, соответствующее граничному условию, долж
но получиться также периодическим с тем же периодом; 
применено комплексное представление тригонометри
ческой функции), причем f(г) — комплексная функция, 
которая может быть представлена в виде произведения 
модуля, характеризующего убывание амплитуды темпе
ратурных колебаний, и аргумента, задающего сдвиг ко
лебаний по фазе: 

f(r) = \f(r)\elaTgflr) . (136) 

Как показано Карлслоу и Егером [84] (и легко мо
жет быть получено) : 

/ ( r ) = - ? - s h У „ _ ? _ = — * „ ~ е „ • (137) 

R s h R 

i ( ù R 2 j _ _ / i ï ! £ 
n У a V a 

Переходя к безразмерным переменным g = -— ( 

R 
a>R2 at 

Li = и т = — , получим: 
a R2 

T (t т) = const + T 0 — s h e l Q t . (138) 
£ sh ViQ 

Прежде чем использовать это решение непосред
ственно для расчета температурных напряжений, про-
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анализируем асимптотическое поведение функции Т^х) 
при разных Q. 

При 1 —случай больших частот и (или) ча
стиц относительно больших размеров — в функции 

Т0-— _ еіа- (139) 
! e—Y«а _ e— Via 

ввиду незначительности членов с отрицательным пока
зателем экспоненты (по модулю) приближенно имеем: 

T (r, t) % Т 0 - j e^«><Ê-i) е

і а \ ( Н О ) 

Тогда для градиента температуры, не рассматривая 
глубоких участков с 1, получим: 

, m dT dT 
g r a d T — = = 
s dr Rdl R 

+ - i - f 
R i l 2 l 2 ' 

e l 0 x . 
R 

(141) 

Поскольку наибольший градиент температур будет, 
очевидно, у поверхности, там где £ = 1 , то, заменяя 
,/-_ 1 + і 
У 1 — 7—-~ и отбрасывая комплексную часть, получим 

V 2 

приближенную оценку: 

( g r a ü T ) m a x Ä 3 | / - | = Т0 . (142) 
Следовательно, (grad Т)шах не зависит от R. 
С другой стороны, при | Й | < 1 — с л у ч а й малых ча

стот (и малых по размеру частиц), разлагая экспонен
ты e^ t ß g и в р я д (ограничимся первыми его 
членами) : 

, •• (143) 
2! 3! 

Ъ 2! 3! 

и учитывая, что разность этих экспонент дает удвоен-
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ную сумму четных членов рядов _[см. уравнение (143)], 
y m „ - Y m _ о I/TO ( F 4- „ получим сумму e —ß р т J и 

аналогично: 
(144) 

Тогда, подставив выражение (144) в уравнение (139), 
имеем: 

ІО. 

T(r,t)œT0-

Отсюда 

6 ійт 

+ Т 

r „ f l - - + ^ - i ' ) e 
(145) 

g r a d T 
dT 

dT iQx 
dR Rd% R 

T0 iQxt'Q t (146) 
R 3 

Переходя к размерным переменным и заменяя 
а также учитывая, что максимальные 

градиенты будут у поверхности, найдем: 
f 0 Q _ 7 > 

( g r a d T ) r a a x ^ - T « — (147) 

Таким образом, для малых частиц (grad Г) max возра
стает начиная с R = 0, начиная же с некоторого значе
ния R он становится постоянным. Ход этой зависимости 

(рис. 21) позволяет сделать вы
вод о том, что при увеличении 
размеров мелких частиц вероят
ность их дробления возрастет, по
ка они не достигнут некоторого 
размера, после которого вероят
ность дробления, очевидно, будет 
неизменной. Рассматривая про
грев частиц при периодических 

. колебаниях температуры на по-
Рис. 21. Зависимость макси- верХНОСТИ КЭК ТеПЛОВуЮ ВОЛНУ, 

мального градиента темпера- J J 

тур от радиуса частицы можно оценить характеристичес-
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кую глубину интенсивного прогрева (и наиболее значи
тельного градиента температур), приняв ее равной длине 
температурной волны: 

(148) 
Y со 

Соответствующие оценки для кипящих слоев приве
дены ниже. Заметим, однако, что мелкие частицы с Rzz 

быстро прогреваются на полную глубину, градиент 
температур в них незначителен, температурные напря
жения малы и они не растрескиваются. Наоборот, 
в крупных частицах с прогрев проникает лишь на 
глубину порядка К, возникает существенный перепад 
температур по радиусу и, как следствие этого, раскалы
вание крупных частиц. 

Вернемся теперь к анализу собственно температур
ных напряжений. Для этого перепишем формулу (130) 
для максимального значения скалывающих тангенци
альных напряжений на поверхности (очевидно, что ра
диальные напряжения на поверхности — нулевые): 

• ç I 2 Еа 
max T(R,t)+±T(r,t)-

г^к'""" 3 l—а 

~-jT(R, t)] = - ^ - [f (R, 0 - T (R, t)} . (149) 

Так как любое выражение для температуры имеет [см. 
уравнение (135)] постоянный множитель Тйеш1, то 
окончательно 

I 5, | т а х = - ^ - Т0еш [/(1) - / ( 1 ) ] (150) 
r^R 1 — О 

(здесь f — комплексная функция от безразмерной пере
менной g, равной на поверхности шара единице). 

Усредним f(g) из выражения (139) по формуле (131) 
для 1=1: ^ ^ 

7(Е) = з ^ ё ' / ( ё ) < % ° = з | [ | » - 1 s h ^ i Q ^ di = 
о sh ViQ 

sh ViQ ViQ 
3 

ѴІ9 

;ch {ViQt) — —shViQ 
t'Q 

ch VTU - — . (151) 
iQ 
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Подставив выражение (131) в формулу (151), и учи
тывая, что f ( l ) = l , получим: 

I S . U ^ - ^ - V ' f - ^ c t h d / Ï Q ) - - | - i l . (152) 
1 - о [ у i Q «й j 

Модуль выражения, взятого в фигурные скобки, оп
ределяет амплитуду скалывающих напряжений, а аргу
мент — отставание максимальных напряжений по фазе 
от максимума температуры на поверхности. 

Приведем уравнение (152) к более удобному виду, 
используя асимптотическое поведение при малых и боль
ших Q. 

При малых по модулю значениях ViQ, разлагая 
гиперболический котангенс в ряд Тейлора: 

c t h / f f i = J _ + J ^ ^ J M -j , (153) 
ViQ 45 

получим в первом приближении для выражения в скоб-
ках (учитывая, что c o s ф — i s m q ) = el(f> при ф = — даст 

•IL 

— I = е 

cthVÏQ-— - 1 ^ - - = — е ~ ' т , (154) 3 ,, , лттт 3 , iQ Q ' " 

V iQ Q 15 15 

откуда, подставив выражение (154) в формулу (152) 
и отбрасывая мнимую часть, получим 

I с I Еа ™ Q Еа ~, ш#2 / і сс \ 
S < m a x ~ - T0-7£ = -, Т 0 - ^ - - (155) 

r=R I — а 15 1 — а 15а 
ß < i 

Это означает, что для малых частиц при R С 
У со 

температурные напряжения возрастают пропорциональ
но частоте колебаний и квадрату радиуса гранулы. 

Для больших по модулю значений V iQ гиперболи
ческий котангенс асимптотически стремится к единице, 
и в первом приближении выражение (152) в скобках 
(ввиду незначительности обеих дробей) дает 

/ 1 - Д 1 ) А - / ( 1 ) = - 1 = 1е- ' ' я , (156) 
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откуда формула (152) дает [подставляем выражение 
(156) в уравнение (152) и отбрасываем мнимую часть]: 

I St | m a x • 
Q>1 

Ea 
To-

Следовательно, для крупных частиц R ^> 
у со 

(157) 

тем
пературные колебания и термические напряжения про
никают в глубь частицы лишь на 
расстояние длины температурной 

волны In 
У ы максималь

ные скалывающие напряжения на 
поверхности зависят лишь от ам
плитуды температурных колеба
ний Го и не зависят от частоты 
колебаний и радиуса частицы. 

Из асимптотических соотноше
ний (155) и (157) можно соста
вить удобную приближенную ин
терполяционную формулу, при
годную во всем интервале изме
нения радиусов и частот: 

I г, i ^ Ea rp wR2 

Рис. 22. Зависимость макси
мальных скалывающих на
пряжений на поверхности ча
стиц от радиуса частиц 

— а 15а + со/?2 
(158) 

Исследование уравнения (158) показывает, что она 

имеет точку перегиба при R — 1 / таким образом, 
V со 

ориентировочно можно полагать, что, начиная со значе
ния R > 4/о, скалывающие напряжения не зависят от 
размера частиц. Анализ этой формулы позволяет понять 
все наблюдаемые качественные закономерности темпе
ратурного дробления в кипящем слое. 

На рис. 22 показан примерный ход зависимости тем
пературных напряжений от радиуса частицы. Таким об
разом, частицы малых размеров R <^ | / / п р и 
частоте колебаний температуры успевают прогреваться 
и охлаждаться- целиком, внутри них возникают малые 
градиенты температуры и малые напряжения, и они не 

малой 
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трескаются. Крупные гранулы с R^> у -^- прогревают

ся до глубины порядка / 0 ~ 1 / — независимо от их раз-
У со 

меров, в них возникают большие температурные напря
жения и начинают откалываться осколки радиусом по
рядка /Q. Очевидно, при таком механизме гранулы могут 

г. Ю/0 

нарастать лишь до размеров Кщах^ — . после чего от 
гранулы отколется один или несколько осколков разме
ром порядка /о. 

Кривая Q(y) в простейшем случае дробления узкой 
фракции крупных частиц должна иметь один отрица
тельный пик и два положительных из-за появления ча
стиц с R л: — и более крупных остатков. 

Принимая модель круговых движений частицы от 
нижней зоны к верхней и обратно, для высот слоя по
рядка 0,4 м и скорости движения частиц « 0 , 1 м/с полу
чим о » 0,5X1/с = 5,7-1031 /ч. Температуропроводность 
частицы а при теплопроводности рыхлого материала 
Хт —0,5 ккал / (м 3 -ч -град) и объемной теплоемкости 

X 1 
Ср т « 4 0 0 ккал/ (м 3 - град) составит а = — м 2

; ч 
Срт 800 

и характеристический размер А > ~ 1 / — ~ 0 , 4 6 мм. При 
у а 

этом максимальный радиус имеющихся в слое гранул 
не должен превышать / ? т а х ~ 2,3 мм, так как 
гранулы этого и большего размера быстро раскалыва
ются. Эта оценка близка по своему порядку к наблю
давшейся на опыте предельной величине частиц, суще
ствующих в слое. 

При приближенно равных частоте и величине темпе
ратурных перепадов одни материалы могут дробиться, 
а другие — не могут вследствие различных физико-хи
мических свойств. 

3. Исследование механизма дробления 
одиночной гранулы 

Изучение механизма дробления одиночной гранулы 
проводили на модельной установке кипящего слоя. Ос-
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новная цель опытов за
ключалась в изучении 
процесса дробления гра
нул на примере одиноч
ной частицы при ороше
нии слоя водой и раство
ром соли, определении 
скорости дробления ча
стиц различных размеров, 
исследовании глубины 
проникновения темпера
турных напряжений, а 
также нахождении вели
чины откалываемых кус
ков в зависимости от па
раметров процесса. 

Для этого исследуе
мую гранулу с введенной 
в нее термопарой поме
щали в слой. Изменяю
щаяся температура гра
нулы непрерывно записы
валась. Диаграммы изме
нений температуры внут
ри гранулы во времени 
при орошении слоя водой 
(рис. 23) показали, что в 
процессе орошения слоя 
совершаются циклические 
изменения температуры 
гранулы, в результате ко
торых происходит ее раз
рушение. 

Сравнение диаграмм 
показывает, что гранула 
меньшего диаметра под
вержена более частым ко
лебаниям температур с 
небольшими амплитуда
ми. Эти изменения не ока
зывают существенного 
влияния на разрушение 
гранулы. При максималь
ных охлаждениях, часто-

Г, мин 

60 по ieot;c60 120 wot;c 
Рис. 23. Диаграмма изменения тем
пературы внутри гранулы при оро 
шении. Размер гранул 4,0 мм (а 
и 6,5 мм (б) 

91 



та которых примерно одинакова для гранул различного 
диаметра, изменение температуры внутри гранулы мень
шего диаметра больше, чем у крупных гранул, т. е. мень
шая гранула охлаждается глубже. 

Так, при максимальном охлаждении гранулы темпе
ратура внутри ее составляла для < і с р = 4 , 0 мм около 
60° С, а для dcp—6,5 мм около 90—100° С. Эти экспери
ментальные данные хорошо согласуются с выводами 
теории теплового дробления гранул о проникновении 
тепловой волны на определенную глубину и о возникно
вении значительных скалывающих напряжений для бо
лее крупных частиц. 

Так как температура гранулы в процессе экспери
мента измеряется в центре г=д (7(0, / ) = 0 ) , то форму
ла (130) для тангенциальных температурных напряже
ний примет вид: 

St 

Еа 

3 1 — ст 
T(R,t)-^-T(0,t) (159) 

Таким образом, при резком 
охлаждении гранулы тангенци
альные напряжения в грануле 
тем больше, чем больше темпера
тура внутри гранулы, и, следова
тельно, для крупных частиц боль
ше, чем для меньших. 

Длина диаграммы (рис. 23) 
характеризует продолжитель
ность процесса дробления. Из 
диаграммы следует, что разруше
ние частицы происходит не в те
чение единичного изменения тем
пературы охлаждение — нагрева
ние, а в результате многократно
го ее повторения, т. е. дробление 
гранулы наступает вследствие 
прочностной усталости. Время 
дробления для гранул среднего 

диаметра rfCp~4,0 мм составляет около 20 мин, а для гра
нул d C p~6,5 мм — около 9 мин при средней продолжи
тельности одного цикла 2—3 мин. 

На снимках растрескавшихся гранул видно, что 
гранула дробится на две неравные части: ядро и ос
колок. 

Рис. 24. Зависимость скоро
сти дробления от диаметра 
гранул при различных тем
пературах слоя: 
/ — орошение водой, ' с л = 
= 250° С; 2 — орошение водой, 
^ с л =200° С; 3—орошение рас-
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IIa рис. 24 приведены экспериментальные кривые, ха
рактеризующие скорость дробления одиночных частиц 
различного размера при температурах слоя 200 и 250°С 
и орошении слоя водой и раствором. 

Из рис. 24 следует, что скорость дробления уменьша
ется с уменьшением размера гранул и температуры слоя, 
что также согласуется с выводами теории термического 
дробления. При орошении слоя раствором скорость 
дробления замедляется. 

4. Экспериментальное исследование 
закономерностей термического дробления 
гранул в кипящем слое 

Для некоторой количественной оценки интенсивности 
теплового дробления частиц проводили опыты по пода
че в слой воды в режиме, соответствующем заданной 
тепловой нагрузке при обезвоживании растворов. При
нятая методика эксперимента позволила как бы выде
лить тепловое дробление из общей картины процесса 
при сохранении подобного состояния внешней поверх
ности частиц в слое и гидродинамических условий. Рас
пыление воды на слой продукта, находящегося в псевдо-
ожиженном состоянии, приводит к непрерывному изме
нению гранулометрического состава слоя из-за теплового 
дробления гранул. Число частиц в результате дроб
ления непрерывно возрастает, а общая их масса в про
цессе опыта сохраняется практически постоянной. Это 
обстоятельство позволяет, использовав массовые кривые 
распределения частиц по размерам, определить опыт
ным путем кривые убыли массовой доли данной 
фракции. 

На рис. 25 и 26 приведены кривые, характеризующие 
изменение гранулометрического состава материала во 
времени при температуре в слое 260° С. Из этих кривых 
следует, что происходит убыль самой крупной фракции, 
более мелкая фракция сначала растет, посколько убыль 
этой' фракции меньше, чем прибыль, в результате дроб
ления более крупной фракции; затем она, проходя через 
максимум, начинает убывать за счет изменения соотно
шений потоков в сторону преобладания дробления ча
стиц этой фракции. В следующих, более мелких фрак
циях число частиц постоянно увеличивается за счет 
прибыли в них осколков дробления. Общая картина убы-
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ли самой крупной фракции и прибыли за счет ее дроб
ления на размеры в других интервалах представлена на 
рис. 27 (сплошными стрелками). 

0,440,681,01,4 1,0 2,5 4,0 
Диаметр, мм 

6,0 

Рис. 25. Изменение массовых кривых распределения во времени 
(кривые сняты через 30 мин) при начальном составе с преобла
данием крупных фракций 

Р 

30 

20 

10 

- PK 
ilІА. 

Ill ѵ̂ДѴі 
/ 

Il / / 

0,440,681,0 1,4 1,д 2,5 
Диаметр, мм 

4ß 6,0 

Рис. 26. Изменение массовых кривых распределения во времени 
при начальном составе с преобладанием мелких гранул 

Частицы следующих по крупности размеров будут 
вести себя аналогичным образом, причем раздроблен

ные частицы появятся во 
всех фракциях ниже рас
сматриваемой (штрихо
вые и пунктирные стрел
ки), вследствие чего по
лучить константы дробле
ния при широком распре
делении загружаемого 

" продукта не представля-
"" ется возможным. Поэтому 
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для получения скорости дробления частиц различных 
размеров применили метод последовательного ограниче
ния крупных фракций, т. е. рассматривали процесс дроб
ления монофракций. 

На рис. 28 и 29 показано изменение кривых распре
деления во времени в результате дробления при различ
ных температуре и высоте слоя. Сравнение кривых убы
ли массовых долей фракции при разных температурах 
подтверждает зависимость скорости дробления от тем
пературы слоя. 

Опыты по дроблению монофракций позволили про
верить правильность предположения того, что вероят
ность дробления подчиняется закону первого порядка: 

*iL=-Tllgl. (160) 
ат 

Интегрируя выражение (160), получаем кинетиче
ское уравнение процесса дробления частиц /-той фракции: 

£ft = £ « ) e x P ( — п * т ) > ( 1 6 1 ) 

где qi0, ціх — соответственно первоначальная и текущая 
массовая доля частиц г'-той фракции в слое 

Расчет констант скорости дробления частиц различ
ных фракций производили путем подстановки экспери
ментальных данных в выражение (161), приведенное 
для удобства к виду 

2 3 le s- Is 
п , ig g „ / g , 0 j ( 1 6 2 ) 

T 
За искомое значение П принимали среднеарифмети

ческое значение П г . В табл. 1 приведен пример расчета 
констант скорости дробления фракции частиц — 5 + 3 мм 
по экспериментальным данным. 

Некоторое уменьшение скорости дробления в первые 
15 мин объясняется временем прогрева слоя. На рис. 30 
пунктирные кривые характеризуют полученную в ре
зультате решения уравнения (162) убыль массовой доли 
частиц. Удовлетворительное совпадение эксперименталь
ных (сплошные линии) и расчетных (пунктирные ли
нии) данных подтверждает правильность предположе
ния о порядке скорости дробления. 

Значение константы скорости дробления частиц 
фракции —5 + 3 мм. 
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Рис. 28. Изменение массовой кривой распределения при дроблении частиц сульфата цинка. Температура слоя 260° С. 
Высота неподвижного слоя 240 мм (а), 300 мм (б), 360 мм 360 мм (в), 540 мм (г). Кривые сняты через 15 мин 



Рис. 29., Изменение массовой кривой распределения при дроблении сульфата цинка. Температура слоя W C - в< 
неподвижного слоя 240 мм (я), 300 мм (б), 360 мм (в), 540 мм (г) 



0 15 JO 45 60 75 90 О 15 JO 45 60 т,мин 
а б 

Рис. 30. Кинетические кривые убыли массовой доли частиц. Вы
сота слоя 300 мм; температура слоя 260° С (а) и 200° С (б), сред
ний диаметр частиц 4,0 мм (/), 2,5 мм (2), 1,8 мм (3), 1,4 мм (4) 

О 0,5 1,0 1,4 1,8 2,5 4,0 â.iw 

О 0,5 1,0 1,4 1,8 2,5 , 4,0 а,пм 
Рис. 31. Изменение массовой кривой распределения при дроб
лении сульфата натрия, температура слоя 200° С. Высота 
неподвижного слоя 240 мм (а) и 360 мм (б). Кривые сняты 
через 15 мин 



Т а б л и ц а 1. Расчет констант скорости дробления фракции 
частиц — 5 + 3 мм 

Время от 
начала 
опыта 
т, мин 

Относительное 
содержание 
фракции ча
стиц —5 -4-

4-3 мм в слое 

Константа 
скорости 

дробления 
П, 1/ч 

Время от 
начала 
опыта 
т, мин 

Относительное 
содержание 
фракции ча
стиц —5 -f-

-f- 3 мм в слое 
8Х /g„ 

Константа 
скорости 

дробления 
П, І/ч 

0 1,0 60 0,09 2,38 
15 0,64 1,80 75 0,06 . 2,24 
30 0,33 2,20 90 0,04 2,20 
45 0,18 2,26 

На рис. 31 и 32 представлены данные опытов по дроб
лению сульфата натрия. Эти данные подтверждают те 
же основные закономерности и зависимости от размера 
частиц, высоты слоя и температуры слоя, что и в случае 
дробления сульфата цинка. Некоторое замедление дроб
ления по сравнению с сульфатом цинка связано со сни-

0 0,5 /,0 1,4 1,в • ?••* 4,0 d,MM 
Рис. 32. Изменение массовой кривой распределения при дроб
лении сульфата натрия, температура слоя 150° С. Высота 
слоя 300 мм (о) и 360 мм (б) 
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жением температурного режима и различием физико-хи
мических свойств указанных продуктов. 

В результате многочисленных опытов, проведенных 
при различных температурах в слое и при различных 
высотах слоя, было показано, что константа скорости 
дробления зависит от размера частиц, что согласуется 
с теоретически выведенной зависимостью (158) скалы
вающих тангенциальных напряжений от размера частиц 
(см. рис. 22). Минимальный размер гранул, которые 
уже не дробятся, 1,4 мм, т. е. градиент температур в 
этих частицах незначительный. 

Для доказательства того, что на интенсивность дроб
ления влияет именно разность температур между зоной 
орошения и зоной перегрева Т0 = — 1 2 , провели опы
ты при различной температуре в слое и различной тем
пературе подаваемой воды, но таким образом, чтобы Т0 

было постоянным. Для этого в первом опыте темпера 
туру в слое поддерживали 200° С, а температуру распы
ляемой воды 20° С. Во втором опыте температуру в слое 
поддерживали 260° С, а температуру распыляемой воды 
80° С. В этом случае разность температур в обоих слу
чаях была равна и зависимости скорости дробления ча
стиц от размера практически не отличались. 

5. Математическое описание 
безрециклового процесса обезвоживания 
растворов в кипящем слое 

Приведенные выше экспериментальные данные 
позволяют сформулировать математическую модель про
цесса дробления гранул. Ввиду того, что при дроблении 
образуется широкий спектр частиц, с целью упрощения 
математического описания процесса была принята мо
дель дробления частиц на две в общем случае неравные 
части. Очевидно, что более сложный случай дробления 
на несколько частиц можно рассматривать как ряд по
следовательных актов дробления на две части. 

Рассмотрим функцию источников, исходя из баланса 
числа частиц в системе. Тогда в рассматриваемый интер
вал частиц объемом ѵ за единицу времени поступят ча
стицы, возникающие при дроблении всех частиц боль
ших размеров и^>ѵ, и из этого интервала уйдет ряд ча
стиц, раздробившись до размера w и ѵ—w. Следова-
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тельно, баланс числа частиц в этом интервале с учетом 
дробления частиц по закону первого порядка можно за
писать в следующем виде: 

Ы = оо Ь)=Ѵ 

ËL + І М = 2 ( Р(и,ѵ) f (и) du— f P(v,(ù)f((a)d(ù-Kf, 
dt dv J J Л К о ч 

и=0 (0=0 ( . lOû) 
где Р(ы, v)=P(u, и—v) —симметричная вероятность 
дробления частиц объема и и на две части объемом ѵ 
и и—ѵ (цифра «2» перед первым членом правой части 
отражает эту симметрию); f(u) —функция распределе
ния частиц по объемам. 

Проанализируем уравнение (163). Для этого проин
тегрируем его по v в пределах от 0 до оо: 

- J - y(v)dv + Ц{ѵ) | = 2 °°^dv°ijP(u,v)f(u)du-
О О О О 

оо ( 0 = И оо 

— ^f(u)do f Р (ѵ,ы) da — K^f (v) dv. (164) 
Ö (û'=0 b 

Переставляя в первом члене правой части перемен
ные интегрирования и учитывая, что Я/(0) = 0 и Kf(oo) — 
= 0, получим: 

оо U оо ( 0 = 0 

+ 2 f / (и) du f Р (и,о) do — j ' / (о) tfo j P (u.co) d© — 
0 u=0 Ь co=0 

— К [ / (u) du = 0. ( 1 6 5 ) 
0 

Поскольку оба интеграла одинаковы, то 

dN 
dt 

j " f (и) du j P (u,v) dv = K^f(v)dv; (166) 
3 "=o b 

j P (u,t») dv = П («), (167) 
u=0 

где П(«) —полная вероятность раздробления частиц 
объема и. 

Отсюда J П (и) f (и) du = /ДО. (168) 
о 
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Выражение (168) является окончательным уравнени
ем нормировки, определяющим стационарное число час
тиц в слое, т. е. в стационарном процессе при наличии 
роста и дробления число выводимых из аппарата частиц 
равно числу образующихся частиц за счет дробления. 

Для определения величины К (константы выгрузки) 
умножим уравнение (163) на ѵ и проинтегрируем его от 
О до оо: 

оо со со 

— f vf (v) dv - I - Г v — (If) dv = — K f vf (v) dv -|-
dt .' ' dv .1 

о о - o 
OO oo oo D 

+ j ' vdv2 f P (u,v) f (u) du~^ vf (v) dv^P (v,w) dw. (169) 

Ö v b o 
Интегрируя по частям в левой части уравнения и пе

реставляя порядок интегрирования в правой части, 
имеем: 

оо ©ô оо по 

К f vf (v) dv + vif (v) I — j kf (v)dv = 2^f (u) dux 

0 0 0 0 
и to и 

X f vP (u,v) dv — f uf (u) du f P (u,v) dv. (170) 
Ô о ô 

Введем обозначения: 
и— v = со; 
(v = 0 со = м, 
|о = u со = О, 
Р (ы,о) = Р (и,и — ѵ) — Р (и,а>). 
Докажем равенство двух членов, выражающих про

цесс дробления, в левой части уравнения (170): 
оо И оо и 
j" / (и) du j" vP (и,ѵ) dv = ^ f(u)du ^(v + и — и) P (u,v) dv = 
b o o ô 

и 

= j uf (u) du j" P (M,Ü) cfo — j" / (ы) du j (и — v) P (u,v) dv ^ 

0 Ö Ô 0 

j и/ (Ü) du ^ P (u,v) dv— j" / (и) j* ©P («,co) Ao, (171) 
0 
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откуда 2 j" / (и) du j" vP (u,v) dv = ^ uf (u) du j P (u,v) dv. 
b b ô o 

Так как 
OÙ оо 

\vf{v)dv = V, a §kf(v)dv = QH, 
о 0 

то окончательно получаем, что в любом стационарном 
или нестационарном безрецикловом процессе 

const, (172) 

Рис. 33. Идеализированная схе
ма дробления частиц 

где t0 — среднее время пребывания материала в слое. 
Из анализа уравнения 

(163) следует, что процессы 
дробления не влияют на ба
ланс массы и среднее время 
пребывания продукта в ап
парате. Отсюда следует, что 
для решения уравнения 
(163), помимо величин К и 
К, необходимо эксперимен
тально определить кинети
ческие константы дробле
ния. 

Рассмотрим решение основного уравнения (163) с 
целью качественного определения вида функции распре
деления с учетом некоторого идеализированного случая 
дробления. 

Будем считать, что частицы с размером « < « о не дро
бятся вообще. От частиц же с размером и>щ за каж
дый цикл их оборота внутри слоя от горячего дна до хо
лодной поверхности (время то) откалывается мелкий ос
колок объемом и0<С«о и остается осколок и—ѵ0 (см. 
рис. 33). 

Математически это записывается следующим обра
зом: 

Р(и,ѵ) |= — [б(ѵ — ѵ0) + ô(y — \u — v0])\... при u>u0 

(— 0... при u<w 0 . 
(173) 
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Соответственно 

Р 0 (u) = j р (щѵ) dv]~ — - п р н " > "о (174) 
о I -- 0 ... при и < ы0 

Перепишем выражение (163) с учетом уравнений (173) 
и (174): 

~ \Ч (V) 1 = ГР (и,ѵ) / (и) du - 4 Po (V) / (f) - Kf (V) 
dv J 2 

о 
и разобьем интервал объемов о на 4 участка: 

1. При 0 - < Ü < ; U O ( < " о ) частицы не возникают и не 
дробятся. 

Т о г д а - І - |Х/{ѵ)\ =-Kf(v). 
dv 

В отсутствие рецикла 

W ) U = ° ( 1 7 5 > 
будет тождественное решение. 

2. При и 0 < ^ < « о — ч а с т и ц ы не дробятся, но возни
кают. 

Тогда J Р (u,v) f (и) du = j ~ {<т(и — и0) + ô (ѵ — 

— [« — f 0 ] ) j f(u)du= —î- S (D — Ü0) Г / (u) du. 

Обозначим полное число дробящихся частиц 

J / (и) du = N2< N. 

Тогда 4 " W = - Я/ (о) + Ô (в - ѵ0). (176) 
ay т0 

3. При u0—vQ<Cv<iUo частицы тоже не дробятся. Но 
теперь в правой части уравнения появляется дополни
тельный член: 

— Ь (р + ѵ0~ и) f {и) du = — f (ѵ + ѵ0) 
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и окончательно 

- Г Г V (»)] =-Kf (V) 4 fi (У - *о) + V / ( v + 
dy т 0 2 

(177) 

4. При Ы о<СУ<! -> 0 0 частицы не только возникают, 
но и исчезают при дроблении. С учетом (174) имеем: 

- 7 - I V (")] = - К№ —f(v) + - ^ - 6 (о - У о ) + 

+ -Lf(v + v0). (178) 

Для удобства анализа перейдем от распределения по 
объемам к распределению по размерам. Тогда f(v)dv = 
= p(R)dR, %{v)f(v)=Ap{R) и ô(v—v0)dv = ô(R—Ro)dR. 
Объему частиц и0 соответствует радиус Ro; u0-+Rmu0— 
—v0-+Ri. Тогда уравнения (176) —(178) примут вид: 

О < R < R0... [Ар (R)} =-Кр (R), 
dR 

R0<R <Ri . . . -j- \Ap{R)\ =~Kp(R) + 
dR 

+ ^ î . 6 ( / ? - / ? „ ) ; (179) 
То 

Rt<R<R-m... -±-\Ap(R)} =-.Kp(R) + 
dR 

+ —P\VR* + Ril; ' (180) 
То 

Ria<R«x>....-£-[Ap(R)]=-Kp(R) + 
dR 

+ — WRa + Rl)-—P(R)-

Так как #?>Яо, то при R>Ri можем приближенно по-

лучить frRa + Rl~ R + т£- и 

РІУ R3 + Rl)^P(R) + 
Я'о dp(R) 

З Я 2 dR 

Тогда на участке 0<R<R0 p(R)=0 при переходе че-
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рез функция распределения меняется скачком. На 
участке Ro<R<.Ri 

Р (R) = р 0ехр - # о ) (181) 

При переходе через Ri функция распределения непре
рывна и лишь имеет излом. 

При R,<R< R, 
Кх0 P (R) = Р0ехр _ i L expU-

ЗЛт0 \ Ri 1 
На последнем участке Rm-<R<.oo 

P (R) = Р 0ехр ехр 
1 - / С т р 

ЛТп 

ЗЛт 0 

Rm ЗЛт, /г 

Я/7 
ехр 

(182) 

( Я т -

#«) + 

(183) 

Таким образом, на втором участке функция распределе-
ния убывает в ехр раз, а на третьем участке 

возрастает в ехр 

Р 

А/ 0 

-Ri раз и затем вновь экспонен

циально падает. 
Характер зависимости кри

вой распределения показан на 
рис. 34. 

Таким образом, при ступен
чатом характере дробления и 
определенном размере откалы
ваемого куска распределение 
частиц имеет бимодальный ха
рактер. 

На основе рассмотренной 
выше физической модели про

цесса определим условия существования и поведение 
системы в переходных процессах 1. 

1 Анализ устойчивости проведен авторами совместно с С. И. Ра-
диным. 

Рис. 34. Распределение частиц по 
размерам при идеализированной 
схеме дробления гранул 
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Полагая, что функция распределения достаточно 
адкая + ^ з | ~ Р (R), основное уравнение для не

стационарного процесса с учетом = П можно запи
ло 

сать в следующем виде: 

- ^ - + Л ^ _ = - £ р + Пр [ Ѳ ( Я - # , ) - Ѳ ( Я - # т ) | + 
dt öR 

+ UN28(R~R0). (184) 

Это уравнение решается следующим образом: 
t 

Р (RA = Po (Я — До) ехр { - К \ Ѳ [R - AÎ-) dt + 
ô 

+ П j ' [Ѳ (R - R, _ Д | ) _ Ѳ (# - # и - ! Л'} + 
о 
r t 

Ji- П | Х ( / ) б [К —Ar) ехр { — £ I' Ѳ [R — Ar) dt" + 
ô V 

+ П J [Ѳ (Я - - - Q ( R - R m - Ar)] dt"\dt, 
t' 

(185) 

где Ar — j* Я (s) 

Условие (5) ограничивает пределы Я: 
оо 
j Л Я 2 р (R) dR = const < со и, следовательно, 
о 

Л( / ) ->Л с і с т . 

Рассмотрим поведение первого члена уравнения 
(185) при t-^oo: 

• р ' = р„ (Я _ AJ) ехр { _ * j ѳ (j? _ AJ, ) Л ' + П j [Q(R -
о о 

. _ # , _ д ^ _ е ( # - д т - д ' г ] А ' } , 
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Для условия физической реализуемости процесса 
показатель должен быть отрицателен: 

t t 
f - - k f Ѳ [R - A'r) dt' -\-П f [Ѳ ([R - Rt - Ay) -

ô ô 

- Ѳ ( # - / ? „ - A î . ) ] Ä < 0 . 

Заменив A(t) на Л с т , получим: 
R 

f = ^kt + ~ f [e(u — Ri)~Q(u—Rm)]du. (186) 
Л е т J 

R-ACTt 
Очевидно, что для любого R найдется t, при котором 
второй член справа обращается в 0, и тогда 

/ = — Ы, т. е. при t-+oo f-+oo. 

Таким образом, первая часть уравнения, зависящая -
от начальных условий, затухает, т. е. система «забывает» 
свое начальное состояние и зависит только от внешних 
параметров. 

Следовательно, решение уравнения (185) устойчиво 
асимптотически. 
При t-*-oo 

t 
р (#,*-*«>) = Р с т (R) = П j ' N2 (f) ô [R - R0 -

ô 
t t 

- A Î . ) e x p { - A J " 6 ( / ? - A Î . ) A " + n f [Q[R-
r r 

- Rs - ДГ) - Q { R - R m - AÎ-)J dt) dt. 

Заменив Л(^-ѵоо) на Л о т , получим после преобразований: • 
R R 

Р = Po | ô ( a — ^ о ) е х р | — — | 'Ѳ(«)гіи + 
0 С Т 0 

R 

+ j [Ѳ (и — Rt) — Ѳ (и — Rm)} du} do. (187) 
a 

Решив уравнение, получаем распределения, соответст
вующие стационарным уравнениям (176) — (178). 
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6. Методы определения кинетических констант 
дробления в процессе грануляции 

Метод получения кинетических констант дробления 

д(ХП 

базируется на нестационарном процессе ^ O j при 

О, т. е. изменение распределения частиц в си-
дѵ 

стеме происходит только за счет дробления в отсутст
вие поверхностного роста [K(t)=0] и выгрузки частиц 
[Kf(v)=0]. 

В этом случае уравнение (163) примет вид: 
U = o o ffl=f 

-4L = 2 J Р (u,v) f (и) du — j P (v,a) f (o) d(ù = q (f), 
u=t) co=0 

откуда функция источников находится по двум кривым 
распределения в последовательные моменты времени: 

' < 1 8 8 ) 

При таком подходе можно получить функцию дроб
ления при определенном начальном распределении ча
стиц в слое, для перехода же к другому распределению 
необходимо знать величины кинетических констант 
дробления. Нестационарный метод, исключающий по
верхностный рост гранул, представляет наибольший ин
терес при экспериментальном определении вероятностей 
дробления. С этой целью для учета баланса числа ча
стиц в интервале размеров от ѵ до v-\-dv акт дробления 
частиц объемом и необходимо разбить на две вероят
ности: вероятность частиц раздробиться П(м) и плотность 
вероятности при дроблении дать частицу нужной дис
персности ф(и, ѵ) : 

Р(и,ѵ) = и(и)ц>(и,ѵ). (189) 

Очевидно, что 

(p(u,v)dv=l. (190) 
а=0 

Прежде чем перейти к определению величин П(и) 
и ф(«, ѵ), проанализируем уравнение (163). Анализ 
удобнее вести с помощью массовых распределений по 
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размерам. Связь между численными и массовыми рас
пределениями определяется соотношениями: 

М " > = і ^ г М * ) ; ' (191) 

h { v ) = = l ^ P b i R ) \ ( 1 9 2 ) 

Pb = Y 8 n R 3 p r ] ( 1 9 3 ) 

/ ' = Т ^ Г - р » - ( 1 9 4 ) 

Так как 

? Рь (R) dR = 1 = — я8 f R3 pr (R) dR = — я в Я - 3 , 
. 3 ./ 3 
о о 

(195) 
R3 

7 0 Рь = -=-Pr.' (196) 
где R — средний радиус частиц в слое. 

Связь между скоростями объемного и линейного ро
ста выражается формулой 

Л = 4nR2Л = у ' З б я Аѵт , (197) 
загрузка материала — формулой 

QM = J M (ѵ) аѵ = уША] ѵѵг f (v) dv, (198) 
0 ô 

a связь между линейным и объемным распределением 
продуктов дробления — формулой 

Ф„ (u,v) dv = q>R (u,R) dRlK. = — = 4nR\ (199) 
Фа dR 

Тогда уравнение (163) с учетом выражений (194), (195) 
и (199) может быть записано следующим образом: 

оо 

- , „ д (4я/?з A рь) ( 

4я/?б о/ 4 я # 2 dtf J 1 4П Я 2 4л ^ 

X р , 4 я " 2 du - - j L р , П (R) - A g - pb. 

ПО 



После преобразований получаем: 

дрь 
dt 

оо 

Л І ^ - = 2 Г Il(u)<p{u,R)P(u)-^-du-
dR J и 

- р 6 ( / ? ) П ( / ? ) - Р е (R) 
R 

(200) 

Выведем ряд следствий из уравнения (200). Для этого 
проинтегрируем уравнение по dR от до сю для стацио-
нарного процесса, т. е. для случая, когда = 0: 

dt 

Лр е (Я) = 0 = ^y(R)dR-^pb(R)(K-^~-)dR, 
о ' о 

(201) 

Перепишем уравнение (172) для массовых распре
делений: 

K8N Г— nRs -^— pb (R)4ndR = SN Г 4л/? 2 Л - ^ - X 
о о 

Xpb (R) 4nR4R, 

откуда J Крь (R) dR = j 2±£L dR = tf, 

(202) 

(203) 

т. e. 
0 

ЗЛ 

D 

' p 4 (#) (к - - ^ - ) d# = 0 или j 2p, (D) (/C -

dZ) - 0. 

ЗЛ 
Так как p o > 0 , а параметр К > 0 при больших 

R 
R и отрицателен при малых, то из выведенного соотно
шения следует, что интеграл симметричен относительно 
оси ординат. Кроме того, из уравнений (201) и (203) 
следует, что 

j $ (R) dR = О, (204) 
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т. е. масса частиц, ушедших в результате дробления, 
равна массе появившихся частиц (положительный и от
рицательный источники равны по массе). 

Умножая уравнение (200) на dR и учитывая, что 
масса фракции с радиусом R g(R) =p(R)dR, а ср(и, 
R)dR~à)(u, R) —вероятность при дроблении частицы 
радиусом и дать осколок радиусом R, получаем: 

-^- 4- Л = 2 ' П (и) Ф (u,R) — Р (и) du — 
dt dR 

- g(R)U(R)-g(R) К зл_ 
R 

(205) 

Если ввести Фь — вероятность при дроблении фракции и 
4 4 

массой у — ш3 дать массу 7 — nR3 — во фракцию R, то 

Ф 6 = Ф — , и уравнение (205) можно записать в виде: 
и3 

dt 

g<«> 

- f A|ÊL = 2 f U(u)Ob(u,R)dg(u) 

g(R)U(R)-g(R)\K 

зл_ 
R 

(206) 

Переходя от непрерывного распределения к дискретно
му (переход осуществлен ввиду того, что эксперимент 
снят в виде данных ситового анализа) и полагая П(и) 
и Фь(и, R) постоянными внутри фракции, для /г-той 
фракции можно записать 

где n — число фракций; 

К - 3 ± 
Rk 

(207) 

/ (и) du 

&Rk 

Анализ уравнения (207) позволяет предложить ме
тод получения кинетических констант дробления, бази
рующийся на нестационарном процессе, когда измене
ние распределения в системе происходит только за счет 
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дробления при отсутствии поверхностного роста и вы
грузки частиц [Л(Л 5 )=0 ; Kg(R)=0]. Эксперименталь
но это можно осуществить при подаче в слой воды (вме 
сто раствора или расплава соли). При такой методике 
эксперимента уравнение (187) для дискретных фракций 
примет вид: 

dt '1 = Ущ%8і-Щег 
(208) 

Решение уравнения (208) с учетом условия норми
ровки 

S Фи = 1 
/ = ( - 1 

позволит получить значения кинетических констант 
дробления П? и Ф?.. Ранее в опытах по дроблению оди
ночных частиц и монофракций было показано, что мак
симальный размер гранул, которые уже не дробятся, 
составляет-—-1,5 мм. Тогда с учетом того, что в реаль
ном процессе обезвоживания растворов Z11SO4 средний 
диаметр самой крупной фракции равен 4,0 мм, систему 
уравнений (208) перепишем для конкретного диапазона 
дискретных фракций, мм: 

— 5 
dt 

dg2 

- n l g l , 

_ 3 - f 2 ^ = ВД^ - U2g2, 
dt 

- 2 + 1 , 6 ^ = П х Ф ^ х + П 2 Ф 2 3 £ 2 - П 3 £з , 
dt 

- 1,6 + 1,25^* = П 1 Ф ] 4 Е г 1 + П 8 Ф а 4 г а + П 8 Ф з 4 г з , 
dt 

- 1,25 + 0,8 ^ = П 1 Ф 1 Б г і + П я Ф я г а + П з Ф а 8 г 8 , 
dt 

- 0,8 + 0,5 ^ = n p 1 6 ^ + П 2 Ф 2 6 £ 2 + П 8 Ф 8 в £ , . 
dt 

(209) 

) 

Решение системы уравнений (209) можно осущест
вить с помощью аналоговой или дискретной ЭВМ. Ре
шения на аналоговой машине возможны при наличии 
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экспериментальных данных по дроблению частиц моно
фракционного состава начиная с наименьшего размера, 
способного раздробиться, т. е. в нашем случае с 1, 8 мм. 
Тогда, последовательно решая ограниченное число урав
нений, определяем искомые константы. Использование 
дискретной машины в значительной мере сокращает 
проведение эксперимента, так как позволяет получить 
решение системы уравнений (209) по эксперименталь
ным данным нестационарного дробления частиц поли
фракционного состава любого исходного распределения. 

Математическая модель рассматриваемого процесса 
дробления представляет собой систему линейных диф
ференциальных ураьнений с постоянными коэффициен
тами. Поиск всех пятнадцати параметров II? и Ф"7- на 
основе результатов численного интегрирования был бы 
весьма продолжительным. Удобнее осуществлять поиск 
на основе аналитического решения, так как в этом слу
чае достигается значительная экономия машинного вре
мени. Аналитическое решение системы уравнения (209) 
имеет следующий вид: 

Su = â ' i 0 e x p 

Six = >?2оехР I L T U -

П , Ф І 
п, 

>3т Si 

X 

П з - П г 

П , Ф і г Н г Ф 2 з ^ і о 

X 

(П 2 - П,) (П, 

ехр (П 2 т 

П 2 Ф 2 8 

П 3 - П 2 

( П 2 - Пх) ( П з - П ^ ' 

-по 
ехр (— П 3т) 

£ 2 п , —п,. 
П,Ф 23 

St, = s i 0 + [sw - glx) (Ф„ + Ф 2 Г- Ф 1 2 + 
4- Ф Ф Ф Ф Ф ) 

3{ 23 12) 

(210) 

+ {S20 - S2X) ( Ф 2 Г + Ф З Г Ф 2 3 ) + [g30 ~ S3X) Ф З Р J 

где і = 4; 5; 6. 
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Алгоритм поиска кинетических констант дробления 
по методу Розенброка 

Нахождение кинетических констант системы уравне
ния (209) сводится к минимизации следующего функ
ционала: 

ii(gfr-e!,f+i І(Фц-1)\ (211) 
1=1 i=l (=1 / = і + 1 

где gv

ix, g?x — соответствующие расчетные и экспери
ментальные значения функции gi в мо
менты времени 1, 2, т. 

Поиск кинетических констант дробления на основе 
функционала (211) можно осуществить методами нели
нейного программирования: методом градиента, наиско
рейшего спуска, методом Розенброка и т. д. Представ
ляется целесообразным данную задачу решить методом 
Розенброка, обладающим достаточно быстрой сходи
мостью. 

Сущность этого метода состоит в том, что задается 
система ортогональных направлений, где п — число ис
комых констант. По каждому из этих направлений осу
ществляется поиск минимального значения функциона
ла F. Поиск начинается из точки, достигнутой в процес
се поиска по предыдущему направлению. После прове
дения цикла минимизацией по всем «-направлениям 
происходит выбор новой системы ортогональных на
правлений и только после этого цикл минимизацией по
вторяется. 

Новая система ортогональных направлений опреде
ляется по формулам: 

X = « ! І ; + « 2 1 ; + • • • + « „ ? „ ; 

(212) 
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Рис. 35. Кинетическое изменение массовых долей фракций при дроблении сульфата цинка, температура слоя 200° С. Вы
сота слоя. 240 мм (а), 240 мм (б), 360 мм (в), 540 мм (г); средний диаметр частиц фракций 4,0 мм (1), 2,5 мм (2), 1,8 мм (3), 
1,4 мм (4), 1,0 мм (Л), 0,65 мм (6) 



в я = л а - ( л ' а С г ) І ; 

la = ß 2 ' 1 ß a l ; 

л - 1 

Вя = А а - Ш Д Д ; 

где |у — вектор прежнего направления; 

|у — вектор нового направления; 
а,- —величина перемещения поисковой точки вдоль 

вектора | і в предыдущем цикле минимизацией. 
Полученная система векторов ортонормирована. 

В качестве начальной системы принимают едииничные 

60 

О 75 50 45 60 75 90 0 /5 J0 45 т, 

Рис. 36. Кинетическое изменение массовых долей фракций при 
дроблении сульфата натрия. Температура слоя 200° С. Высота 
слоя 240 мм (а) и 360 мм (б). Средний диаметр частиц фракции 

4,0 мм (/), 2,5 мм (2), 1,8 мм (3), 1,4 мм (4), 1,0 мм (5) 0,5 мм («) 
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векторы координатных осей. Окончание поиска происхо
дит при уменьшении расстояния, на которое продвигает
ся поисковая точка за цикл минимизации, до STmm от
носительно единичного шага поиска. 

На основании данного алгоритма была разработана 
программа для электронной цифровой вычислительной 
машины типа «Раздан-2». 

На рис. 35 и 36 приведены экспериментальные и рас
четные кривые кинетического изменения массовой доли 

',8 2,5 
сІ,мм 

Рис. 37. Зависимость скорости дроб
ления частиц сульфата цинка от тем
пературы и высоты слоя: 
а — температура слоя 260° С, высота 
слоя 240 мм (/); 300 мм (2), 360 мм 
(3), 540 мм (4); б—температура слоя 
200° С; высота слоя 240 мм (/), 
360 мм (2), 540 ( 3); в — высота слоя 
300 мм, температура слоя 260° С (/), 
200° С (2), 150° С (3) 

Рис. 38. Зависимость скорости дроб
ления частиц сульфата натрия от 
температуры и высоты слоя: 
а — температура слоя 200° С, высо
та слоя 240 мм (/), 360 мм (2); 
б — температура слоя 150° С, высота 
слоя 300 мм (/), 360 мм (2); в — вы
сота слоя 360 мм, температура слоя 
200° С (/), 150° С (2) 

различных фракций материала. Сравнение эксперимен
тальных (сплошные кривые) и расчетных (пунктирные 
кривые) данных дает удовлетворительную сходимость, 
что подтверждает правильность выбранной физической 
и математической модели процесса дробления. Усред
ненное по времени среднее квадратическое отклонение 
экспериментальных данных по изменению массовой до
ли фракций материала от расчетных составляет 

f 
иѳ 



/-•=i 1=1 = 2,6%, 

где g?-; g /̂ — расчетные и экспериментальные значения 
массовой доли фракции; 

і = 1,2.. ./г — число фракций; 
/ = 1,2.. .т — количество определений массы фракции 

во времени. 
Полученные при расчете константы скорости дробле

ния сульфата цинка и сульфата натрия в зависимости 

0,50,65iß W 1.8 2,5d,nn 

0,651,0 1,4 l,ô 2,5 d,m 

Рис. 39. Кривые распределения про
дуктов дробления сульфата цинка. 
Температура слоя 260° С; высота 
слоя 360 мм (а) и 540 мм (б), сред
ний диаметр гранул 4,0 мм (/), 
2,5 мм (2) и 1,8 мм (3) 

а 
0,6 

0,4 
/ ^І 

V / \ 0,2 

1 , - , ,1 i \ 
0 0,5 1,0 1,4 1,8 2,5 d,/m 

5 
0,6 / ' 1 

0,4 
1 

0,4 
1 J \ z 

0,2 

, , ,1 
1,0 1,4 U г.5 d.nn 

Рис. 40. Кривые распределения про
дуктов дробления сульфата натрия. 
Температура слоя 200° С, высота 
слоя 240 мм (а) и 360 мм (б), сред
ний диаметр гранул 4 мм (/) и 
2,5 мм (2) 

от размера частиц, температуры слоя и высоты слоя по
казаны на рис. 37 и 38. Данные, приведенные на этих 
рисунках, аналогичны данным, полученным при дробле
нии одиночной гранулы. 

На рис. 39 и 40 представлены плотности вероятно
стей распределения продуктов дробления сульфата 
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цинка и сульфата натрия. Из этих рисунков следует, что 
с увеличением высоты слоя распределение продуктов 
дробления сдвигается в сторону более крупных частиц. 
Эти данные согласуются с выведенной зависимостью 
размера откалываемого куска от величины тепловой 

/о. При этом, как следует из кривых 

распределений, при больших частотах циркуляции / 0 

?к0,65—1,0 мм, при малых частотах / 0 « 1 , 4 мм. 

Влияние роста частиц на кинетические константы 
дробления 

Кинетические константы дробления П? Ф?., получен
ные из нестационарного процесса (при подаче в слой 
воды), несколько отличаются от констант в стационар
ном процессе (при подаче в слой раствора соли) — Ш; 

В нестационарном процессе при отсутствии роста 
Л = 0 время существования единичной гранулы радиу
сом Ѳ составляет 1/ПН (Ѳ).За это время частица несколь
ко раз переместится из горячей зоны аппарата в холод
ную и в результате прочностной усталости раздробится. 
При наличии роста АфО на поверхности частиц появля
ется пленка, еще не подвергавшаяся действию термиче
ского дробления. Она будет замедлять скорость разру
шения гранул. Естественно, что влияние поверхностного 
роста будет прямо пропорционально скорости Л и обрат
но пропорционально размерам частиц. 

Таким образом, скорость дробления при наличии ро
ста в стационарном режиме можно записать следующим 
образом: 

Л П С Т ( Ѳ ) = П В ( Ѳ ) 1 — Л Г 
П„ (Ѳ) ѳ 

(213) 

Где M — некоторая константа, значение которой можно 
найти при известном соотношении между П С Т (Ѳ) и П Н(Ѳ) 
в какой-либо точке. 

Такой точкой может служить начало дробления при 
наличии роста гранул: 

П с т ( Я о ) = П н ( # 0 ) 1 - М Л 

П„ (/?„) tfoJ 
0. 
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В ряде случаев величина M равна 1 или близка к ней. 
Зависимость скорости дробления гранул от Л была 

проведена при дроблении одиночных частиц (см. рис.24) 
и дала удовлетворительную сходимость с уравнением 
(219). 

Поправка, вносимая в Ф (Ѳ, R), также связана с умень
шением скорости дробления частиц в стационарном про
цессе обезвоживания. В случае отсутствия роста при 
дроблении частица радиуса £ через некоторое время 
1 П н (£) дает осколок радиуса л. В случае, если Л =f= О, 
эта частица раздробится через время П С т(Ѳ), где Ѳ = 
= £ -f- Л 1 ^ ^ ^ ] . За это время частица и ее 

[ПС Т(Ѳ) П н (g) J 

осколок вырастут на величину Л 

Таким образом: 

ФсТ(Ѳ,Я) = Ф в (! ,т і ) = Ф н { Ѳ - Л 

П с т (Ѳ) П„ (I) 

Пет (Ѳ) Пн (I) 
X 

л 
П „ (Ö) Пн (I) 

(214) 

Предполагая для относительно узкого в условиях 
эксперимента диапазона размеров частиц линейную за
висимость Пн(^) =a-\-bR, величины g и л находят из 
решения квадратного уравнения: 

а , Л , 
12 + 

{ ь 

п ст (Ѳ) 

ѳ- Л 
Пст (Ѳ) 

(215) 

7. Расчет стационарного распределения частиц 
по размерам в кипящем слое 

Уравнение (206) является общим соотношением для 
расчета распределения частиц в слое. Решение этого 
интегро-дифференциального уравнения с переменными 
коэффициентами представляет значительные трудности. 
Запишем поэтому уравнение (206) для п-интервалов, 
предполагая слабую относительно p(R) зависимость 
функции дробления П(Ѳ), <р(Ѳ, R) от радиуса, т. е. по
лагая П и ф постоянными в пределах узкого интервала. 
Тогда, учитывая, что ц>(и, u)=(f(k, k)=0, уравнение 
(206) для стационарного процесса можно записать: 
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dPL = 2 £ . y / п ш \ д / ? _ ( П / ± * _ J L ) , (216) 

dR * Zl{ R\ ) ' \ Л * 

где / = 1 , 2, 3, n, 
г 

]' F (г) d2 

Дг/ 

Рассмотрим линейное однородное уравнение 

* І = _ _ р О П/ + Х _ _ 3 _ \ (217) 
dA? 1 \ Л Л? 

Отсюда р° = In С - (/? -
' Л ѵ ' 

и окончательно 
А? Р? = С - г - ехр I I / + /С (218) 

л 
Частное решение уравнения (216) ищем в виде: 

Р/ = Л, (Л?) ехр (— щ #) Я 3 , • (219) 

где а/ = - і - ! — . 
Л 

Подставляя выражение (219) и (216), получаем диффе
ренциальное уравнение относительно А : 

3Aj ехр (— щ R) R* — щ ехр (— щ R) RsAj + 

+ ехр ( - а/ Я) Я 3 - L = — а,- Л у ехр ( - а, Л?) R3 + 
dR 

+ ЗАІехр(- a,R) Я» ~ 2 V ( Н і і р j А / ? , 

или d-àL = ехр ( а / R) Л V f i k î i i P L ) Д / ? 

dR Л « \ А?3 у1 ' 
'=/ 

Решение этого уравнения: 

Л/ = ехр (a, R) V ( 1 А <220) Ла/ £ j \ Rj J 
'=/ 
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Следовательно, уравнение (219) примет вид: 

' і - Й ( ^ ) ^ < 2 2 1 ) 

«'=/ 

Общее решение уравнения (216) имеет вид: 

Р/ = С ( - ^ - ) 3 ехр [ - fl/ (R - /?/_,)] 4-
п 

2/?3

 Ѵ 1 / П/ ер,/ р, 

Ч+к <<—' \ R \ 
•A Rt. (222) 

Полагаем, что Р / (д>« / _ 1 ) = р у _, ; 
п 

С ... « Н Ѵ І П І Ж ) ^ (223) 

и окончательно 

Р/ = Р/-1 [~£—f ехр [ - а, (Я - RH1)\ + - ^ - X 
\ "-/—1 / И / "T" А 

X {1 - ехр [ - a, (R - R/-:)]} у | П < 1 р j Д # , . (224) 

і—І 
Введем понятие вероятности при дроблении массы gi 
частиц радиусом Ri дать массу gi частиц радиусом Rj. 

Тогда g l = Q>iigh (225) 

где gt = у я ^ п- gf = - 1 я ;.. 

Число частиц «j радиусом Rj образующихся при дроб
лении числа частиц радиусом Ri, равно: 

п,- = 2yuARjni. (226) 

Отсюда Ф,, = — = — — 

и окончательно 
Я? 

Ф ^ - г ф ^ А / ? / ^ - . (227) 
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Так как PjAR,j = gj— масса /-той фракции, то, умножая 
формулу (224) на ARÔ с учетом выражения (227), по
лучаем: 

AR, / г. хЗ АЛ?,- / R \ 3 

1 - е х р [ - < ! , ( / ? - / ? , _ , ) ] 

п7 + /с 
5/ (228) 

Полагая в уравнении (228) 

Ri = /f i , (229) 
где б — ширина шага; / = 1, 2, 3 ... п, 
для среднего значения массы /-той фракции получаем: 

g ' ff/-i0«(/-l)8 

, 6 

О 3

 + 3Ô2 (/-1)2 } 66 (/ - 1) 
а] а'1 

а 4 / \ aj а2) а\ 

1 + ^ . [ 1 - е х р ( - а / 6 ) ] «_ 
о а / — £ n , o „ à . 

J5 

а / 4 

(230) 

Константу интегрирования в уравнении (230) находим 
из условия нормировки: 

Ё і , = 1. (231) 

Так как в уравнение (230) входит неизвестная ско
рость роста частиц Л, то появляется необходимость в до
полнительном уравнении, связывающем Л с g. Эту связь 
можно извлечь из осуществляемого в стационарном ре
жиме равенства материальных потоков загрузки (ско
рости роста объема слоя) : 

сю 

QM = \Ц{ѵ)аѵ 
ô 

и выгрузки QB = К [ vf (v) dv. 

125 



Для массовых распределений это равенство запи
шется в следующем виде: 

Г 4nR2A фй (R) 4nR2 dR = 
J 4nR& 

о 

К f — K R s - ^ - pb (R) 4 я # 2 dR, 
J 3 4nRb 

и так как j pb(R)dR = l, (232) 
à 

получаем Л і 2 Е Ш dR =*= 
.' R 3 . 
о 

или с учетом уравнения (229) 

Система уравнений (230) и (233) с граничным усло
вием (231) позволяет определить величину скорости ро
ста Л и распределение материала по крупности в ста
ционарном безрецикловом процессе обезвоживания при 
известных константах выгрузки и дробления. 

Решение трансцендентного уравнения (233) имеется 
графическое: задаваясь для данного значения К раз-

п 

личными значениями К, строят функционалы Ф 2(Л) = 

и Ф 2 ( Л ) — — . Точка пересечения кривых Фі(Л) и Фг(Л) 
дает значение скорости роста, соответствующее данному 
режиму. Затем из уравнений (230) и (231) определяют 
гранулометрический состав материала в слое. 



Г л а в а 4 

КОНСТРУКЦИИ АППАРАТОВ КИПЯЩЕГО СЛОЯ 
ДЛЯ ОБЕЗВОЖИВАНИЯ И ГРАНУЛЯЦИИ 

Кипящий слой благодаря своим псевдожидкостным 
свойствам позволяет при обработке и получении ди
сперсной твердой фазы распол.агать определенной гиб
костью в выборе (или создании) оптимальной конструк
ции. Классификация возможных вариантов конструкций 
затруднена их многочисленностью. На рис. 41 показана 
группа типовых конструкций, не претендующая на пол
ноту охвата критериев систематизации, но позволяющая 
проиллюстрировать их многочисленность. 

Так, по гидродинамическому признаку различают 
аппарат кипящего слоя (рис. 41,6, е) цилиндрической 
формы, конические аппараты кипящего слоя (рис. 41, а, 
б, д), аппараты с фонтанирующим слоем (рис. 41, ж, з) 
и, наконец, аппараты кипящего слоя с локальным фонта
нированием (рис. 41,г) . 

По способу подачи раствора (размещения форсунки) 
различа-ют ввод сверху над слоем (рис. 41, а, б, е) , ввод 
снизу в слой на уровне решетки (рис. 41, а, б, в, е), ввод 
сбоку в слой (рис. 41,е, д, ж). Вывод дисперсного про
дукта может осуществляться сбоку с уровня решетки 
(рис. 41,а, б, в, е), с решетки в центре (рис. 41,г, д), 
сбоку с зеркала слоя (рис. 41, ж, з) и на вынос. 

Тепло подводится только с псевдоожижающим аген
том (рис. 41,6, в, г, ж), с газом на псевдоожижение 
и распыливание (рис. 41, а ) , с распыливаемым раство
ром путем его перегрева (рис. 41, е) и кондуктивно, че
рез теплообменник в слое (рис. 41, д). 

Наконец, по принципу в е д е н и я п р о ц е с с а раз
личают аппараты без подачи рецикла и с вводом рецик
ла (ретура) — рис. 41, б, с селективной (применение 
классификатора на выгрузке) и неселективной выгруз
кой (возможность использования сепаратора с отдувкой 
мелочи предусмотрена на рис. 41 ,г) , с ведением процес
са с грануляцией и, наконец, с получением пылевидного 
продукта (на инертном носителе либо на своих грану
лах) . 

Приведенная примерная классификация дает некото
рое представление о богатстве конструктивных возмож
ностей метода. Детальный анализ многочисленных кон-
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струкций и схем аппаратов (17 конструкций), правда 
без проведения достаточно четкой систематизации, дан 
в монографии [15]; в монографии Ванечека с сотр. [12] 
этой стороне вопроса также уделено недостаточно вни
мания; работа Ю. Я. Каганович и А. Г. Злобинского [85] 
посвящена лишь аппаратам конструкции ВНИИГа, обез
воживанию растворов в ней уделяется незначительное 
место. 

Ниже рассматриваются аппараты имеющихся и пред
ложенных конструкций с учетом приведенной выше 
классификации, но под углом основных тенденций раз
вития аппаратурного оформления и особенно широкого 
применения аппаратов с активным гидродинамическим 
режимом. 

1. Аппараты для обезвоживания и грануляции 
растворов в крупнотоннажных производствах 

В крупнотоннажных производствах цветной металлур
гии и химической технологии широко применяют аппа
раты системы ВНИИГа. Их основные достоинства при 
проведении процессов обезвоживания и грануляции не
органических солей с достаточно высокими температура
ми плавления — простота конструкции, позволяющая 

Рис. 42. Установка ВНИИ Г с вынос
ной топкой: 
/ — фонарь; 2— выгрузка; 3—топка; 
4 — слой зернистого материала; 
5— аппарат кипящего слоя; 6—смот
ровое окно 

Возоцх 
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обеспечить высокую экономичность процесса путем мак
симально интенсивных параметров сушильного агента, 
и легкость масштабирования. Последнее было под
тверждено практически полным совпадением закономер
ностей динамики гранулометрического состава и пара
метров устойчивого режима в подобных аппаратах с се
чением решетки 0,006; 0,1; 1,2; 3,0; 8,0 м 2 . 

Типичный аппарат конструкции ВНИИГа показан 
на рис. 41,6. Он представляет собой собственно камеру 
кипящего слоя, надслоевое пространство и коммуника
ции отвода запыленных газов, гранулированного про

дукта и подвода раствора. Камера отделена решеткой 
от подрешеточного пространства и имеет круглое, слег
ка расширяющееся сечение. Такое аппаратурное оформ
ление оказалось универсальным. Различные аппараты 
отличаются в основном компановкой аппарата с топкой, 
которая делается либо выносной (рис. 42), либо встро
енной (рис. 43). 

Другая особенность аппарата — использование рас-
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пыла над слоем с применением форсунки грубого рас
пыла (рис. 44). 

Некоторые конструктивные изменения, вносившиеся 
Усть-Каменогорским свинцово-цинковым комбинатом 
в схему этого аппарата, подробно изложены в рабо
те [86]. Простота метода, позволяющего легко распреде
лять раствор при помощи нескольких форсунок, сводит 
проблему масштабирования к проблеме равномерного 
газораспределения. 

За рубежом сколько-нибудь близкие масштабы ис
пользования в крупнотоннажном процессе типовых аппа-

58 

Рис. 44. Форсунка грубого распыла 

ратов кипящего слоя известны только в США, где фир
ма «Филлипс Петролеум», применив последователь
ный масштабный переход в диаметре аппарата — 150, 
300, 600 и 1200 мм, пустила крупные установки для упа
ривания и последующего захоронения радиоактивных 
отходов [124]. 

V 2. Аппараты с активным гидродинамическим 
режимом слоя 

Специфической чертой процесса обезвоживания 
и грануляции в кипящем слое является наличие в аппа
рате частиц с увлажненной поверхностью, легко слипаю-
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Рис. 45. Эпюра порозности фонтанирующего слоя при различных скоростях га-
зм w (а=40°; d0="75 мм) 

щихся между собой и прилипающих к стенкам и решет
ке. Это обстоятельство особенно существенно при вы
нужденном вследствие термостабильности продукта 
низкотемпературном ведении процесса; наличие адгези
онных свойств у частиц требует применения специаль
ных мер борьбы с их слипанием или налипанием. Прин
ципиально возможен ряд мер — во-первых, уменьшение 
концентрации частиц в слое, или в отдельных его зонах; 
во-вторых, увеличение относительных скоростей движе
ния частиц и, наконец, в-третьих, ликвидация застойных 
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зон частиц у наиболее опасного в отношении налипания 
узла аппарата — газораспределительной решетки. 

Для реализации первых двух мер используют аппа
раты с фонтанирующими слоями либо аппараты кипя
щего слоя с зонами локального фонтанирования, т. е. 
аппараты с активным гидродинамическим режимом. 

Их эффективность, проверенная вначале на ряде 
опытных установок, была изучена в многочисленных гид
родинамических исследованиях с целью определения по
лей концентраций и скоростей, обеспечивающих дости
жение, требуемого эффекта. Применительно к фонтани
рующему слою поля концентраций были исследованы 
А. Е. Горштейном [87] и А. Д. Гольцикером [88]. 
Несмотря на различие применявшихся методик (пьезо
электрические и емкостные датчики, пристеночные 
наблюдения в «рассеченных» по оси аппаратах и т. д.) , 
качественные результаты этих работ близки — всеми ис
следователями установлено наличие ядра высокой по-
розности и плотной периферийной зоны; в опытах авто
ров данной монографии [88] дополнительно было найде
но существование переходной зоны обмена. Типичное 
распределение порозности фонтанирующего слоя приве
дено на рис. 45. В работах [87 и 88] даны подробные ре
зультаты по углам раствора ядра низкой концентрации, 
предельным высотам слоя и т. д. Следует особенно отме
тить отличие роли решетки в фонтанирующем слое и при 
псевдоожижении: если в последнем случае главная функ
ция решетки — равномерное газораспределение, то при 
фонтанировании ее роль скромнее — поддержание осев
шего при остановке слоя. Особенно существенным явля
ется установление в гидродинамических опытах авторов 
книги (см., например, рис. 46) отсутствие контакта слоя 
с решеткой ввиду отжатия его воздушным потоком, об
разование своеобразного «пузыря» у сетки. Именно по
этому в ряде первых конструкций аппаратов с фонтани
рующим слоем для обезвоживания и грануляции 
(например, патент Б у ж у 1 ) предлагалось размещать 
форсунку в устье конической части (рис. 47), причем 
к одному из преимуществ такого конструктивного реше
ния относилась возможность предварительной подсушки 
капель горячим воздухом. В случае подачи неньютонов
ской жидкости (паста, суспензия) подогрев форсунки 

1 Патент (Франц.), Ѣ 901032, 1961. 
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Рис. 46. Плоский фонтанирующий слой с разреженной зоной над 
решеткой 

f 

Рис. 47. Аппарат (Франция): 
/ —' отработанный воздух; 2—го
рячий воздух; 3—суспензия; 
4 — гранулы сухого материала 

4 

Риц. 48. Опытно-промышленная уста
новка ЛТИ для растворов и паст: 
/ — влажный сыпучий материал; 
2 — раствор; 3 — горячий воздух; 
4 — сухой материал 
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улучшает распиливание, высота подъема нижней грани
цы слоя над форсункой регулируется скоростью воздуха. 

В. С. Вызго [89—92], почти одновременно предло
живший аналогичную конструкцию, также нашел, что 
высота этого подъема гранул над сеткой существенно 
зависит от скорости газового потока (при скоростях 
5—10 м/с в диапазоне 70—ПО мм). 

Наибольшее распространение в отечественной про
мышленности получили аппараты для обезвоживания 
в фонтанирующем слое конструкции ЛТИ им. Ленсове
та, подробно описанные в работе П. Г. Романкова 
и Н. Б. Рашковской [15]. В этих аппаратах применялись 
различные варианты ввода форсунки: сверху в слой, 
сбоку под углом и снизу над решеткой, но во всех случа
ях раствор распыливался в разбавленную фазу фонтани
рующего слоя. Основные преимущества данных аппара
тов — простота, возможность получения значительных 
размеров гранул, имеющих широкий спектр дисперсно
сти, широкий диапазон варьирования технологическими 
параметрами и т. д. 

Однако при использовании таких устройств с фонта
нирующим слоем возникает проблема масштабирования 
при переходе к крупнотоннажным производствам. 
П. Г. Романков и Н. Б. Рашковская предложили два ва
рианта решения задачи; общей чертой этих вариантов 
являлась замена осесимметричной конической формы 
аппарата щелевой. В первом варианте, успешно внедрен
ном на Дербеневском химическом заводе, применен ап
парат с кольцевой щелью в режиме обычного фонтани
рования и с центральной выгрузкой (см. рис. 48). Эта 
оригинальная конструкция дополнялась устройством 
для сепарирующей выгрузки (классификатором). Оче
видным недостатком конструкции является трудность 
равномерного газораспределения по кольцевой щели 
значительной протяженности. 

Второй вариант представляет собой дальнейшее раз
витие аппарата с фонтанирующим слоем—так называ
емый аппарат с вихревым слоем, эффективность приме
нения которого при обезвоживании растворов показана 
в работе Е. О. Сульг [93]. Щелевой подвод воздуха 
в сочетании с интенсивной циркуляцией обеспечивает 
надежность в работе и удобство масштабного перехода. 
Аппараты этого типа в настоящее время внедряются на 
ряде производств. 
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Рис. 49. Аппарат НИИхиммаша с щелевым фонтани
рующим слоем: 
/ — сжатый воздух; 2 — суспензия; 3 — горячий тепло
носитель 

Рис. 50. Аппарат с несколькими фонтанирующими слоями 
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Близкое по идее масштабирования решение предла
гается в аппарате конструкции НИИхиммаша, представ
ляющем собой щелевой расширяющийся желоб с подво
дом раствора снизу (рис. 49). 

Наконец, предложено 1 решение задачи масштабиро
вания фонтанирующих слоев путем «блочного моделиро-

Рис. 51. Установка с зонами локаль
ного фонтанирования для сушки 
термолабильных материалов 

Рис. 52. Аппарат НИИхиммаша ^ 
с комбинированным вводом раство- ^ 
ра: 
1 — высокотемпературный теплоно
ситель; 2 — раствор; 3 — воздух на 
распыление; 4—'воздух; 5 — воздух 
на распыление; 6 — раствор; 7—воз
дух на сепарацию; 8—высокотемпе
ратурный теплоноситель; 9 — воздух 
на ожижение 

вания», т. е. сочетания последовательности соединенных 
идентичных аппаратов (рис. 50). 

Указанные конструкции, не исчерпывая всего много
образия применения метода безрешеточного фонтаниру
ющего слоя при обезвоживании и грануляции растворов 
(достаточно упомянуть бесподовую печь конструкции 
Гинцветмета, используемую для обезвоживания раство
ра цинкового купороса на УКСЦК) , дают представление 

1 Патент (США), № 3251650, 1966. 
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о возможностях его использования и интенсификации 
процессов, достоинствах и недостатках. 

Другой конструктивный прием создания активного 
гидродинамического режима в слое для предотвращения 
слипания гранул, также фактически вытекающий из 
требований масштабирования аппаратов, состоит в соз
дании в аппарате кипящего слоя зон локального фонта
нирования. Этот интересный способ обезвоживания тер
молабильных растворов был предложен С. М. Дановым 
с сотрудниками [95]. Типичный аппарат их конструк
ции показан на рис. 51. Зоны локального фонтанирова
ния создаются введенными через решетку форсунками. 
Преимущества, связанные с защитой как форсунки, так 
и решетки от налипания, а также с интенсификацией 
относительного движения и перемешивания частиц, оче
видны. Обобщением этой конструкции является аппарат, 
показанный на рис. 52. Достоинством этого аппарата, 
несмотря на сложность, является возможность частично
го разделения функций подачи раствора и защиты ре
шетки от налипания зонами локального фонтаниро
вания. 

Расчет эффективности зон локального фонтанирова
ния должен базироваться па изучении влияния воздуш
ных и газожидкостных струй на структуру кипящего 
слоя. За последние годы такие испытания выполнены 
отечественными исследователями как прямым гидроди
намическим методом (Е. Я. Барсуков, Н. А. Шахова, 
Г. А. Минаев), так и косвенным методом, по температур
ным полям (Л. К. Васанова, П. С. Добрыгин [42]) . Из 
полученных зависимостей представляют интерес: 
формула Н. А. Шаховой для расчета длины факела: 

/ = • — ^ і / , (234) 

где Рг и p c — плотности газа и слоя; 
U0 и Un— скорости истечения и витания; 

С2—константа, 
и формула Г. А. Минаева для определения средней кон
центрации твердой фазы в факеле: 

- ^ = 0,34^0,035 4 , (235) 
Рг 

где Рф — плотность факела; 
d-э— размер частиц. 
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Наконец, с целью защиты газораспределительной ре
шетки от налипания частиц был предложен ряд чисто 
механических методов интенсификации движения частиц 

Рис. 53. Аппарат для обезвоживания растворов гигроскопичных веществ: 
/ — бак с раствором; 2, 3, 4—ресиверы; 5 — кипящий слой; 6—форсун
ка; 7 — циклон 

Рис. 54. Аппарат с наклонной про
дуваемой решеткой: 
/ — корпус; 2-— бак; 3 — компрессор; 
4 — слив мелкой фракции; 5—решет
ка; 6—воздух; 7 — вывод насадки 
и крупной фракции; 8 — воздуходув
ка; 9 — ресивер; 10 — насадка; 
11— слой; 12 — форсунка; 13 — шне-
ковый питатель; 14—бункер 

-ч. -5 

< 3 ^ 

у ее поверхности. Типичным примером является кон
струкция аппарата С. М. Данова [95, с. 5—11] для обез
воживания и грануляции гигроскопичных веществ с на
клонной решеткой и центральной выгрузкой, показанная 
на рис. 53. На этом же рисунке дан разрез форсунки. 
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Аналогичная конструкция решетки в аппарате-грану-
ляторе кипящего слоя предлагается в чешском патенте 1 , 
отличие состоит в гораздо большем угле раствора кону
са, что приближает его по форме к аппаратам с фонта
нирующим слоем (при принципиальной разнице в ха
рактере газораспределения, рис. 54). Наиболее ради
кальное решение задачи предохранения решетки от 
налипания найдено Н. И. Гельпериным с сотр. [96], 

предложившим использовать вращающуюся решетку; 
соответствующая конструкция аппарата показана на 
рис. 55. 

Рассмотренные конструкции аппаратов позволяют 
сделать выбор для ведения процесса с труднокипящими 
гранулами. 

3. Комбинированные и специальные агрегаты 
для обезвоживания и грануляции в кипящем слое 

Одним из основных преимуществ рассматриваемого 
класса аппаратов является возможность их универсаль
ного использования — проведения в одном аппарате це-

1 Патент (Чехосл.), № 102093, 1961. 

(Мзду* 

Рис. 55. Аппарат МИТХТ с вращающейся решеткой 
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лой серии процессов — выпарки, сушки, грануляции, хи
мической реакции, агломерации и т.д., для которых 
раньше требовалась целая технологическая «нитка» ап
паратов. Естественно поэтому стремление усилить эту 

Рис. 56. Комбинированная валь- Рис. 57. Комбинированная сту-
цово-распылительная сушилка пенчато-противоточная сушилка 

универсальность, например, путем применения комбини
рованных агрегатов. 

Следует различать два принципиально различных пу
ти создания комбинированных установок. В первом 
случае идея комбинирования заключается в сочетании 
в одном аппарате двух (или более) различных способов 
сушки (обязательным, конечно, является сушка в кипя
щем слое), наиболее подходящих для удаления различ
ных форм влаги. К этой категории принадлежат, напри
мер, сушилки типа РКСГ [97, 98], в которых кипящий 
слой дополнен распылительной подсушкой капель рас
твора. Сюда же следует отнести комбинированную валь-
цово-фонтанирующую сушилку 1 (рис. 56), в которой 

* ' Б ы к о в а М. И., М а л ы й Н. И., С т е п а н я н А. А. Авт. 
свид. № 171797. — «Бюл. изобр. и тов. знаков», 1965, № I I , с. 151. 
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распыленный густой раствор или паста частично отфор
мовываются перед подачей в фонтанирующий слой. 
Иной принцип комбинирования заложен в многослойных 
агрегатах ступенчато-противоточного типа, в которых, 
помимо стадий обезвоживания и грануляции, включены 
другие процессы, чаще всего теплообменные — подогрев 
или охлаждение гранул. Типичная многоступенчатая 

t 

Рис. 58. Комбинированный гранулятор-охладитель минеральных 
солей 

установка 1 с предварительным подогревом газами рас
твора и гранул показана на рис. 57. На рис. 58 показана 
двухступенчатая установка с охлаждением полученных 
в грануляторе частиц минерального удобрения [99]. 

'^К отдельной значительной группе аппаратов относят
ся устройства для проведения процессов обезвоживания 
на частицах инертного материала без грануляции, путем 
выноса образующейся пыли. Этот метод, впервые пред
ложенный в Советском Союзе М. Ф. Масловским 
и M . М. Варыгиным 2 , находит в последние годы боль-

1 Л е б е д е в П. А., Л ы к о в М. В., Л е о н ч и к Б. И. и др. 
Авт. свид. № 153237 — « Б ю л . изобр. и тов. знаков», 1963, № 4, с. 70. 

2 M а с л о в с к и й М. Ф., В а р ы г и н H . Н. Авт. свид. 124366. — 
«Бюл. изобр.», 1959, № 22, с. 39. 

142 



шое применение; впервые он был применен для сушки 
суспензий органических красителей. При этом использо
вались как двухступенчатые (теплообмен и обезвожива
ние) установки с подачей раствора сверху (рис. 59), кон-
дуктивным подводом тепла в слой и утилизацией тепла 
отходящих газов после их циклонной очистки, так и од
нокамерная модель (рис. 60) с вводом раствора непо

средственно в слой [100] и с встроенными циклонами 
(по образцу реакторов для каталитических процессов). 

Позднее Гинцветмет совместно с МИХМ разработал 
и внедрил по этому способу установку для обезвожива
ния пульп свинцовых пылей на Чимкентском свин
цовом заводе [101]. Здесь, как и в установке ЛТИ на 
Дербеневском химическом заводе, выбрана осесиммет-
ричная схема с центральными подачей раствора и вы
грузкой инертного материала на регенерацию (рис. 61). 
Вопросы эксплуатации этой установки подробно рас
смотрены в гл. 5. 

На Рубежанском химическом комбинате В. Э. Лиса-
ем и др. [48, 102] создан ряд интересных конструкций 
для обезвоживания на частицах инертного материала 
с использованием активного гидродинамического режи
ма фонтанирующего или конического расширяющегося 
слоя (рис. 62). В малом аппарате фонтанирующего слоя 

Рис. 59. Пилотная установка 
для обезвоживания на инерт
ных гранулах 

Рис. 60. Опытная установка для 
обезвоживания на инертных грану
лах: 
1 — отработанный теплоноситель; 
2— готовый продукт; 3—раствор; 
4 — воздух; 5 — теплоноситель 
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Пульпа Кварц 
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возаул 

Рис. 61. Установка Гинцветмета для обезвоживания пульп 
па инертных гранулах: 
/ — бункер; 2— аппарат; 3— внутренняя секция; 4 — решетка; 
5 — выгрузка; 6—воздуходувка; 7—фильтр; 8— циклон 

Рис. 62. Аппараты РХК. для обезвоживания органических продук
тов на инертных гранулах: 
/ — суспензия; 2—сжатый воздух; 3 — в циклон; 4 — теплоноси
тель; 5—материал; 6 — воздух 



применена подача раствора в слой сверху, а в большом 
коническом аппарате использовали оригинальный рас
пыл противоточным «сдувом» струи. 

Исследования этого метода обезвоживания проводи
лись Э. О. Регером в ЛТИ [48] и В. Н. Блиничевым 
в ИХТИ [14], причем последняя работа была посвяще
на специально вопросам истираемости гранул в кипящем 
слое. Дело в том, что процесс обезвоживания на инерт
ном носителе может протекать в случае динамического 
равновесия двух процессов — высушивания пленки рас
твора и истирания сухой пленки в пыль; сдвиг равнове
сия приводит к нарушению процесса, так как при мед
ленном высушивании неизбежно слипание гранул, а при 
медленном истирании — их постепенное зарастание. И то 
и другое приводит к аварийной остановке. Очевидно, 
процесс может идти либо в точно поддерживаемом диа
пазоне изменения режима, либо при наличии устройства 
для регенерации инертного материала (типа регенера
торов установок каталитического крекинга). 

Наконец, в ряде случаев используют различные до
полнительные усовершенствования, общие для аппара
тов всех рассмотренных типов — системы дополнитель
ного кондуктивного подвода тепла 1 (рис. 63) либо 
устройства для внутреннего дробления гранул в слое, 
заменяющие громоздкие линии внешнего рецикла; это 
могут быть встроенные струйные мельницы 2 (рис. 64) 
или механические дробилки. Возможно также примене
ние разнообразных сепараторов и классификаторов для 
селективной выгрузки. 

Выше (см. главы 1 и 2) были сформулированы основ
ные принципы интенсификации процессов обезвожива
ния: использование безрецикловой схемы, сепарирую
щая выгрузка, применение псевдоожижающего агента 
с высокими теплотехническими параметрами. Если рас
сматривать с этой точки зрения описанные конструкции 
аппаратов, то можно заметить, что указанные принципы 
нашли применение в промышленности при практическом 
отсутствии внедренных секционированных и комбиниро
ванных устройств; все конструкции, которые описывают
ся в данной главе, относятся к патентам, лабораторным 
или опытным образцам. Необходимо отметить, что не 

' Д о н а т Е. В. Авт. свид. № 150103. — «Бюл. изобр.», 1962, 
№ 18, с. 20. 

2 Патент (Англ.), № 901032, 1962. 
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только в случае обезвоживания растворов крупнотон
нажных производств минеральных солей, но и для мно
гих мало- и среднетоннажных производств цветной ме
таллургии, органической химии и т. д. нашел широкое 
применение простейший саморегулирующийся вариант 

/г пмеулодителю 

Сжатый 
Ооздуі 

Жидкость 

Рис. 63. Установки с кондуктивным 
подводом тепла в слой 

Рис. 64. Установка с встроенной 
внутрь слоя дробилкой — струйной 
мельницей 

безрециклового процесса. Следует указать также, что 
в отличие от рассмотренных в главе 1 теоретических при
меров сепаратор для селективной выгрузки широко при
меняется в качестве простейшего и надежнейшего уст
ройства внешнего регулирования гранулометрического 
состава не только в рецикловых, но и в безрецикловых 
процессах. 

і Необходимо подчеркнуть перспективность аппаратов 
с обезвоживанием растворов в слое инертного мате
риала. 

Наличие значительного выбора конструкций и ва
риантов позволяет сочетать требования экономики и ор
ганизации процесса с индивидуальными свойствами кон
кретного продукта (в растворенном и высушенном со
стоянии) . 
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Г л а в а 5 

ОБЕЗВОЖИВАНИЕ ПУЛЬП И РАСТВОРОВ 
ЦВЕТНЫХ МЕТАЛЛОВ 

Многие технологические процессы в цветной и черной 
металлургии, связанные с переработкой природного 
сырья и полуфабрикатов (руд, концентратов, шламов, 
пылей и т. д.) , осуществляются в кипящем слое. Так, 
цинковые электролитные заводы переведены на обжиг 
концентратов в кипящем слое; ряд процессов по обжигу 
медных, никелевых, алюминиевых, молибденовых, ртут
ных, золотосодержащих и других руд и концентратов 
также осуществляется в кипящем слое. 

Применение кипящего слоя позволяет повысить сте
пень использования сырья в гетерогенных процессах 
благодаря снижению диффузионного торможения физи
ко-химических процессов и интенсификации теплопере
дачи. 

Первые работы по обжигу в кипящем слое сульфид
ных цинковых концентратов были начаты Г. Я. Лейзеро-
вичем с сотр. в НИИцветмете в 1946 г. Влажность боль
шинства сульфидных цинковых концентратов, поступаю
щих на обжиг в кипящем слое, колеблется от 7 до 13%. 
С целью облегчения подачи таких концентратов в печь 
их сначала разрыхляют. Некоторые заводы для облегче
ния разрыхления либо подсушивают концентраты до 
6—7%, либо, наоборот, добавляют воду до 25—30% 
влажности и затем репульпируют сырые концентраты 
в печах кипящего слоя. Обжиг сульфидных руд и кон
центратов, подаваемых в аппарат в виде пульпы, нашел 
в последующие годы широкое применение; пульпу вво
дят в аппарат непосредственно под слоем. В кипящем 
слое вода сразу испаряется, а сера, находящаяся в руде, 
сгорает. 

Реакция окисления серы происходит в печи практи
чески мгновенно. Огарок внутри печи однороден по со
ставу. При обжиге в кипящем слое в реакционной каме
ре легко поддерживается оптимальная, одинаковая во 
всем слое температура. 

Способ обжига концентратов в виде пульпы был оп
робован в Советском Союзе при сульфатизирующем об
жиге медно-цинковых сульфидных концентратов только 
в полупромышленном масштабе. Обжиг цинковых суль-
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фидных пульп с полным удалением серы ведется на 
цинковых заводах Европы («Шабац» и «Трепча» в Юго
славии) и Азии («Акита» в Японии). Обжиг пульп при
меняют также при переработке медных шихт. Таким об
разом, этот способ освоен промышленностью и пригоден 
для переработки концентратов любого состава [103]. 
В большинстве случаев установки для обжига в кипя
щем слое автоматизированы. 

Иногда экзотермичность реакции затрудняет обжиг, 
так как необходимо проводить охлаждение кипящего 
слоя. Обжиг в кипящем слое можно проводить не только 
с экзотермическими реакциями, но и за счет дополни
тельного ввода тепла в слой; таким образом, проводят 
ряд эндотермических процессов — расщепление, кальци
нацию, гидролиз, обезвоживание и т. д. В кипящем слое 
успешно обрабатывают продукты производства цветной 
и черной металлургии, а также продукты производства 
редких тяжелых и радиоактивных элементов. 

Учитывая важность применения этого метода, в дан
ной главе наряду с рассмотрением обезвоживания ис
тинных растворов уделяется значительное внимание 
и процессам переработки пульп, где собственно обезво
живание является побочной операцией, протекающей на
ряду с основной высокотемпературной химической 
реакцией. 

1. Обезвоживание пульп, шламов и суспензий 

Переработка золотосодержащих концентратов 

В Советском Союзе проведены исследования по об
жигу мышьяково-углистых золотосодержащих концент
ратов из пульп на укрупненно-лабораторной модели 

Т а б л и ц а 2. Химический состав 

Состояние исходного 
материала 

Си РЬ Zn S i 0 2 А1203 Fe Состояние исходного 
материала 

% ( П О 

После двух пере
чисток 0,35 0,06 0,24 32,63 10,2 13,6 
После трех пере-

0,06 0,24 32,63 10,2 13,6 

0,41 0,06 0,2 24,24 7,9 17,24 

148 

[104]. Химический состав концентратов, использован
ных для обжига, приведен в табл. 2. 

Экспериментально было определено, что для нор
мального проведения процесса содержание влаги 
в пульпе должно быть не менее 25%. Одним из основных 
факторов, определяющих качество огарка, является 
расход воздуха. Максимальная отгонка мышьяка наблю
далась при коэффициенте избытка воздуха а = 1 , 2 . Со
держание свободного кислорода в газовой фазе над ки
пящим слоем не превышало 2—4%. Увеличение содер
жания кислорода приводило к переокислению мышьяка 
и образованию арсенатов железа. На процесс отгонки 
мышьяка большое влияние оказывала температура об
жига. При температуре слоя 600—650° С остаточное со
держание мышьяка составляло 0,47—0,81%. 

На основании данных эксплуатации укрупненно-ла
бораторной установки были проведены полупромышлен
ные испытания. Пульпу (плотностью 2,3—2,5 г/см 3) по
давали в печь в виде капель размером 0,5—1,5 мм. 

На основании полупромышленных испытаний отра
ботан двухстадийный режим сушки и обжига концент
рата из пульп: 

I стадия II стадия 

Содержание влаги в пульпе, % • • 25--30 — 

Температура, °С: 
под решеткой 480--500 550— 570 

550--600 670- 690 
Расход воздуха на 1 т концентра-

1200--1400 
Линейная скорость газов в слое, м/с 0,15--0,2 0,1 
Производительность, т / ( м 2 •сутки) 6,5--7,5 3 - 3,5 

* Здесь и далее объем принят для нормальных условий. 

концентратов, использованных для обжига 

So6ui С 

сульф As с Прочие Au Ag 

массе) элементы г/т 

11,97 0,4 5,97 11,8 12,9 ' 62,0 15,6 

15,56 0,14 • 7,95 14,15 5,9 84,2 22,0 
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В результате применения такого режима сушки и об
жига 73% золота остается в огарке, а мышьяк в основ
ном удаляется с газами. Выход пыли по сравнению 
с сушкой сухого концентрата уеличивается на 7—10%. 
Материал, поступающий на обжиг после трех перечи
сток, имеет большую теплотворную способность, благо
даря чему температурный режим установки более ус
тойчив. 

Потери продукта с отходящими газами после систе
мы пылеочистки составляют менее 0,02 % от исходного 
концентрата. К. п. Д. системы пылеулавливания равен 
99,9%. 

Сульфатизация свинцовых кеков 

При гидрометаллургической переработке вельц-окис-
лов и возгонов на свинцово-цинковых заводах получают 
свинцовые кеки, содержащие свинец, цинк, кадмий 
и медь. Кроме цветных металлов, в них содержится зна
чительное количество редких элементов, в частности со
держание индия иногда достигает 500 г/т. Цветные и ред
кие металлы находятся в соединениях, трудно раство
римых в разбавленной серной кислоте, и при кислом 
выщелачивании в раствор не извлекаются. 

Предложен 1 и проверен в лабораторных условиях 
способ сульфатизации свинцовых кеков в кипящем слое. 
Сырой материал смешивают с серной кислотой или 
с отработанным электролитом, полученную пульпу пода
ют в печь кипящего слоя, где происходит упарка воды, 
сушка, грануляция и сульфатизация. 

Исследования проводили на свинцовом кеке следую
щего состава, %: 25,42—33,33 РЬ; 0,17—0,27 Си; 0,15— 
0,16 Cd; 7,96—8,95 Zn; 4,14—6,09 Fe; 1,0-1,15 As; 
10,77-12,37 Soon,; 7,07—8,54 S S O l ; 0,0005-0,0014 Ca; 
0,05—0,058 In; 0,001 Tl ; 0,00-26—0,0039 Ge; 0,006 Se; 
0,016 Te; 0,04 Sb. 

Сульфатизацию проводили на установке кипящего 
слоя, имеющей диаметр нижней части 150 мм, верхней 
230 мм, высоту 1500 мм. Подача пульпы осуществля
лась с помощью форсунки, расположенной в нижней 
части аппарата. 

1 С н у р н и к о в А. П., П у с ь к о А. Г., Ф и ш м а н М. А, Авт. 
свид. № 164121. — «Бюл. изобр. и тов. знаков», 1964, № 14, с. 52. 
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Сырые свинцовые кеки смешивали с отработанным 
цинковым электролитом при ж : т = 2 : 1. 

Результаты опытов сульфатизации свинцовых кеков 
приведены в табл. 3. 

Т а б л и ц а 3. Результаты опытов по сульфатизации свинцовых кеков 

Показатели 
150-180° с 280—320 °С 

Показатели 
кг 1 % кг % 

Переработано кеков . . . . 7,95 100 7,16 100 

Получено: 
сульфатный продукт . . 
циклонная пыль . . . . 
шлам скруббера . . . . 
потери с газами . . . . 

11,8 
1,8 
0,08 
0,02 

14,7 
23 

1,0 
0,3 

7,0 
2,6 
1,0 
0,1 

87 
36 
14 
2,6 

К. п. д. пылеочистки . . . . — 99 97,4 

При 150—180° С избыточная серная кислота и мышь
як не улетучиваются, выход сульфатного продукта со
ставляет 14,7%, пылевынос 23%; при 280—320° С избы
точная серная кислота почти полностью удаляется, вы
ход сульфатного продукта уменьшается, пылевынос уве
личивается, отгонка мышьяка составляет 26%. 

На основании исследований приняты следующие па
раметры режима сульфатизации: 

Температура, °С: 
в слое . . . 
под подиной 

ж : т 
Удельная производительность, т / (м 2 -сутки) 

по раствору 
по твердому 

Расход воздуха, тыс. м 3/т кека . . . . 

170—200 
800 

1,7—2:1 

25 
12 

10—12 

Гранулированный продукт и циклонная пыль далее 
поступают на гидрометаллургическую переработку. 

Выщелачивание проводили при 70—80°С, ж : т = 3 : 1, 
остаточная кислотность 14—20 г/дм 3. Результаты опы
тов по выщелачиванию продуктов сульфатизации при
ведены в табл. 4. 
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Т а б л и ц а 4. Результаты опытов по выщелачиванию продуктов 
сульфатизации 

Показатели 
Содержание, % 

Показатели 
In Zn Cd Cu Pb 

Сульфатный продукт . . . . 0,034 16,0 0,09 0,17 16,0 
Циклонная пыль 0,023 10,0 0,07 0,20 15,0 
Раствор после выщелачивания 0,11 54,0 0,20 0,34 — 
Промывная вода 0,014 8,0 0,04 0,06 — 
Свинцовый кек 0,006 2,0 0,06 0,15 42,0 

Извлечение: 
в раствор 89 90 73 64 — 
в промышленную воду 5 5 3 3 — 

Температура сульфатизации практически не влияет 
на степень извлечения в раствор ценных компонентов. 

Опыты по гидролитическому осаждению иігдия по
казали, что этот процесс необходимо вести при низких 
значениях pH (3—4) с предварительным восстановле
нием трехвалентного железа до двухвалентного и отде
лением меди. В этом случае из раствора, содержащего 
110 мг/дм 3 In, за одну операцию получали кондиционный 
индиевый концентрат и одновременно сокращались по
тери цинка, кадмия и меди. 

Данные по гидролитическому осаждению индия при
ведены в табл. 5. 

Т а б л и ц а 5. Результаты опытов по гидролитическому осаждению 
индия 

Условия осаждения 
Содержание, %, в продукте осаждения 

Условия осаждения 
m Zn Cd Си Fe As 

Исходный раствор, г /дм 3 0,11 54,0 0,20 0,34 6,70 1,4 
рН = 5^-5,4, без восста
новления железа . . . 0,21 23,5 0,07 0,55 9,82 2,84 
рН = 3,5—4,0, с восста
новлением железа без 
отделения меди . . . . 0,93 30,6 0,1 28,0 3,2 5,79 
рН = 3,5^-4,0, с восста
новлением железа и от
делением меди . . . . 2,19 17,0 0,1 — 2,6 1,94 
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Результаты этих опытов позволили рекомендовать 
упрощенную технологическую схему для переработки 
свинцовых кеков с получением индия. 

Обезвоживание пульп свинцовых пылей 

На отечественных свинцово-цинковых заводах полу
чение цветных и редких металлов из различных пылей 
и возгонов производится или методом кислого выщела-

Рис. 65. Лабораторная установка для сушкн свинцовой пульпы: 
/ — циклон; 2 — бункер для сбора пыли; 3 — сушильная камера; 4 — на
сос; 5 — воздухонагреватель; 6 — барботер; 7 — ресивер 

* 

чивания, или нейтральным выщелачиванием с последу
ющим кислым довыщелачиванием свинцовых кеков, при 
этом получается относительно низкое извлечение ме
таллов. 

Для значительного повышения извлечения металлов 
используют сульфатизацию пылей и возгонов с моногид
ратом в кипящем слое с предварительной их грануля
цией. 

Для осуществления грануляции и сульфатизации 
требуется абсолютно сухой материал. 

В результате исследований Московского института 
химического машиностроения и Гинцветмета [101, 105] 
была создана лабораторная установка по сушке в кипя
щем слое пульп свинцовых пылей Чимкентского свинцо
вого завода, получаемых после мокрого пылеулавлива
ния. Сушильная камера установки (рис. 65) имела ди
аметр 106 мм и высоту 1600 мм. В качестве инертного 
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материала применяли кварцевый песок. Высушиваемый 
материал вместе с отходящими газами поступал в цик
лон диаметром 100 мм. Производительность установки 
8—10 л/ч. В печь подавалась пульпа соотношением 
ж : т = 2 : 1 . Твердая часть пульпы представляла собой 
тонкодисперсный материал класса—325 меш. В период 
исследования варьировали температуру в слое 125, 150, 
170° С. Было выявлено, что температура в слое мало 
сказывалась на гранулометрическом и химическом со^ 
ставе пыли. Достигнутая производительность по сухому 
продукту составила 268 кг/ (м 2 -ч) при влагосъеме 
900 кг / (м 2 -ч ) . Ниже приведен оптимальный режим суш
ки пульпы: 

Температура, °С: 
в слое 125 
на входе 600 

Скорость газа в слое, м/с 1,6 
Крупность инертного материала, мм . . . 1,98—1,4 
Высота слоя, мм : 300 
Конечная влажность продукта, % . . . 1,6 

На основании данных, полученных на укрупненно-
лабораторной модели, была сооружена опытно-промыш
ленная установка на Чимкентском свинцовом заводе 
[33, с. 431—445; 106]. Установка кипящего слоя 
(рис. 66) представляет собой цилиндр высотой 2460 мм 
и площадью решетки 1,8 м 2 . Решетка изготовлена из жа
ростойкой стали и покрыта сверху жароупорным бето
ном толщиной 200 мм. Основное назначение бетона — 
уплотнение отверстий для установки колпачков, через 
которые в слой попадает воздух. Количество колпачков 
96, число отверстий в колпачке 12, живое сечение поди
ны 3,35%, сопротивление подины 507 мм вод. ст. Фор
сунка для пульпы расположена на высоте 1,2—1,1 м над 
уровнем пода. Выносная топка предназначена для сжи
гания природного газа. 

Воздух подается воздуходувкой марки 101-11-2 про
изводительностью 6000 м 3/ч при напоре 2000 мм вод. ст. 
Готовый продукт вместе с отходящими газами поступа
ет в два циклона диаметром 495 мм каждый, где проис
ходит грубая очистка газов от пыли, поступающих за
тем в систему рукавных фильтров с поверхностью рука
вов 560 м 2 . Удельная нагрузка по газу составляет 
0,6 м 3/мин на 1 м 2 фильтрующей поверхности. Хвостовой 
вентилятор имеет производительность 30000 м 3/ч при на-
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поре 250 мм вод. ст. Процесс ведется периодически при 
подаче в слой пульпы до тех пор, пока температура 
в слое не снизится до 120—125° С. Затем после прекра
щения подачи пульпы происходит сушка и отдувка пы
ли из слоя с одновременным повышением температуры 

4 J 

Рис. Віі. Установка для полу
чения свинцовой пыли из 
пульпы: 
/ — воздуходувка; 2— топка; 
3 — сброс крупной фракции; 
4 — насос; 5 — форсунка для 
пульпы; 6 — печь; 7—газо
провод; 8—бункер для инерт
ного материала; 9 — циклон; 
10 — промежуточный бункер; 
/ / — бункер для пыли; 
12—сборный шнек; 13—шнек; 
14 — рукавный фильтр; 15 — 
эксгаустер 

до 180—200° С. Гранулометрический состав инертного 
материала, применяемый при сушке, следующий: 

—5+3 мм > 10— 15 % 
—3,0+1,5 мм —75—85% 

— 1,5 мм > 10% 

В процессе эксплуатации установлен следующий режим 
сушки: 

Скорость воздуха, м/с - . . . 1,6—1,7 
Температура теплоносителя, °С 500—600 
Соотношение ж : т в пульпе питания . . . . От 1,8:1 

до 2 ,2 :1* 
Высота слоя, мм 400—450 
Производительность печи по твердому продук

ту, т / (м 2 -сутки) 7—8 
Производительность по пульпе, т / (м 2 -сутки) 15—18 

* При ж : т<1,8 затруднена подача пульп форсунками. 

Внедрение этой установки позволило повысить из
влечение в товарную продукцию: цинка на 5—7%, свин
ца на 2—4%, кадмия на 10—15%, индия на 20—40%; 
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снизить капитальные затраты на 108 тыс. руб., сэконо
мить зарплату в год на 13,8 тыс. руб. и эксплуатацион
ные затраты в год на 56,6 тыс. руб. Прибыль от реали
зации дополнительной товарной продукции (кадмий, 
цинк, индий) в год составляет 174,5 тыс. руб. 

Переработка свинецсодержащих 
и оловосодержащих пылей 

А. Г. Пусько, Н. П. Циб и Т. И. Титова предложили 
упрощенную технологическую схему переработки свин
цовых пылей !. По этой схеме исходные сухие пыли или 
пыли из мокрых пылеуловителей репульпируют серной 
кислотой или отработанным электролитом и полученную 
пульпу сульфатизируют в печах кипящего слоя при 
150—350° С. Применение данного способа, помимо упро
щения технологической схемы, позволяет перевести 
в раствор цветные и редкие металлы. 

Сульфатизации цинковых кеков 

На отечественных цинковых электролитных заводах 
остатки от выщелачивания цинковых концентратов пе
рерабатывают вальцеванием с последующей гидроме
таллургической обработкой возгонов и плавкой клин
кера. 

А. Г. Пусько, А. Л. Снурников и В. М. Юренко 2 

предложили способ, отличающийся от существующих 
методов тем, что кеки репульпируют кислотой и полу
ченную пульпу дозируют в печи кипящего слоя. Это по
зволяет перевести нерастворимые соединения металлов 
в растворимую форму и повысить извлечение в раствор 
цинка и кадмия. 

Испытания проводили на опытном заводе ВНИИцвет-
мета в аппарате диаметром 1,0 м и высотой 5,2 м. Пло
щадь поперечного сечения аппарата на уровне порога 
составляла 0,8 м 2 [107]. Подина печи выполнена в виде 
перевернутого усеченного конуса с углом 60°. Живое 
сечение подины 5%. Футеровка печи и подины выполне
на из шамотного кирпича. Установка показана на рис. 67. 

1 П у с ь к о А. Г., Ц и б Н. П., Т и т о в а Г. И. Авт. свид. 
№ 165543. — «Бюл. изобр. и тов. знаков», 1964, № 19, с. 36. 

2 П у с ь к о А. Г. и др. Авт. свид. № 165305. — «Бюл. изобр. и тов. 
знаков», 1964, № 18, с. 53. 
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Вся аппаратура, связанная с приготовлением, транспор
тировкой и подачей пульпы, изготовлена из кислото
стойкого материала. 

В качестве исходного материала использовали цин
ковый как Усть-К-аменогорского свинцово-цинкового ком
бината. Состав кека, %: 
18,9 Zn; 1,30 Си; 6,12 РЬ; 
0,23 Cd; 17,73 Fe; 8,42 
Бобщ; 0,15 As; 0,01 Sb; 
1,05 Mn; 0,01 Со; 0,10 Cl; 
0,014 F. 

Влажный цинковый 
кек (38% Н 2 0 ) репульпи-
ровали в баке слабым рас
твором серной кислоты 
(150 г/л H 2 S O 4 ) . Готовая 
пульпа через распыли
тельную форсунку посту
пала в аппарат. Сульфа-
тизацию проводили пе
риодически в две стадии: 
первая — сушка и грану
ляция, вторая — прокали
вание полученных гранул. 
Сушка и грануляция 
пульпы производились 
при - температуре слоя 
150—180° С. На второй 
стадии температуру слоя 
поддерживали 650° С и проводили дополнительную суль-
фатизацию цинка, меди, кадмия, кобальта и индия. Обра
зовавшиеся на первой стадии сульфаты железа при тем
пературе 650° С разлагались. Выделяющиеся при этом 
SO3 и S 0 2 улучшают условия сульфатизации цветных 
и редких металлов. 

Контроль процесса осуществляли по содержанию 
растворимых металлов в сульфатном продукте и в цик
лонной пыли. Контролировали также ситовый состав го
тового продукта. Полученные гранулы имели следую
щий ситовый состав, % : +2,5 мм 10—15; +1.0 мм 40— 
50; +0,4 мм 30—35; —0,4 мм 10—20. 

Выход циклонной пыли на второй стадии сульфати
зации был значительно выше, чем на первой, что объяс
няется измельчением гранул при прокаливании. 

Рис. 67. Установка для сульфатиза» 
ции цинковых кеков в кипящем 
слое: 
/ —' бак для репульпации; 2—насос; 
3 — напорный бак; 4 — решетка; 
5 — форсунка; 6 — циклоны; 7—элек
трофильтр; 8 — печь кипящего слоя; 
9 — топка 
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Сульфатный продукт, полученный в результате про
калки, поступал на дальнейшую гидрометаллургиче
скую переработку. 

Показатели первой стадии сульфатизации—сушки 
и грануляции: 

Температура, "С: 
топочных газов 900—950 
в слое 150—180 

Удельная производительность, 
т / (м 2 -ч ) 7,0 

Выход, %: 
гранул 70,0 
пыли 30,0 

Расход: 
мазута, кг/т кека 350 
воздуха, м 3 /т кека 7500 
серной кислоты, % 30 

Средний состав продуктов первой стадии сульфати
зации приведен в табл. 6. 

Т а б л и ц а 6. Средний состав продуктов первой стадии 
сульфатизации 

Наименование продукта So6in Эсульф 2 п р а с т в ^"нераств 

Гранулированный про
4,50 д у к т 14,5 14,5 11,81 4,50 

Циклонная пыль . . . 13,1 12,6 9,12 5,62 

Продолжение табл. 6 

Наименование продукта *"ираств '"'"нераств Fe 
раств 

Гранулированный про
0,35 дукт 0,96 0,35 5,5 

Циклонная пыль . . . 0,64 0,54 4,6 

Средний состав газов при сушке и грануляции сле
дующий: 3—4% С 0 2 ; 1,2—0,5% СО; 12—16% 0 2 ; пыле-
вынос 3—4 г/и3. 

Технико-экономические показатели второй стадии 
сульфатизации: 
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Температура, °С: 
топочных газов 950—1080 
слоя 650 

Удельная производительность печи, 
т / (м 2 -ч ) 7,0 

Выход сульфатного продукта, % • 40,0 
Выход циклонной пыли, % . . . 60,0 
Расход мазута, кг/т кека . . . . 150 
Расход воздуха, м 3 /т кека . . . . 3000 

В табл. 7 приведен ситовый анализ поступающих 
и прокаленных гранул. 

Т а б л и ц а 7. Ситовый анализ гранул 

Фракции, мм Исходные гранулы, % Гранулы после прокалки, 
% 

+ 1,0 27,0 0,1 
+ 0 , 4 50,0 0,1 
—0,4 23,0 99,8 

Увеличение количества циклонной пыли на второй 
стадии объясняется измельчением продукта при прока
ливании. 

Средний состав сульфатного продукта и циклонной 
пыли после 2-й стадии сульфатизации представлен 
в табл. 8. 

Т а б л и ц а 8. Состав сульфатного продукта и циклонной пыли 

Наименование продукта so6iu Sc ульф s 
раств 

s 
нераств 

Сульфатный продукт . . 11,64 1 1,39 15,74 2,88 

Циклонная пыль . . . . 12,34 1 1,74 14,68 3,07 

Продолжение табл. 8 

аименование продукта "̂upacTB '""нераств Fe 
раств 

Сульфатный продукт . . 1,15 0,19 0,69 

Циклонная пыль . . . . 0,2 0,22 1,47 
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Пробы сульфатного продукта выщелачивали в воде 
при ж: 1 — 2 : 1 и температуре 70° С и затем фильтровали. 
Скорость фильтрации 0,36 м 3 / ( м 2 - ч ) . 

При выщелачивании извлечение металлов в раствор 
составило, %: 92 Zn; 92 Си; 91,9 Cd. 

Влатный пек 

\ 
Репульпация с отработанныеэлектролитом 

Пульпа 

\ 

Сульфатизации в печах кипящего слоя 

Сульфатный продукт 

I 
Выщелачивание Пульпа 

! 
Фильтрация 

Цинковыйраствор Свинцобо'-железистый пел 

I I . 
в основной цикл " В свинцовое 

цинкового производство производство 

РИС. 68. Технологическая схема переработки цинковых кеков ме
тодом сульфатизации в кипящем слое 

Раствор содержал 87,0 г/л Zn; 5,0 г/л Си; 0,95 г/л Cd; 
1,5 г/л Fe; 1,0 мг/л As; 5,0 г/л Sb; 23 мг/л Со; 20 мг/л Ni ; 
30 мг/л Cl; 2 мг/л Fe. 

Содержание компонентов в свинцово-железистом 
остатке, %: 9—10 РЬ; 3,5-4,0 Zn; 0,2 Си; 32,0 Fe; 
16,4 Si0 2 . 

Выход свинцово-железистого остатка составил 47% 
от цинкового кека. 

Технология переработки цинковых кеков представле
на на рис. 68. Она значительно упрощена по сравнению 
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с существующей и должна дать значительный экономи
ческий эффект. 

Обезвоживание и грануляция цинковых кеков. На 
цинковых заводах отфильтрованный цинковый кек су
шат в барабанных сушилках. Из-за ряда недостатков 
данного способа было решено проверить применимость 
обезвоживания пульп цинкового кека с одновременной 
грануляцией продукта [108—ПО]. 

Исходный цинковый кек имел следующий химиче
ский состав, %: 20,0 Zn; 4,5 Pb; 2,9 Си; 14,3 Fe; 8,2 S; 
7,1 S i0 2 ; 4,4 CaO; 1,94 MgO; 1,3 A1 2 0 3 . 

Аппарат для обезвоживания имел диаметр 150 мм, 
очистка газов производилась в циклонах и рукавных 
фильтрах. Исходная влажность пульпы составляла 40— 
45% Н2О. Пульпу подавали механической форсункой. 

Было установлено, что наиболее удобно подавать 
пульпу прямотоком с теплоносителем, в этом случае пы-
левынос составляет 16%, а при противотоке 21,5%. Вы
явлено также, что с увеличением производительности 
гранулы укрупняются. Предусмотрен возврат циклонно
го продукта под конус распыления пульпы, что снижает 
пылевынос до 12%. 

Основные показатели процесса: 
Исходная влажность пульпы, % 40 
Температура газа на входе, °С 500 
Температура слоя, °С ПО—180 
Скорость газа, м/с 1,3—1,6 
Высота разгрузочного порога, м 0,5 
Крупность гранул, мм 0,4—10,0 
Влажность гранул, % 0,1—0,5 
Выход пыли, % И — '6 
Производительность: 

по сухому продукту, кг / (м 2 -ч) 530 
по упаренной воде, кг / (м 2 -ч) 420 

Расход теплоносителя на 1 т готового продук
та, м 3/т Ю 000 

Увеличение температуры теплоносителя и снижение 
потерь через стенки аппарата позволило увеличить про
изводительность до 1,6-2,5 т / (м 2 -ч) по сухому продукту. 

Исследования обезвоживания пульп цинкового кека 
в кипящем слое показали, что обезвоживание протекает 
с одновременной грануляцией, причем крупность гранул 
определяется скоростью газа в кипящем слое (произво
дительностью аппарата) и конструкцией печи. 
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Переработка полиметаллических руд и концентратов 

На основании известных способов сульфатизирующе-
го обжига в печах кипящего слоя предложен способ пе
реработки полиметаллических руд и концентратов 
Исходную полиметаллическую руду и концентрат обжи
гают до полного удаления серы, огарок репульпируют 
отработанным кислым электролитом и пульпу подвер
гают двухстадийной переработке в печах кипящего 
слоя: при 130—200° С производят выпарку с грануляци
ей, а затем полученные гранулы при 650—700° С прока
ливают. 

Данный способ переработки позволяет повысить из
влечение цинка и серы, использовать отработанный 
электролит для сульфатизации обожженных продуктов 
и сократить расход марганцевой руды, применяющейся 
для окисления железа в растворе. 

Обжиг пульп пирита и пирротина в кипящем слое 

Английская фирма «Дорр» разработала технологи
ческий процесс обжига в кипящем слое измельченного 
пирита в виде пульпы [33, 111]. Пирит поступает в виде 
концентрата, получаемого как побочный продукт при 
извлечении золота. Концентрат после гравитационного 
обогащения вторично измельчают, подвергают цианиро
ванию, фильтруют и сушат. Ввиду слеживаемости 
и прилипания концентрата к стенкам его подают в печь 
в виде пульпы с содержанием 72—75% твердого. 

С помощью центробежного гуммированного насоса 
пульпа отсасывается по мере ее приготовления со дна 
зумпфа в запасные чаны и частично обратно в 
зумпф. Насос при этом является также репульпатором, 
так как при многократном прохождении пульпы комки 
концентрата разбиваются. Запасные чаны для пульпы 
снабжены мешалками. На дне каждого чана имеется 
труба, по которой пульпа подается в другой зумпф и из 
него центробежным насосом — в питающий чан. Из пи
тательных чанов пульпа насосами нагнетается в специ
альные форсунки (пушки) для подачи в печь. Распреде
ление пульпы по кипящему слою осуществляется сжа
тым воздухом при давлении 2,8 кг/см 2 . 

1 П у с ь к о А. Г., С н у р н и к о в А. П., Ю р е н к о В . М. Авт. 
свид. № 165540. — « Б ю л . изобр. и тов. знаков», 1964, № 19, с. 35. 
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Корпус печи и подовая плита футерованы изоляци
онным и огнеупорным кирпичом. Наружные стены печи 
изолированы шлаковатой [111]. 

Пульпа концентрата транспортируется в печь при 
скорости движения 2,1 м/с во избежание закупорки 
труб. На рис. 69 Показана так называемая «пушка» для 
подачи пульпы. Пушка представляет собой отливку из 
жаростойкого сплава с водяной рубашкой вокруг пи
тающей трубки. Вода цир
кулирует вокруг питаю(-
щей трубки со скоростью 
10,5 л/мин. 

Обжиг пирротина успеш
но осуществлен и на ряде 
отечественных предприятий 
[33, 111]. 

Таким образом, в печах 
кипящего слоя можно обжи
гать сульфиды железа с вы
соким (40—50%) и низким 
(10—15%) содержанием се
ры и различным содержанием крупности зерен. Обжиго
вые, газы получаются с высоким содержанием S O 2 (13— 
15%*), содержание серы, в огарке составляет 0,5—1,5%. 
Большое количество тепла, выделяемое при обжиге, мож
но использовать для получения пара. 

Л. С. Аксельрод и Г. Б. Пантер предложили способ 
обезвоживания и дегидратации гидроокиси железа 
[112]. Исходная гидроокись железа подается в аппарат 
кипящего слоя в виде суспензии. Частицы гидроокиси 
железа игольчатого типа размером 

/ 10 5 
— — : мкм. 
d 1 1 

Установка для обезвоживания представляет собой 
цилиндрическую камеру из нержавеющей стали диамет
ром 100 мм. Газораспределительная решетка также из
готовлена из нержавеющей стали, живое сечение решет
ки 5%. 

Тепло подводится с воздухом, нагреваемым в вынос
ном электрокалорифере. Сухой продукт выносится с от
ходящими газами и улавливается системой батарейных 
циклонов и рукавным фильтром из стеклоткани. В каче
стве инертного материала использовали стеклянные ша-

Рис. 69. Пушка для подачи пульпы: 

/ — пробка; 2—муфта; 3—водяная 
рубашка; 4 — отливка из жаропроч
ного сплава 
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рики, стеклошлак, кварцевое стекло, керамику, фторо
пласт и стальные шарики. Наиболее удобными оказа
лись стальные шарики, поскольку они не разрушаются 
за счет возникающих в них высоких градиентов темпе
ратур. 

Температура в слое варьировалась от 130 до 400° С, 
скорость газов составляла 1—4,4 м/с. 

На основании испытаний был выбран следующий 
технологический режим: 

Температура, °С: 
теплоносителя 500 
слоя '. . 400 

Концентрация суспензии, °/о (по массе) . . 15 
Скорость газа в слое, м/с 3 
Инертный материал . . . .• Стальные 

шарики 
Диаметр частиц, мм 2 

Описанный способ позволяет получить однородный 
продукт в виде мелкодисперсной пыли. 

Сушка и грануляция пульпы сульфидных 
флотационных концентратов 

Для ряда металлургических процессов требуется 
предварительная грануляция п-родукта. Использование 
кипящего слоя позволяет гранулировать продукт, исклю
чив процессы фильтрации, сушки и грануляции. 

Для изучения процесса сушки с одновременной гра
нуляцией А. С. Огиенко [113] провел обезвоживание 
пульпы сульфидных флотационных концентратов на ус
тановке диаметром 150 мм и высотой 1500 мм. Разреже
ние в верхней части аппарата поддерживали б— 
8 мм вод. ст. Исходную пульпу подавали в слой с по
мощью распылительной форсунки. Исходный состав кон
центрата, %: 6 ( N i + C u ) ; 14,5 S; 22 Fe; 24 Si0 2 ; 4—5 — 
известняки; 7MgO; 6 AI2O3. Основными вмещающими 
минералами являлись пентландит (40—45%), пирротин 
(15—20%), пирит и халькопирит (6%) . Гранулометриче
ский состав концентрата: 80% —от 10 до 0,5 мкм с пре
обладанием частиц 1 мкм; около 20% — крупностью 
+0,054—0,4 мм. 

Испытывали два способа подачи пульпы в кипящий 
слой: противоточный и прямоточный. При расположении 
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форсунки на высоте от 5 до 20 мм над уровнем слоя весь 
высушенный концентрат выносился в виде пыли и улав
ливался в циклонах, а при противоточной подаче пульпы 
(внутри слоя на высоте 20—50 мм) готовый продукт по
лучался в гранулированном виде. Для увеличения выхо
да гранулированного продукта осуществлен возврат 
циклонной пыли под конус распыления пульпы. 

В результате исследований рекомендован следующий 
режим процесса: 

Температура, °С: 

дутья 680 
слоя 130—180 

Скорость газа в слое, м/с 1,6—2,0 
Производительность по высушенному концентрату, 

т / (м 2 -сутки) 24,0 
Производительность по упариваемой воде, т / (м 2 -сутки) 16,0 
Влажность гранул, % 0,1—0,5 

Указанный режим позволяет получать от 20 до 44% 
гранулированного продукта, прочные и окатанные гра
нулы. Для увеличения выхода гранул на 5—7% уловлен
ная пыль с циклонов может возвращаться под конус рас
пыления пульпы. 

Исследования, проведенные в лабораторных услови
ях, свидетельствуют о возможности проведения обезво
живания с одновременной грануляцией высокогидро
фильных флотационных концентратов в кипящем слое. 

Обезвоживание и грануляция никелевого концентрата 

Исследование сушки пульпы никелевого концентрата 
проводилось на укрупненной лабораторной установке 
диаметром 150 мм [113, 114]. Исходный никелевый кон
центрат, подаваемый на сушку, содержал 4% Ni, 14,5% S, 
25% Si0 2 , 4,8% известняка и 13% других шламообразу-
ющих. Основными вмещающими минералами являлись 
петландит, пирротин. Гранулометрический состав исход
ного продукта: 80% частиц крупностью 10—0,5 мкм; 
13%—от +0,05 до —0,1 мм, остальные частицы крупно
стью +0,1 —0,4 мм. 

Процесс обезвоживания и обжига проводили при сле
дующем режиме: 
Содержание твердого в исходном продукте, % . . . 50—60 
Скорость газа в слое, м/с . . . . . . . . . . . 0,5—0,7 
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Температура, °С: 
газа под решеткой 
в слое 

750 
450—550, 

Удельная производительность но исходному концентра-
3,5—4,0 ту, т / (м 2 -сутки) 

Содержание в отходящих газах, % : 

сернистого ангидрида 
водяных паров 3,8 

0,1 

В результате обжига получался огарок, равномерный 
по крупности. Циклонная пыль содержала до 60% фрак
ции 0,4—0,2 мм и до 30% фракции 0,2—0,16 мм. Средний 
размер огарка составлял 0,2 мм. Увеличению размера 
огарка способствовало снижение температуры в слое в 
основном за счет увеличения количества сульфатов. 

Ориентировочный расчет, проведенный на основании 
лабораторных исследований, показал, что сушка пульп 
является более экономичной по сравнению с совмещен
ной сушкой и обжигом. 

Переработка медеэлектролитных шламов 

Схема переработки сырья перед обжигом определяет 
возможность и целесообразность применения кипящего 
слоя. 

Так, на большинстве отечественных предприятий пе
реработку медеэлектролитных шламов производят спе
канием их с кальцинированной содой, которое осуществ
ляется в муфельных печах. Этот процесс ввиду изотер
мичное™ в слое приводит к снижению выхода водорас
творимого селена. 

ВНИИцветмет совместно с сотрудниками Пышмин-
ского медеэлектролитного завода разработал метод хо
лодной грануляции пылевидных материалов с последу
ющей сульфатизацией в кипящем слое, свидетельствую
щий о принципиальной возможности сульфатизации с пе
реводом селена в водорастворимую форму более чем на 

Перевод селена в водорастворимую форму зависит 
от температуры в слое и расхода кальцинированной со
ды. Так, при 20%-ном расходе соды и увеличении тем
пературы слоя с 450 до 550°С количество водораствори
мого селена возрастает с 65 до 93,2%. При 40%-ном рас
ходе соды количество водорастворимого селена дости
гает 98,9—99,8%. 

95%. 
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Основное количество медеэлектролитных шламов по
ступает в аппарат в виде пульпы, которую перед спека
нием с содой подвергают сушке и измельчению. 

Естественно, более целесообразно подвергать про
калке материал, подаваемый в аппарат в виде пульпы 
[115]. 

Испытания проводили на укрупненно-лабораторной 
установке. Содержание ж : т в пульпе составляло от 
1:1 до 1:3 при расходе 40% соды. Пульпу подавали 
форсункой, работающей под давлением. При этом раз
мер гранул готового продукта составлял от 3 до 1 мм. 
Производительность печи достигала 5 т/(м 2 -сутки) по 
сухой шихте. Пылевынос составлял 10% от производи
тельности. Содержание водорастворимого селена в цик
лонной пыли достигало 96—98%, в готовом продукте 
97,7—99,4%. Таким образом, установлено, что замена 
существующих агрегатов для спекания шламов с содой 
печами кипящего слоя позволяет повысить извлечение 
селена на 3—5%. 

2. Обезвоживание и грануляция растворов 

Кальцинация отходов, полученных от переработки 
уран-алюминиевого ядерного горючего 

Вопросы контейнеризации или удаления жидких ра
диоактивных отходов, полученных от переработки ядер
ного горючего, представляют серьезную проблему ядер
ной энергетики. В настоящее время эти отходы хранят
ся в жидком виде в больших подземных охлаждаемых 
контейнерах из нержавеющей стали. Поскольку этот вид 
хранения является временным, необходимо найти спо
собы превращения жидких отходов в зернистые легко 
подвижные твердые вещества, что улучшило бы условия 
хранения и уменьшило объем захоронений. 

Метод превращения жидких отходов в кристалличе
ские твердые вещества в псевдоожиженном слое был 
впервые продемонстрирован учеными Аргонской нацио
нальной лаборатории (США). Опыты, проведенные на 
искусственно приготовленных жидких отходах, показали 
принципиальную возможность осуществления данного 
процесса. 

Позднее на заводе химической переработки в Айдахо 
(США) также изучали возможность применения каль-
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цинатора с псевдоожиженным слоем [37, 39, 47, 116J. 
Использовали аппарат диаметром 152 мм и высотой 
1,67 м. Газораспределительная решетка имела 12 отвер
стий диаметром 12,5 мм с шагом 42 мм. В отверстия бы
ли введены трубки диаметром 12,5 мм, выступающие на 
6,4 мм над уровнем плиты. Сверху каждая трубка за
крывалась колпачком диаметром 19,1 мм. 

Непосредственно под каждым колпачком в трубках 
просверливали по 4 отверстия диаметром 3,2 мм, распо
ложенных под углом 90° друг к другу. Готовый зерни
стый материал удалялся из аппарата через разгрузоч
ную течку диаметром 25 мм, расположенную на расстоя
нии 60 см от решетки. Кальцинатор подогревался 18 
электрическими нагревателями размером 12,7X230 мм. 

Исходный раствор вводили в кальцинатор под дав
лением через пневматическое распыляемое сопло. Воз
дух подавался в сопло под избыточным давлением 1,4 ат. 
Форсунка располагалась на расстоянии 304 мм от газо
распределительной решетки и ее кончик лежал заподлицо 
с внутренней стенкой кальцинатора. Небольшой циклон 
и расположенный за ним скруббер служили для улавли
вания из отходящих газов твердых веществ. Промывная 
жидкость (азотная кислота в равновесии с NCb из отхо
дящих газов) рециркулировала через насадку. 

После скруббера отходящие газы проходили через 
трубчатый конденсатор, в котором конденсировались во
дяные пары и поглощалась часть N 0 2 из отходящих газов. 

Уловленная циклонная пыль возвращалась в аппарат. 
Описанный кальцинатор успешно использовали для 

переработки уран-алюминиевых отходов при скорости пи
тания от 20 до 110 мл/мин в диапазоне температур от 180 
до 500° С и с периодами работы (между пуском и оста
новкой) от 8 до 336 ч. 

Данные эксперимента приведены ниже: 
Температура кальцинации, °С 400 
Средняя скорость питания, мл/мин . . . 99 
Средний выход продукта, г/мин . . . . 11,8 
Средняя объемная масса продукта, кг/м а . 774 
Скорость газа в слое, м/с 0,4 

Ниже приведен гранулометрический состав получае
мого продукта: 

Размер, меш. . + 1 4 + 2 0 + 2 8 +35 + 6 0 +100 —100 
% (по массе) . . 19,1 27,5 27,8 19,2 6,3 0,3 0,2 
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Рис. 70. Лабораторные, пилотные и промышленные установки 
диаметром 150 мм (а), 305 мм (б), 610 мм (в) и 1220 мм (г) 
для обезвоживания и прокалки растворов: 
/ — решетка; 2 — электрообогрев; 3— форсунка; 4 — выход газа; 
5 —выгрузка; 6 — подача воздуха; 7 — теплообменник; « — пере
городка; 9 — люк 
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Денитрация уранил-нитрат-гексагидрата 
и нитрата алюминия 

Термическое разложение или денитрацию уранил-нит
рат-гексагидрата проводили в реакторе кипящего слоя из 
нержавеющей стали диаметром 152 и 304 мм [6, 7] . Пол
ная высота аппарата составляла 1630 мм. Пневматиче
ская форсунка была смонтирована на расстоянии 150 мм 
от дна слоя. Реакционная камера подогревалась 30 труб
чатыми электрическими нагревателями мощностью 
1000 вт. Обеспыливающая камера содержала 8 фильтров 
из пористой нержавеющей стали. При помощи перегород
ки фильтры разделялись на две секции, одна из которых 
фильтровала газы, в другую подавался воздух в обратном 
направлении для удаления осадка. 

Средняя концентрация уранил-нитрат-гексагидрата,. 
вводимого в слой, составляла 70% (по массе). Каждый 
опыт продолжался 8 ч. За 30 опытов было получено 200 кг 
триокиси урана. Производительность реактора составила 
~ 8 кг/ч триокиси урана. Триокись урана получали в ви
де гранул, причем 90% гранул лежало между 20 и 
325 меш. Анализ продукта показал отсутствие загрязнен
ности реактора продуктами коррозии и эрозии. 

В этих же аппаратах проводили опыты по кальцина
ции нитрата алюминия, образующегося при обработке 
топливных элементов азотной кислотой. Подаваемый на 
кальцинацию раствор представлял собой 34,6% нитрата 

Т а б л и ц а 9. Характеристика установок атомной промышленности 

Тип установки Тип 
сечения Система обогрева 

Пилотная диамет
ром 152 мм 

Цилиндри
ческое 

Нагретым воздухом и электриче
ский обогрев внешних стенок ап
парата 

Пилотная диамет
ром 305 мм 

То же Нагретым воздухом и электриче
ский обогрев внешних стенок, ап
парата 

Опытно-промыш
ленная диаметром 
610 мм 

Квадратное Нагретым воздухом и внутренни
ми змеевиками (сплав Na—К) , 
поверхность нагрева 2,6 м 2 

Промышленная ди
аметром 1220 мм 

Цилиндри
ческое 

С помощью нагретого воздуха и 
внутренних змеевиков 
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алюминия в воде. Температуру кальцинации варьировали 
от 320 до 550° С, а производительность — от 9 до 5 гал/ч. 
Продукт получали в гранулированном виде; полидисперс
ный состав его зависел от температуры в слое. 

В дальнейшем кальцинацию высоко радиоактивных 
жидких отходов проводили на 305, 610 и 1220-мм установ
ках [128]. 

Раствор впрыскивали в слой с помощью пневматиче
ских форсунок. Водяные пары и окислы азота, получен
ные в результате разложения продукта, отводились через 
систему циклонов, мокрый скруббер, силикагелевый ад
сорбер и высокоэффективные фильтры и затем выбрасы
вались в атмосферу. Полученный в слое гранулирован
ный твердый продукт соединялся с продуктом, выделен
ным из отходящих газов сухой пылеочисткой, и пнев
матически транспортировался в подземные храни
лища. 

Итак, обезвоживание и грануляцию проводили на пя
ти установках, начиная с пилотной и кончая промышлен
ной [124] (рис. 70). Основные показатели работы устано
вок приведены в табл. 9. 

Готовый кальцинированный продукт представлял со
бой аморфную окись алюминия или смесь аморфной 
окиси алюминия с а-окисью алюминия, у-кристалличе-
ская форма и кристаллический ЫаЫОз встречаются ред
ко. В кальцинатор диаметром 305, 610 и 1220 мм одно
временно с материалом, загружаемым в аппарат, добав-

для кальцинации отходов 

Тип решетки 
Скорость газа 

в слое, м/с Тип форсунки 
Объем 

слоя, м 3 

Производи
тельность, 

кг/ч 

12 отверстий по 
12,7 мм с колпач

0,23—0,3 Пневмати
ческая 

0,0114 1,25—5,3 

ками 
20 отверстий по 
5,55 мм с колпач

0,23—0,3 То же 0,068— 
0,091 

6,4—9,6 

ками 
24 отверстия по 
5,95 мм с колпач

0,23—0,3 » » 0,41 24,5—70 

ками 
14 отверстий по 
20,6 мм с колпач

0,23—0,3 » » 2,14 180—220 

ками .... 
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ляли борную кислоту для предотвращения образования 
ос-окиси алюминия. 

Большое значение в процессе кальцинации имеет кон
струкция газораспределительной решетки [128]. Наи
большие неприятности были связаны с тем, что матери
ал проваливался через газораспределительную решетку. 
Замена перфорированной решетки колпачками предот
вратила провалпвание, но в ряде случаев вызвала эро
зию решетки и самого колпачка. В связи с этим была 
предложена конструкция колпачков, хорошо зарекомен
довавших себя в промышленной эксплуатации. 

Последовательные этапы очистки отходящих газов 
позволяют получить скорость выделения изотопов строн-
ция-90 менее 0,1% и рутения-106 около 1,0%. Эффектив
ность очистки отходящих газов достигается за счет пе
риодической регенерации силикагелевых адсорберов 
и периодической замены конечных фильтров [122]. 

Переработка медного электролита 

При регенерации медного электролита получают мед
ный купорос. Нейтрализованный и насыщенный по меди 
электролит направляют на окисление железа и осажде
ние его с мышьяком. Затем после отделения железо-
мышьяковистого кека раствор направляют на дробную 
кристаллизацию. 

С целью упрощения схемы и комплексного использо
вания составляющих медного электролита провели ра
боту по получению медного купороса и экстракции для 
очистки медных растворов от примесей [ПО, 129]. 

Использовали медный электролит следующего соста
ва, г/л: 32,9 Си; 9,35 Ni ; 1,7 Fe; 2,55 As; 0,25 Sb; 
0,058 Zn; 0,52 A1 2 0 3 ; 0,14 CaO; 141 H 2 S0 4 . 

Удаление серной кислоты осуществляли на укрупнен-
но-лабораторной установке кипящего слоя диаметром 
250 мм (рис. 71). В результате исследований установ
лен следующий оптимальный режим: 

Температура, °С: 
теплоносителя 550 
в кипящем слое 330—350 
в циклонах 250—300 

Высота кипящего слоя, мм 350 
Скорость газа в слое, м/с 0,33 
Производительность по упариваемому элек

тролиту, м 3 /м 2 4,0 
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Влажность готового продукта, % 
Содержание серной кислоты, % 
Циклонная пыль, °/о . . . . 

0,1 
1—2 

15—25 

Циклонная пыль имеет частицы размером 0,2— 
0,16 мм и следующий химический состав, %: 23,5 Си; 
3,23 Ni ; 2,64 Fe; 0,8 As; 0,14 Sb; 0,69 A1 2 0 3 ; 0,34 CaO; 

РИС . 71. Установка для обезвоживания отработанного медного 
электролита: 
/ — электрокалорифер; 2—аппарат кипящего слоя; 3 — циклон; 
4—рукавные фильтры; 5 — дозирующее устройство; 6 — форсун
ка; 7 — щит КИП; 8 — ротаметр 

0,4 MgO; 40—60% мышьяка, содержащегося в электро
лите, возгоняется с отходящими газами. Газообразный 
продукт состоит из паров воды, серной кислоты и сер
ного ангидрида. 

Полученные сульфаты после кипящего слоя подава
ли на растворение водой при непрерывном перемешива
нии в течение 2—2,5 ч и температуре 18—20° С. Далее 
проводили очистку растворов от примесей экстракций 
карбоновыми кислотами. Для вывода двухвалентного 
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железа потребовалась операция окисления хлорной из
вестью, при которой происходит осаждение мышьяка. На 
основании проведенных исследований была разработа
на и проверена технологическая схема производства мед
ного купороса из отработанного медного электролита 
с получением высококонцентрированных растворов меди. 

Обезвоживание растворов сульфата цинка 

Наиболее широко метод обезвоживания растворов 
в аппаратах кипящего слоя в промышленном масшта
бе стали применять при обезвоживании растворов цин
кового купороса на отечественных свинцово-цинковых 
комбинатах. До применения кипящего слоя цинковый 
купорос получали в выпарных бочках. Технологическая 
схема заключалась в следующем: очищенный нейтраль
ный раствор с содержанием ZnS0 4 140—160 г/л залива
ли в освинцованный, футерованный кислотоупорным 
кирпичом бачок емкостью 12 м 3 . В бачке устанавлива
ли паровые змеевики из нержавеющей стали. Давление 
пара составляло 1,5—2,0 ат. Выпаривание производили 
до плотности раствора 1,590—1,610 г/см. Выпаренный 
раствор выпускали в кессонированные кристаллизаторы, 
где он охлаждался до температуры 35—37° С. При этом 
получали цинковый купорос ZnS0 4 -7H 2 0 (35% Н 2 0 ) 
следующего состава, %: 18,0—19,0 Zn; 0,0007—0,03 Fe; 
0,01—0,025 Cl; 0,001 Си; 0,001 Cd; 0,3—0,5 Мп. Нерас
творимый остаток 0,09—0,14%. 

Ввиду малой производительности (пять баков емко
стью 12 м 3 и 23 кристаллизатора емкостью 0,3 м 3 каж
дый давали ZnSC>4-7H20 7 т/сутки) и повышенной влаж
ности необходимо было перейти на обезвоживание в ки
пящем слое. 

На заводе «Рязцветмет» ВНИИГом [38, с. 47—51; 
85, с. 104; 130; 131; 132; 133] было проведено испы
тание установки кипящего слоя с площадью решетки 
0,83 м 2 . Воздух для псевдоожижения подавали дутьевым 
вентилятором производительностью 6500 м 3/ч при на
поре 1200 мм вод. ст. Подачу раствора осуществляли че
рез механическую форсунку, расположенную под фрон
том слоя, при избыточном давлении 1,0—2,0 ат. Регулиро
вание подачи осуществляли задвижкой на байпасной 
линии и игольчатого клапана в форсунке. '; 

Газораспределительная решетка была изготовлена 
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из жароупорной стали с отверстиями диаметром 5 мм 
и живым сечением 8%. Газовая топка располагалась 
в подрешеточном пространстве. Свод из жароупорного 
бетона защищал решетку от термического разрушения. 
Вторичный воздух шел по каналам, омывающим боко
вые стенки топки, и далее через щелевидные отверстия 
направлялся на смешение с топочными газами с целью 
получения температуры заданного значения. Установка 
была снабжена системой автоматического контроля ос
новных показателей процесса — температуры топочных 
газов, слоя и отходящих газов, сопротивления слоя, дав
ления на линии подачи воздуха и разрежения в верхней 
части аппарата, измерения расхода воздуха, газа и рас
твора. 

При испытаниях был отработан оптимальный режим 
процесса и получены данные, необходимые для проекти
рования промышленных установок для обезвоживания 
растворов сульфата цинка: 

Температура, °С: 
теплоносителя 860—950 
слоя 130—150 

Скорость газа в слое, м/с 2,8—3,0 ("при 
130° С, что соот
ветствует подаче 
воздуха 7000 м 3 / 

/ ( м 2 - ч ) ] 
Высота слоя, мм вод. ст 400—500 

Вынос материала из слоя при работе в оптимальном 
режиме не превышал 3—5%. Гранулометрический состав 
материала легко регулировался изменением технологи
ческих параметров. 

Обезвоживание в кипящем слое приводило к умень
шению содержания хлоридов за счет их возгона в газо
вую фазу. Удаление хлора значительно улучшало пока
затели работы установки, так как по ГОСТу содержание 
хлоридов (в пересчете на ZnCI 2) не должно превышать 
для цинкового купороса первого сорта 0,2%. 

Опыт эксплуатации опытного аппарата кипящего 
слоя позволил создать промышленную установку 
(рис. 72) площадью решетки 3 м 2 на Усть-Каменогор
ском свинцово-цинковом комбинате [61]. 

Автоматическое регулирование процесса в установке 
основано на стабилизации температуры и высоты слоя 
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путем изменения расхода раствора и производительно
сти выгрузочного устройства. 

В дальнейшем обезвоживание сульфата цинка в про
мышленном масштабе на установках с площадью решет

ки 3 м 2 было осуществлено на за-
, воде «Электроцинк» (г. Орджо

никидзе), Константиновском, Че
лябинском, Чимкентском цинко
вых заводах, Лениногорском по
лиметаллическом комбинате. 

Основные показатели работы 
установок приведены в табл. 10. 
Принципиальная схема обезвожи
вания раствора цинкового купо
роса в кипящем слое на заводе 
«Электроцинк» приведена на рис. 
73. Исходный раствор цинкового 
купороса поступает в приемную 
емкость 9, откуда центробежным 
насосом 8 подается по трубопро
воду через радиально располо
женные форсунки грубого распы
ла на зеркало кипящего слоя. Го
товые гранулы через разгрузоч
ную течку поступают в шнек, 
который транспортирует их в про
межуточную емкость и затем в 
бочки 5. Предусмотрена непо
средственная загрузка готового 
продукта в железнодорожные ва
гоны. 

Воздух для псевдоожижения подается центробежным 
вентилятором 7 в количестве 8—10 тыс. м 3/ч, упругость 
дутья составляет 1400 мм вод. ст. Часть воздуха посту
пает в нижнюю часть топки для сжигания природного 
газа, вторая часть — для смешения в верхнюю часть то
почной камеры. Из* топочной камеры горячие газы при 
температуре 800—900° С поступают через газораспреде
лительную решетку в кипящий слой гранулированного 
цинкового купороса, где охлаждаются до температуры, 
близкой к температуре слоя. Затем, проходя через зону 
действия форсунки, отходящие газы дополнительно 
охлаждаются на 40—50° С и поступают через патрубок, 
расположенный в верхней части аппарата, в центробеж-

Рис. 72. Бесподовая печь на 
Усть-Каменогорском свинцо-
во-цинковом комбинате 

176 



to Т а б л и ц а 10. Показатели работы установок обезвоживания сульфата цинка 

Показатели 
Завод 

«Рязцвет-
мет» 

Усть-Камено
горский свин-
цово-цинко

вый комбинат 

Завод 
«Укрцинк» 

Завод 
«Электро-

цинк» 

Чимкен
тский 

цинковый 
завод 

Челябин
ский цин

ковый 
завод 

Ленино-
горский 
полиме-
талличе-

ский ком
бинат 

Завод 
«Рязцвет -

мет»1 

Площадь решетки, м 2 . . . 0,83 — 3,0 3,0 3,0 3,0 9,0 
Диаметр аппарата, мм: 

на уровне форсунок . . 

Входная температура газов, 

Температура кипящего слоя, 
°С 

1030 

500—950 

110—400 

2000 

220—260 

2000 

850—950 

220—260 

2000. 

850—950 

180—240 

2000 

200—240 

2000 
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ные циклоны типа ЛИОТ-10. В центробежных циклонах 
мелкая пыль, захваченная из аппарата отходящими га
зами, осаждается в нижней части циклона и поступает 
в шнек, который смешивается с готовым продуктом. 

Конденсат к потреоителю 

Рис. /3. Принципиальная схема обезвоживания раствора цинкового купороса: 
/ — аппарат кипящего слоя; 2 — разгрузка в бункера; 3— элеватор; 4— транс
портер; 5 — бочка; 6—шнек; 7— вентилятор; 8—насос; 9—бак для раствора 

Очищенные от ныли отходящие газы выбрасываются 
в атмосферу. 

Печь состоит из двух частей: топочной камеры и ка
меры кипящего слоя. Топочная камера представляет со
бой металлический цилиндр высотой 4500 мм и внутрен
ним диаметром 2025 мм. Объем камеры 12 м 3 . Внутри 
топочная камера футерована шамотным кирпичом тол
щиной в один кирпич. В нижней части топочной камеры 
тангенциально подведены две топливные форсунки низ
кого давления для подачи газа. Нагретый в факеле га
зовой горелки до 1500—1700° С газ разбавляется вто
ричным воздухом, поступающим по каналам, омываю
щим боковые топки, и по щелевым отверстиям поступает 
в камеру смешения. Решетки выполнены из листовой не
ржавеющей стали 1Х18Н9Т толщиной 14 мм. 

Данные по изменению основных параметров процес
са, полученные на трех установках различной мощности, 
позволили рекомендовать режимы работы для строящей
ся промышленной установки обезвоживания растворов 
цинкового купороса с площадью решетки 9 м 2 . Для ис
ходной концентрации раствора 30—33% рекомендуются 
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температура слоя 130° С и удельное орошение 2800 
л / ( м 2 - ч ) . 

Пылевынос из аппаратов кипящего слоя не ниже 3— 
5% от количества полученного материала. Очистка газов 
обычно осуществляется в батарейных и мокрых цикло
нах или скрубберах ВТИ [134]. Для повышения степени 
улавливания были проведены исследования по эффек
тивной очистке газов в сухом и мокром электрофильт
рах. Опыты проводили на пылеулавливающей установ
ке, состоящей из циклона, электрофильтра и вспомога
тельного оборудования. Электрофильтр трубчатый диа
метром 150 мм, активная длина коронирующего провода 
1500 мм. Температура газов, поступающих после гру
бой очистки в электрофильтр, составляла 144—150° С, 
объем газов 30 м 3/ч, начальная запыленность тазов 9— 
10 г/и3, степень улавливания пыли в электрофильтрах 
с орошением 99,7%, без орошения 99,0%. При очистке 
газов в сухом электрофильтре напряжение держалось 
более устойчиво, явление обратной короны не наблюда
лось. В результате данного исследования была принята 
в опытно-промышленное производство тонкая очистка 
газов в сухом электрофильтре. 

Заводы свинцово-цинковой промышленности выпуска
ют цинковый купорос низкого качества, пригодный для 
применения на обогатительных фабриках при обогаще
нии руд цветных металлов. 

Промышленность предъявляет повышенный спрос на 
высококачественный цинковый купорос, отвечающий тре
бованиям ГОСТ 8723—58. В связи с этим для улучшения 
качества цинкового купороса на заводе «Рязцветмет» 
разработана схема очистки поступающего раствора от 
органических примесей. Примеси органических веществ, 
вносимые с раствором, осмоляются при обезвоживании 

-в кипящем слое и переходят в нерастворимое со
стояние. Получаемый маловодный цинковый купо
рос пригоден для использования на вискозных за
водах. 

Промышленное освоение получения высококачествен
ного цинкового купороса из свинцовых пылей осуществ
лено на Лениногорском полиметаллическом комбинате 
[135, 136]. Сырьем цеха служат пыли свинцовой шахт
ной плавки и пыли Беловского завода, которые подвер
гают окислительному обжигу при 550—650° С в четырех-
подовой печи, при этом 98—99% кадмия и цинка перехо-
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Рис. 74. Технологическая схема переработки пыли свинцовой шахтной 
плавки 

дит в кислоторастворимые формы. Схема переработки 
пылей приведена на рис. 74. 

Обожженная пыль поступает на выщелачивание с по
лучением нейтральных и кислых растворов. Кислые рас
творы, получаемые в процессе довыщелачивания свин
цовых кеков, направляют на репульпацию исходных пы-
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лей и полученную пульпу после измельчения подают на 
нейтральное выщелачивание. В процессе нейтрального 
выщелачивания проводится гидролитическая очистка 
растворов сульфата цинка с применением воздуха при 
рН = 5,2—5,4. Сумма восстановителей в очищенных рас
творах составляет 0,1—0,15 г/л, содержание железа 
0,03—0,06 г/л, растворы практически не содержат мышья
ка. Низкое содержание мышьяка в оборотных кислых 
растворах и наличие в них достаточного количества же
леза (Fe : As = 4-4-8 : 1) способствуют успешному прове
дению гидролитической очистки. 

Нейтральные растворы подвергают цементации цин
ковой пылью с получением богатой кадмиевой губки 
и способствуют глубокой очистке от свинца, меди, ни
келя и кадмия. 

Состав растворов сульфата цинка, направляемых на 
получение цинкового купороса, г/л: 130—160 Zn; 0,03— 
0,06 Fe; 0,02—0,03 Mn; 0,6—1,2 Cl; 0,003—0,007 Cd; 
0,003—0,005 Ni. Указанный состав сырья и применяемые 
режимы очистки обеспечивают получение растворов не
обходимой степени чистоты. 

Дальнейшее обезвоживание очищенных растворов 
в аппаратах кипящего слоя на Лениногорском комбина
те осуществляется При температуре в слое 200° С при 
кислотности исходного раствора 1,9—2,8 г/л. В табл. 11 
приведен химический состав цинкового купороса, кото
рый выпускает данное предприятие. 

Т а б л и ц а 11. Химический состав, %, цинкового купороса, 
получаемого в аппаратах кипящего слоя 

Номер 
партии Zn Fe О MnO Cl 

Нераство
римый 

остаток 
Свободная кислота 

1 37,6 0,011 0,01 0,18 0,05 Не обнаружено 
2 37,6 0,015 0,01 0,06 0,040 0,05 
3 37,8 0,010 0,007 0,20 0,038 Не обнаружено 
4 37,5 0,012 0,007 0,10 0,040 » » 

П р и м е ч а н и е . 2 Pb, Си, Ni, Cd для всех партий <0,01%. 

Получение сернокислого марганца 

Для получения M n S 0 4 - H 2 0 в Ленинградском техно
логическом институте им. Ленсовета использовали ла
бораторную сушилку фонтанирующего слоя с диаметром 
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цилиндрической части 400 мм и нижней части 70 мм 
[15, 137]. Исходный раствор подавали как на слой, так 
и в слой гранулированного материала. Готовый матери
ал в основном выгружали из аппарата в виде гранул 
диаметром 1—2 мм, а часть его в виде мелкодисперсной 
пыли выгружали из циклона. Ниже приведен режим 
процесса обезвоживания: 

Сопротивление слоя, мм вод. ст. . . . 200—300 

Температура, °С: 
на входе 545—660 
на выходе 140—152 

Скорость газа, м/с: 
внизу 19 ,6-25,0 
вверху 0,24—0,35 

Удельный расход воздуха, кг/кг влаги 6,2—7,2 
Удельный расход тепла, ккал/кг влаги . 1000—1020 

Объем влаги, кг/ч: 
с 1 м 3 объема аппарата 171—197 
с 1 м 2 сечения аппарата . . . . 100—118 

Обезвоживание растворов хлористого магния 

Производство металлического магния основано на 
электролизе безводного хлористого магния в смеси с хло
ридами щелочных металлов. В настоящее время отсут
ствует удовлетворительная схема обезвоживания бишо-
фита (MgCl 2 -6H 2 0) и растворов MgCl 2 . В связи с этим на 
некоторых химико-металлургических комбинатах, на
пример, эти растворы перерабатывают на искусственный 
карналлит ( K C l - M g C l 2 - 6 H 2 0 ) , который получают кон
версией хлористого магния с хлористым калием и отрабо
танным электролитом и 'затем обезвоживают его в мно
гокамерных аппаратах кипящего слоя [138]. 

Отсутствие удовлетворительной технологии прямого 
обезвоживания бишофита и растворов M g C l 2 объясняет
ся сложностью этой задачи, связанной с особенностями 
физико-химической природы кристаллогидратов хлори
стого магния. При равной степени обезвоживания сте
пень гидролиза хлористого магния значительно выше, 
чем карналлита, при обезвоживании до моногидрата сте
пень гидролиза M g C l 2 в пять раз больше, причем с даль
нейшим обезвоживанием'эта разница быстро возрастает. 

При выборе режима обезвоживания кристаллогидра
тов хлористого магния приходится учитывать, что сопут-
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ствующий дегидратации гидролиз в значительной степени 
зависит от времени контакта материала с теплоносите
лем и от его влагосодержания. Увеличение содержания 
водяного пара в газе интенсифицирует гидролиз только 
при обезвоживании гидратов, содержащих менее двух 
молей воды. При температуре теплоносителя 170° С и от
носительной влажности ф = 3% можно получить моногид
рат со степенью гидролиза 11,5%, увеличение ф с 4 до 5% 
приводит к увеличению гидролиза до 25%. Отмечается, 
что при обезвоживании до дигидрата гидролиз идет в ос
новном за счет влаги, выделяющейся в процессе (увели
чение содержания влаги за счет обезвоживания состав
ляет 6—8%). 

ВАМИ проводил на Калушском калийном комбинате 
исследования по обезвоживанию кристаллического би-
шофита на опытной установке кипящего слоя [138]. Для 
обезвоживания материала использовали трехкамерную 
печь кипящего слоя. Бишофит получали упариванием 
и кристаллизацией хлор-магниевых щелоков, получае
мых при производстве калийных солей. В каждой зоне 
получали продукт определенной влажности в соответ
ствии с выбранным температурным режимом в каждой 
камере. После первой камеры получали бишофит, содер
жащий 5,5—5,8 моль воды на 1 моль MgCl 2 . Температур
ный интервал нагревания в этой камере составлял 93— 
96° С (ниже температуры плавления кристаллического 
бишофита). Температура теплоносителя в I камере не 
превышала 140—160° С. 

Во I I камере получали тетрагидрат (Гслоя^Пб— 
118° С, 7'Газов=165—185° С) . В I I I камере в зависимости 
от температуры и нагрузки по влаге водность материала 
колебалась от 2 до 1 моль Н 2 0 /моль MgCl 2 . Степень гид
ролиза при этом составляла от 3 до 23%. Так как полез
ная разность температур (под решеткой и в слое) не пре
вышала 30—35° С, то при этом получили сравнительно 
низкую удельную производительность — до 200 кг / (м 2 -ч) 
по бишофиту и 30—35 кг / (м 2 -ч) по испаренной воде. 
Применение в качестве сырья кристаллического бишофи
та требует большого технологического передела для его 
получения из хлор-магниевых щелоков. Целесообразно 
направлять эти щелоки после выпарки на обезвожива
ние в аппарат кипящего слоя. 

Решение данной проблемы осуществляли двумя пу
тями: было предложено обезвоживать раствор M g C l 2 
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в однокамерном аппарате (метод ВНИИГ) [14, с. 48; 69, 
с. 78] (см. главу 4) с получением бигидрата и в комби
нированной сушилке РКСГ [97, 98], состоящей из рас
пылительной камеры и зоны кипящего слоя (ВАМИ 
и НИУИФ) . Сущность последнего способа заключается 
в том, что раствор хлористого магния распыливают вы
сокотемпературным теплоносителем в сушильном аппа
рате, состоящем из двух совмещенных зон — зоны ча

стичного обезвоживания во 
взвешенном состоянии и зо
ны сушки в кипящем слое. 

При распыливании рас
твора топочными газами 
значительная часть влаги 
удаляется в первой зоне, 
благодаря чему упругость 
водяного пара в газовой фа
зе над слоем в зоне кипения 
уменьшается. Это позволяет 
проводить довольно глубо
кое обезвоживание (до 1,5— 
1,3 водного гидрата) при 
сравнительно низкой темпе
ратуре слоя (160—170° С). 
При этом удалось получить 
одноводный гидрат при тем
пературе слоя 160—170°С 
со степенью гидролиза 

~10—12%. Снижение гидролиза связано с малым вре
менем контакта образовавшихся при распылении капель 
с теплоносителем. Данный способ опробовали на опытной 
установке НИУИФа, испытывавшейся на некоторых 
предприятиях химической промышленности. Принципи
альная схема установки приведена на рис. 75. 

Распыление раствора осуществлялось топочными га
зами при температуре 800—950° С. Скорость газа на вы
ходе из распылителя составляла 150—200 м/с. На псевдо
ожижение подавался воздух при температуре 250—300° С. 
Температура в слое 125—180° С, скорость газов 1,8— 
2,6 м/с. При этих параметрах были получены следую
щие показатели: 

Удельная производительность, к г / ( м 2 - ч ) : 
по раствору (32% MgCl 2 ) 1000 
по готовому продукту (моногидрату) . . . 400—500 

Удельный влагосъем, кг / (м 3 -ч) 46—54 

(84 

Рис. 75, Полузаводская установ
ка для обезвоживания растворов 
хлористого магния в комбиниро
ванной сушилке РКСГ: 
/ — бак для раствора; 2 — насос; 
3 — расходный бачок; 4 — распы
литель; 5 — верхняя топка; 
6 — нижняя топка; 7— аппарат 
РКСГ; 8 — течка; 9 — воздухо
дувка; 10 — циклон 



Дальнейшее исследование предполагается провести 
на опытной установке Соликамского магниевого завода. 

ВАМИ разработал способ получения безводного хло
ристого магния из растворов MgCl 2 путем их перера
ботки на аммониевый карналлит (NH 4 Cl -MgCl 2 -6H 2 0) 
с последующим его обезвоживанием и разложением. 
Присутствие хлористого аммония подавляет гидролиз 
MgCI 2 , что позволяет получать глубоко обезвоженный 
материал с незначительной степенью гидролиза. 

Обезвоживание и разложение аммониевого карнал
лита осуществляются в 4-камерной печи кипящего слоя: 
в первых двух камерах производится обезвоживание, 
в третьей камере — разложение безводного комплекса, 
в четвертой — охлаждение материала. Температура теп
лоносителя в камерах обезвоживания составляет 650— 
850° С, температура в зоне слоя 180—190° С (в первой 
камере) и 210—220° С (во второй камере). 

При указанном температурном режиме степень обез
воживания материала составляет 95—99% при степени 
гидролиза 3,5—5,5%- Улавливание паров хлористого ам
мония осуществляется в скруббере, орошаемом рас
твором. 

В настоящее время ВАМИ разработал способ прямо
го обезвоживания смеси растворов хлористого магния 
и хлористого аммония [138]. Обезвоживание проводит
ся в аппарате РКСГ при распылении раствора теплоно
сителем с температурой 800—900° С, температура газов 
под решеткой 550—600° С, температура в слое 180— 
200° С, при этом суммарный тепловой к. п. д. установки 
(зоны взвешенного и кипящего слоев) достигает 66%. 
Установлено, что при температуре слоя 200° С степень 
обезвоживания материала составляет ~ 9 8 % , степень 
гидролиза не превышает 5,5%. При указанном темпера
турном режиме получены следующие технологические 
показатели: удельный влагосъем в зоне распыления 93— 
135 кг / (м 3 -ч ) , в зоне кипящего слоя 280—440 кг / (м 2 -ч ) ; 
удельная производительность по готовому продукту 
340—510 кг / (м 2 -ч ) . 

Полученный безводный комплекс разлагают в элек
тропечи при температуре 650—700° С в расплаве хлорид-
ных солей, для чего в печь подают отработанный элек
тролит со стадии электролиза. 

Отходящие газы, содержащие аммиак и хлористый 
водород, направляют в скруббер, орошаемый водой. 
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Раствор хлористого алюминия многократно-циркулиру
ет и после достижения концентрации ~27°/о NH 4C1 по
ступает на смешение с исходным раствором M g C l 2 и да
л е е — на обезвоживание в аппарат^РКСГ. Этот способ 
позволяет получить высокий термический к. п. д. 

Одностадийное обезвоживание в аппаратах кипящего 
слоя по методу ВНИИГа осуществляла В. Г. Терло на 
укрупненном аппарате с площадью решетки 0,2 м 2 

Рис. 76. Схема цепи аппаратов для обезвоживания хлор-магниевых растворов: 
/ — выхлопная труба; 2—газоход; 3 — батарейный циклон; 4— циклон ЛИОТ;. 
5 —газоход; 6—газоход; 7 — загрузочное устройство; S — бункер; 9 — воздухо
дувка; 10 ~ топка; / / — дымосос; 12 — аппарат КС; 13 — форсунка; 14 — выгруз
ка; 15 — насос; 15—бак для щелока; 17—бак для растворов амина; 18 — дымо
сос; 19—бак-нейтрализатор; 20 — скруббер 

(рис. 76). Решетка диаметром 500 мм была выполнена из 
перфорированного стального листа толщиной 20 мм 
с площадью сечения отверстий —10%, диаметр отвер
стий 7 мм. Раствор распылялся с помощью механической 
форсунки под давлением до 4 ат. Перед подачей в печь 
раствор подогревали до 80—90° С. Форсунки вводили 
в печь на высоте 600 мм от плоскости решетки. Отходя
щие газы поступали на двухступенчатую очистку от пы
ли: на первой ступени — в циклоне ЛИОТ-5, на второй — 
в групповом циклоне типа ЦН-15. Очищенные от пыли 
газы перед выбросом в атмосферу подвергались сантех
нической очистке от хлористого водорода в мокром скруб
бере. 

Высоту слоя материала в псевдоожиженном состоя
нии поддерживали на уровне 800—1300 мм. Суммарное 
сопротивление слоя и решетки составляло 500 — 
700 мм вод. ст., скорость газа в свободном сечении слоя 
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4,0—6,5 м/с; температура газа под решеткой 280— 
320° С. 

На первом этапе проводили опыты по обезвоживанию 
32—33%-ного раствора MgCl 2 при температуре в слое 
150—160° С, соответствующей получению дигидрата хло
ристого магния со степенью гидролиза 4,5—6,5%. Дли
тельность этих опытов не превышала 7—8 ч из-за нере
гулируемого роста гранул. 

Увеличение температуры в слое до 175—180° С при
вело к длительной устойчивой работе аппарата, однако 
степень гидролиза увеличилась до 40% при содержании 
1,9—2,0 моль воды. При данной температуре наблю
дался большой вынос из аппарата, достигавший 
30—50%. 

В последующей серии опытов для обезвоживания ис
пользовали растворы, содержащие 26—28% MgCb при 
температуре в слое 150—160° С. В условиях непрерывно
го процесса получали продукт, содержащий 2,0—2,2 моль 
воды, со степенью гидролиза 3,6—6,5% при удельной 
производительности печи 1500 кг/ (м 2 -ч) по исходному 
раствору. Результаты наблюдения за состоянием рабоче
го объема печи свидетельствовали о том, что в ряде слу
чаев процесс обезвоживания сопровождался образова
нием настылей на охлаждающих поверхностях, находя
щихся внутри печи. На внутренних стенках аппарата 
и на решетке образования настылей не наблюдалось. 
Вынос пыли из аппарата в этой группе опытов составлял 
12—20%. 

Необходимым условием для длительного и стабиль
ного процесса является поддержание гранулометрическо
го состава продукта в заданных пределах. Для возмож
ности стабильного обезвоживания 32—34%-ного раство^ 
pa MgCb при малой степени гидролиза (температура 
150—160° С) применили ввод рецикла мелких гранул. 
Расход рецикла составлял 13—18% от загрузки. Размер 
готового продукта зависел от расхода рецикла, и ос
новное количество частиц приходилось на фракцию 
—2+0,5 мм. Однако гранулометрический состав в тече
ние опыта не был стабильным. Несмотря на неоднород
ность продукта, применение рецикла позволило избежать 
непрерывности роста гранул. Размер частиц обеспечива
ет продолжительную непрерывную работу в условиях 
устойчивого псевдоожижения. Для регулирования гра
нулометрического состава указанным способом потребо-
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валось бы установить дополнительное оборудование для 
измельчения продукта и подачи рецикла в слой, что 
усложнило бы процесс, учитывая гигроскопичность ма
териала. Поэтому был испытан другой способ: введение 
в исходный раствор небольшого количества поверхност
но активного вещества (ПАВ). В качестве ПАВ были 
применены высшие алифатические амины (Сіб—С20). 
Вследствие летучести аминов содержание их в готовом 
продукте незначительно. Так как температура разложе
ния аминов Сіб—С2о не превышает 180° С, то продукт пол
ностью освободится от них на второй стадии обезвожи
вания (см. сноску на с. 273). 

Амин Березниковского азотнотукового завода приме
няли в виде растворимого хлоргидрата. Его водный рас
твор 1%-ной концентрации при температуре 60—70° С 
смешивали с раствором хлористого магния и направля
ли в аппарат кипящего слоя. Раствор амина подавали 
в количестве 6 л на 200—250 л 32—33%-ного раствора 
хлористого магния, что составляло 450—500 г амина на 
1 т дигидрата. При данном способе ведения процесса 
получался продукт узкого гранулометрического состава. 
Опыты проводили устойчиво в течение длительного про
межутка времени. Подача амина значительно снизила 
интенсивность обрастания металлических поверхностей 
аппарата и форсунки солевыми наростами. 

Результаты исследования позволили рекомендовать 
для промышленного производства следующий режим 
процесса: 

Концентрация щелока, % 32—34 
Удельная производительность аппарата по 

испаренной воде, кг / (ч-м 2 ) 750 
Скорость газов в слое, м/с 3—6 
Температура в слое, °С 150—-160 
Температура теплоносителя, °С 250—320 
Расход амина, г/т дигидрата 450—500 

Указанный режим позволяет вести длительный непре
рывный процесс, при котором получается продукт, содер
жащий 2,0—2,3 моль Н 2 0 на 1 моль MgCI 2 при степени 
гидролиза 3,6—6,5%. 

Получение гидролитической окиси магния 

Из всех известных способов получения окиси магния 
наиболее высокое качество продукции обеспечивается 
при гидролитическом разложении хлор-магниевых рас-
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творов. Внедрение этого способа осложнено необходимо
стью утилизации образующихся при гидролизе соляно-
кислотных газов. 

Известны способ и аппарат для получения окиси маг
ния путем гидролитического разложения хлор-магниевых 
щелоков или кристаллогидратов в фонтанирующем слое 
инертных частиц. В качестве инертного материала при
меняли периклаз, окись алюминия или карбид кремния 
размером от 10 мм до 60 меш в количестве 300 г. На 
рис. 50 показаны аппарат и места ввода раствора. Тем
пературу в слое поддерживали 500—700° С. При такой 
температуре в слое тонкодисперсные капли распыленно
го раствора не прилипают к инертному материалу за счет 
паровой подушки, образующейся между каплей и по
верхностью, а удаляются в виде пыли с отходящими га
зами в камеру для отделения и далее в циклоны. Тепло 
отходящих газов используется для частичного испарения 
воды. 

В ГДР* 1 предложен способ получения окиси магния 
и хлористого водорода из раствора MgCb путем термо
гидролиза хлористого магния в кипящем слое. Аппарат, 
применяемый для гидролиза, имеет цилиндрическую 
форму. Площадь газораспределительной решетки равна 
0,16 м 2 . Раствор хлористого магния подается распыли-
вающим устройством в слой гранулированных частиц. 
Псевдоожижение частиц производится горячими газами, 
полученными при сжигании природного газа в топке, 
часть топлива сжигается непосредственно в слое.. Темпе
ратура в реакционной зоне составляет 600—1100° С. 
Очистка газов от пыли производится в циклоне. Для ре
гулирования размера частиц циклонную пыль возвраща
ют в аппарат кипящего слоя. В процессе гидролиза осу
ществляется удаление иона кальция путем ввода в слой 
кварцевого песка с образованием силиката кальция. 

Способ получения окиси магния и SO2 из сульфата 
магния в кипящем слое с подачей восстановителя, в част
ности углерода или водорода, который подается в зону 
восстановления, предложен в ГДР* 2 . Восстановление 
происходит при температуре 800—1000° С, избыток вос
становителя сжигается выше псевдоожиженного слоя. 

Во ВНИИГе разработан, на стадии лабораторных ис-

*' Патент ( Г Д Р ) , № 72782, 1970. 

* 2 Патент ( Г Д Р ) , № 33284, 1964. 
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пытаний и испытаний на укрупненной опытной установ
ке, способ разложения бишофита или хлормагниевых 
щелоков в кипящем слое 

Исследование гидролиза хлористого магния произво
дили во ВНИИГе на лабораторной модели аппарата ки
пящего слоя. Затем режим процесса был воспроизведен 
в укрупненных опытах на опытной установке кипящего 
слоя с площадью решетки 0,3 м 2 комбината «Карабогаз-
сульфат». 

Целью лабораторных опытов явилось определение оп
тимальной температуры процесса, а также выявление 
качественных закономерностей гранулообразования и 
связанного с этим явления выноса тонкодисперсного ма
териала из слоя. 

Установлено, что при температуре 500—520° С степень 
гидролиза составляет <~98%; в получаемой окиси маг
ния содержится некоторое количество гидроксихлорида 
магния (до 4—5%), а также хлоридов натрия и калия 
в соответствии с их содержанием в исходном материале. 

Лабораторные опыты позволили установить также 
существенное влияние способа загрузки на степень гра
нуляции и соответственно вынос тонкодисперсного ма
териала из слоя. Для получения гранулированной окиси 
магния требуется вводить материал под слой; при таком 
способе загрузки вынос из слоя резко снижается. 

Пробъі полученной окиси магния в виде гранул раз
мерами от —5 до + 1 мм были прокалены в печи при 
температуре 1450 и 1700° С. В обеих пробах обнаруже
ны лишь следы хлоридов. 

Испытания на опытной установке на комбинате «Ка-
рабогазсульфат» проводили в условиях, моделирующих 
работу нижней камеры двухкамерного аппарата кипяще
го слоя для гидролиза. 

Опытная установка кипящего слоя с площадью ре
шетки аппарата 0,3 м 2 обслуживалась выносной топкой, 
работающей на жидком топливе. Отходящие газы ней
трализовались в полом скруббере, орошаемом известня
ковой пульпой. Испытания проводили при подаче в ап
парат чешуированного бишофита, вводимого методом 
поддува под слой. 

Ввиду того, что решетка аппарата изготовлена из 

1 К а г а н о в и ч Ю. Я-, П е л ь ш е А. Д., З л о б и н с к и й А. Г. 
Авт. свид. № 141861. — «Бюл. изобр.», 1961, № 20, с. 18. 
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Раствор 

обычной стали, температуру топочных газов не подними 
ли выше 800° С. При этих условиях было подтверж 
дено, что оптимальная температура в 
слое составляла ~ 5 0 0 ° С , степень гид
ролиза при этом достигала 99%. Вынос 
тонкодисперсных фракций ~10—15%. 

Таким образом, испытания подтвер
дили основные показатели процесса, 
положенные в основу предварительной 
технико-экономической оценки нового 
способа получения гидролизной окиси 
магния. Оценка выполнена лаборато
рией технико-экономических исследо
ваний ВНИИГа применительно к усло
виям комплексной переработки некото
рых калийных руд Прикарпатского 
месторождения для случая нейтрали
зации солянокислотных газов карбо-
ксидными отходами. 

Ниже приведены расходные коэф
фициенты на 1 т окиси магния (непрокаленной): 

Воздуи 

Рис. 77. Аппарат цля 
обезвоживания рас
твора LiCb 

Хлормагниевый щелок. (32% MgCl 2 ) , т 7,4 
Известняк (карбонатные отходы), т . . 2,5 
Электроэнергия, квт-ч 100 
Газ природный, м 3 700 
Вода, м 3 20 

В соответствии с расчетом приняты к установке аппа
раты кипящего слоя с площадью нижней решетки 10 м 2 

и производительностью ~ 2 5 тыс. т окиси магния в год 
(3 т/ч). 

Обезвоживание раствора хлористого лития 

Шутил 1 разработал способ и аппарат для получения 
гранулированного хлористого лития из солевого раство
ра. В качестве исходного материала использовали 
50%-ный раствор LiCl , который подавали в аппарат 
фонтанирующего слоя в количестве 2 м 3/ч. Аппарат для 
обезвоживания показан на рис. 77. 

Угол раствора конуса аппарата составляет 30°. Для 
псевдоожижения используется воздух, нагретый до 

1 Ш у т и л Ф. Патент (США), 3043652, 1962. 
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800° С, в количестве 7000 м 3/ч. Температура в слое под
держивается ~ 1 4 0 ° С . При таком режиме работы полу
чается гранулированный продукт со средним диаметром 
3 мм. 

Г л а в а 6 

ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ СПОСОБЫ ПЕРЕРАБОТКИ 
РАСТВОРОВ, ПЛАВОВ, СУСПЕНЗИЙ И ПАСТ 
В КИПЯЩЕМ СЛОЕ 

Существующие промышленные способы производства 
значительного числа продуктов химической промышлен
ности включают в себя переработку растворов этих про
дуктов путем их выпарки, кристаллизации (грануляции), 
сушки и охлаждения. На каждой из этих стадий техноло
гической схемы применяют сложное, дорогостоящее 
оборудование — выпарные аппараты, кристаллизаторы, 
различного типа сушильные установки и охладите
ли [139]. 

В этой связи представляют значительный интерес ис
следования по переработке растворов, плавов, суспен
зий и паст различных продуктов в аппаратах кипящего 
(фонтанирующего) слоя, где указанные процессы могут 
быть совмещены в одном аппарате. Готовый продукт 
при этом получается, как правило, в гранулированном 
виде. 

Однако этим далеко не ограничиваются области при
менения и преимущества способа обезвоживания рас
творов в аппаратах кипящего слоя. Большие перс
пективы использования этого способа открываются 
в процессах грануляции с одновременным проведе
нием химических реакций — разложения, нейтрализации 
и т. д. 

Эти обстоятельства в значительной степени объясня
ют широкое развитие исследований в области примене
ния кипящего слоя для переработки растворов в различ
ных отраслях химической промышленности. Ниже под
робно рассматриваются технологические схемы и ре
жимы процесса переработки растворов в кипящем 
слое. 
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1. Обезвоживание растворов минеральных солей 

Исследования процесса обезвоживания растворов 
в аппаратах с кипящим слоем представляют большой 
интерес в технологии производства минеральных солей 
и удобрений, что объясняется в первую очередь необхо
димостью получения этих продуктов в гранулированном 
виде, удобном для транспортировки, хранения и дальней
шего употребления. В табл. 12 приведены основные по
казатели работы установок кипящего слоя для обезво
живания растворов (расплавов) минеральных солей 
и удобрений. 

Нитрат кальция (кальциевая селитра) 

Кальциевая селитра является универсальным щелоч
ным удобрением, пригодным для всех почв с недоста
точным содержанием кальция. Большим недостатком 
кальциевой селитры как удобрения является малое со
держание азота (15,5%), а также ее высокая гигроско
пичность. Нитрат кальция при обычной температуре кри
сталлизуется в виде тетрагидрата Са(ЫОз)г-4Н20, пла
вящегося при 42,7° С. При температурах выше 51° С 
кристаллизуется С а ( Ы О з ) 2 - 2 Н 2 0 . Безводная соль пла
вится при 561° С. 

Безводная соль и кристаллогидраты нитрата кальция 
сильно гигроскопичны и на воздухе расплываются. Дав
ление пара над 50%-ным раствором азотнокислого каль
ция в диапазоне температур от 70 до 110°С возрастает 
от 135 до 730 мм рт. ст., а над 75%-ным раствором в диа
пазоне 90—140° С — соответственно от 90 до 740 мм рт. ст. 

В Советском Союзе кальциевую селитру производят 
абсорбционной промывкой отбросных нитрозных газов 
известковым молоком. Вытекающий из абсорбционных 
башен щелок подвергается инверсии азотной кислотой 
с целью перевода нитрита в нитрат кальция. Избыток 
азотной кислоты в щелоке нейтрализуется аммиаком, да
лее раствор фильтруют, подогревают до 60—70° С и в ви
де 25%-ного раствора подают на выпаривание в 3-кор-
пусные выпарные батареи пленочного типа. Плав после 
выпарки с температурой ПО—112° С и концентрацией 
86% поступает на кристаллизацию на охлаждаемые 
вальцы. При температуре 90° С большая часть соли кри
сталлизуется в виде двухводного гидрата. Перед загруз-
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Т а б л и ц а 12. Основные показатели работы установок кипящего 
и у до б 

ос
но

ва
ни

е 
(у

кт
а Характеристика обез

воживаемого продукта 
Способ подачи материала 

в аппарат 
Тип установки, 

форма аппарата 

Н
аш

 
пр

о,
і 

1 2 3 4 

эц
ие

ва
я 

;л
ит

ра
 Расплав Ca(N0 3 h • 4Н 2 0 , 

температура 50° С 
Пневматическая форсун
ка сбоку в слой (200 мм 
от решетки). Давление 
воздуха 1,5—2 ат 

Лабораторная, 
коническая 

ч S 
га Раствор Ca(N0 3)2, кон

центрация 10—60% 
~ Лабораторная ци

линдрическая 

ія
 с

ел
ит

ра
 

Плав NH^NOa, концен
трация 90—95%, темпера
тура плава 136° С 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой 

Лабораторная, ко
ническая 

А
мм

иа
чн

а 

Раствор N H 4 N O 3 , кон
центрация 60—85% тем
пература 20—90° С 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой 

Лабораторная, ко
ническая 

Раствор (NH 4) 2SO(, кон
центрация 5—45% 

Лабораторная 

мм
он

ия
 

Раствор (NH 4 ) 2 S0 4 , кон
центрация 430—50 Ог/л 

Пневматическая форсун
ка снизу в слой с высо
котемпературным рас
пылом. Температура воз
духа 800° С 

Лабораторная с 
расширением квер
ху 

С
ул

ьф
ат

 а
 

Раствор (NH 4 ) 2 S0 4 , кон
центрация 430—500 г/л 

Пневматическая форсун
ка снизу в слой с высо
котемпературным распы
лом. Температура возду
ха 730—800° С 

Опытно-промыш
ленная, прямо
угольная 

Раствор (NH 4 ) 2 S0 4 , кон
центрация 28%, темпера
тура 60—104° С 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой 
(1000 мм от решетки) 

Лабораторная, ко
ническая 

М
оч

ев
ин

а 

Раствор CO(NH 2 h, кон
центрация 67—80%, тем
пература 60—90° С 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой (50, 70, 
80 мм от решетки). Дав
ление воздуха 0,5—1,5 ат 

Лаобраторная, ци
линдрическая 

М
оч

ев
ин

а 

Раствор CO(NH 2 ) 2 , кон
центрация 60—70% 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой с вы
сокотемпературным рас
пылом (500—600°). Диа
метр сопла 12 мм 

Лабораторная с 
расширением квер
ху, а =20° 
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слоя для обезвоживания растворов (расплавов) минеральных солей 
рений 

Основные размеры 
аппарата 

Характерис
тика слоя 

Рабочая 
скорость 

газов, 
м/с 

Температура, °С 

Основные размеры 
аппарата 

Характерис
тика слоя 

Рабочая 
скорость 

газов, 
м/с 

газа 
на входе 

в аппарат 
в слое 

от
хо

дя
-

j 
щ

их
 г

аз
ов

 

5 6 7 8 9 10 

Диаметр решетки 
400 мм, высота аппа
рата 1825 мм 

- — 255—272 145—207 

- Высота 90— 
150 мм 

2,0—2,2 - 40—270 -

Диаметр решетки 
120 мм, диаметр ци
линдрической части 
290 мм 

— 0,8—0,95 26—55 43—50 

Диаметр решетки 
120 мм, диаметр ци
линдрической части 
290 мм 

— 0,9—2,9 70—115 55—90 

- - 1,8—2,0 140—220 - - • 

Диаметр решетки 
180 мм 

В слое 1,1 
В сопле 12 

120 100—105 

' 1 

Размер решетки 400Х 
Х800 мм 

В слое 1,0, 
в сопле 

14,5 

120—150 100—105 

Диаметр решетки 
300 мм, диаметр се-
парационной зоны 
230 мм 

Сопротивление 
150 мм вод. ст. 

0,3 270 В слое 
71—93, в 
зоне се
парации 
100—130 

Диаметр решетки 
250 мм, высота аппа
рата 1200 мм 

Масса 
4—4,3 кг 

0,4—0,7 67,5—120 60 

Диаметр решетки 
100 мм, диаметр ци
линдрической части 
300 мм, высота кону
са 500 мм 

— 3,0 30—90 60 

13* 195 



Продолжение табл. 12 

Производительность уста
новки 

Удельный Удельный Удельный расход Характеристика готового Примечание Литерату

по исходному 
продукту 

по готовому 
продукту 

влагосъем расход 
воздуха 

тепла продукта Примечание ра 

11 12 13 14 15 16 17 18 

- , 57,5—113 
кг/ч 

55,1—127 
к г / м 2 ч 

- - Гранулы с содержанием во
ды 12,3% - [12, 41, 

140] 

Подача рас
твора 

0,49—3,25 
л/ч 

5,4—137 
к г / ( м 2 ч ) 

30,6—413 
кг/(м 2-ч) 

— Содержание Са(ЫОз)2 69— 
83,4% в зависимости от тем
пературы 

— [99, с. 
226—231] 

- 560-650 
к г / ( м 2 ч ) 

35—65,5 
кг/(м 2-ч) 

- - Влажность гранул 0,5—0,8% - [56] 

140—570 
к г / ( м 2 ч ) 

25—100 
к г ' ( м 2 ч ) 

- - Влажность гранул 0,13% Пылевынос 5—30% [56] 

60—64 
кг/(м 3-ч) 

85—130 
кг/(м 3 ч) 

- - - - [99] 

До 1200 
к г / ( м 2 ч ) 

1850 кг/(м 2-ч) 6,6 кг/кг 
влаги 

800 ккал/кг влаги Влажность гранул 0,2% Пылевынос 5—8% [95. 
141] 

- - 1250—1340 
к г / ( м 2 ч ) 

- - Влажность гранул 0,1—0,3%. 
Размер гранул 0,5—5 мм 

Пылевынос 5—10%. Живое сечение 
решетки 2—3% 

[95, . 
141] 

4,5-5,7 
кг/ч 

28,8—55,1 
кг/ч 

- - - - Пылевынос 0,18—0,77 кг/ч. Рецикл 
частиц 27—52 кг/ч 

[16] 

- 50—180 
кгДм^-ч) 

25—85 
кг/(м 2 -ч) 

- - Влажность гранул 0,5—0,2% Пылевынос 8—15%. Живое сечение 
решетки 3% 

[46] 

— 1000 кг/(м 2-ч) 35 кг/кг воды 1400 ккал/кг 
воды 

Влажность гранул 0,04—0,06% Живое сечение решетки 10%, отвер
стия 2 мм 

[142, с. 
453—456] 
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1 2 3 4 

Плав C O ( N H 2 h , концен
т р а ц и я 90—95%, темпера
т у р а 117—136° 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой 

Л а б о р а т о р н а я , ко
ническая, а—30° 

П л а в СО(гШг)г , концент
рация 80—90% 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой. Д а в л е 
ние в о з д у х а 0,7 ат, рас
х о д 0,5.кг/кг плава 

Пилотная кониче
ская 

П л а в C O ( N H j ) 2 4 2 , 8 -
47,1%; N H 3 24,4-28,2; 
Н г СОз 15,9—19,4%; вода 
15,6—19,4%. Т е м п е р а т у р а 
75—80° С 

Механическая форсунка 
сбоку в слой (ПО мм от 
решетки) . Д и а м е т р от
верстия форсунки 0,5— 
1 мм 

Л а б о р а т о р н а я , 
коническая 

Р а с т в о р С а С Ь , концент
рация 34,3% 

Пневматическая форсун
ка снизу в слой. Д а в л е 
ние воздуха 3 атм 

Опытно-промыш
ленная, кониче
ская 

к
ал

ьц
и

я 

Раствор С а С Ь , концент
рация 35% 

Пневматическая форсун
ка в слой, р а с х о д возду
ха 8 м3/ч 

Промышленная, 
коническое коль
цо, выгрузка в 
центре через се
паратор 

Х
л

ор
: 

Р а с т в о р С а С Ь , концент
рация 50%, температу
ра 26° С 

Механическая форсунка 
сбоку в слой (150 мм от 
решетки) 

Лабораторная ци
линдрическая 

Р а с т в о р С а С Ь , концент
рация 31—45% 

Пневматическая форсун
ка. Д а в л е н и е воздуха 
1,5 ат 

Пилотная, кониче
ская 

Б
и

хр
о

м
ат

 
н

ат
р

и
я Р а с т в о р ШгСгОт, кон

центрация 820—1200 г/л, 
т е м п е р а т у р а 75—105° С 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой 

Опытно-промыш
ленная, кониче
ская, а =36° 

н
ат

р
 Раствор N a O H , концент

рация 23,7—35%, темпе
р а т у р а 75° С 

Механическая форсунка 
сбоку в слой 

Лабораторная, ци
линдрическая 

Е
дк

и
й

 

Р а с т в о р N a O H , концент
рация 40—44% 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой с вы
сокотемпературным рас
пылом (500—600° С) 

Л а б о р а т о р н а я 
с расширением 
кверху 
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Продолжение табл. 12 

5 6 7 8 9 10 

Д и а м е т р решетки 
120 мм, д и а м е т р ци
линдрической части 
290 мм, высота кону
са 400 мм 

Высота 200— 
250 мм, сопро
тивление 90— 
140 мм вод. ст. 

На нижнее 
сечение 

1,0—1,85 

2 0 - 3 0 30—45 — 

Диаметр решетки 
800 мм, д и а м е т р ци
линдрический 1600 мм 

М а с с а 
120—210 кг 

На нижнее 
сечение 
1,6—2,0 

20—40 5 5 - 7 5 — 

Д и а м е т р решетки 
150 м м , д и а м е т р ци
линдрической части 
320 мм, высота кону
са 300 мм 

Высота 
115—150 мм 

На верхнее 
сечение 
0,3—0,4 

на нижнее 
1,5—2,0 

100—170 60—110 75—110 

Д и а м е т р решетки 
270 м м , д и а м е т р ци
линдрической части 
900 мм, выносной се
паратор (d=108 мм, 
і=2200 мм) 

М а с с а ПО кг На нижнее 
сечение 

20—28, на 
верхнее 
сечение 
1,2—1,7 

340—380 110—132 

П л о щ а д ь решетки 
0,392 м ! , д и а м е т р ци
линдрической части 
2800 мм, встроенный 
сепаратор 

М а с с а 400 кг На нижнее 
сечение 

решетки 
12,7—12,9, 

на верхнее 
сечение 

0,45—0,47 

510—520 167—180 

Диаметр цилиндриче
ской части 300 мм 

Сопротивление 
140 мм вод. ст. 

1,3 412 315 -

Д и а м е т р решетки 
200 мм, диаметр ци
линдрической части 
400 мм, высота кону
са 706 мм 

268—600 165—262 

П л о щ а д ь решетки 
0,5 м ! , высота конуса 
1000 мм 

— 3—5 360—375 230—280 — 

- 2,3—3,4 280—350 245—300 — 

— — В слое 2,0, 
в сопле 50 

270 150—160 — 
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11 12 13 14 15 

— 390—660 
к г / ( м 2 ч ) 

— 7,9-16,3 
кг/кг про

дукта 

— 

— 625—1100 
кг/(м 2 -ч) 

6—11 кг/кг 
продукта 

— 250—900 
к г / ( м 2 ч ) 

— — 

- 100—110 кг/ч 370—460 
к г / ( м 2 ч ) 

10,6—13,0 
кг/кг влаги 

Э40—1170 ккал/кг 
влаги 

- 1100 кг/ч 176—189 
кг/(м 2 -ч) 

7,2—7,65 
кг/кг влаги 

855—955 ккал/кг 
влаги 

- - - - -

49,8—168,4 
к г / ( м 2 ч ) 

- 237—693 
к г / ( м 2 ч ) 

- -
— 1315—2320 

к г / ( м 2 ч ) 
— — 

0,16—0,23 
л/ч 

— — — 

— 400 кг/(м 2 -ч) — — 2300 ккал/кг влаги 
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Продолжение табл 12 

16 17 18 

Влажность гранул 0,054—8%, 
содержание биурета 1,9—2,0% 

Пылевынос 0,7—10%. Для стабилиза
ции гранулометрического состава 
слоя необходим ввод рецикла мел
ких частиц 

[591 

Влажность гранул 0,05—0,4%, 
содержание биурета 0,4— 
0,8%. Средний размер гра
нул 0,9—1,5 мм 

Решетка с диаметром отверстий 
2 мм, живое сечение 4%. Рецикл 
мелких частиц (—1 мм) 7—11% 

Влажность гранул 0,1—0,2%, 
содержание биурета 0,3%. 
Аммиак в гранулах 0,03% 

Живое сечение решетки 1—3%. Псев
доожижение углекислым газом и 
смесью газов: 
NH 3 37—64,6%; 
С 0 2 23,6—60%; 
Н 2 0 3,2-13% 

[14, с. 54 
66—68] 

Гранулы размером 3—6 мм. 
Влажность 5,6—10,2% 

Сетка с отверстием 1X1 мм [15] 

Влажность гранул 2% Решетка с живым сечением 3,0%, 
диаметр отверстий 4 мм. Расход 
воздуха на сепаратор 1800 м3/ч, об
щий расход воздуха 9000 м3/ч, пыле
вынос 23% 

[45] 

- Газораспределительная решетка с 
соплами через 38 мм. Рецикл мел
ких частиц 9 кг/ч 

[16] 

Влажность гранул 0,38% - [140] 

— Газораспределительная решетка тол
щиной 20 мм, живое сечение 7%, 
диаметр отверстия 5 мм. Рецикл 
мелких частиц 8—10% 

[43] 

Гранулы средним размером 
2,3 мм. Состав: NaOH 56— 
60%; Na 2 C0 3 37—39,5%; влага 
3-6,5% 

Продолжительность периодических 
опытов 25—60 мин 

[26] 

Влажность продукта 0,5% Диаметр выходного сечения сопла 
12 мм 

95 
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1 2 3 4 

Е
дк

ий
 

на
тр

 Плав NaOH, концентра
ция 100%, температура 
93° С 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой 
(910 мм от решетки) 

Лабораторная, ко
ническая 

я 

Декагидрат 
Na 2CCV 10Н2О; примеси: 
Na2SO< 2,1%; NaCl 0,5%; 
н. 0 . 3,4% 

Пневматический забра
сыватель сверху на слой 

Промышленная 
с расширением 
кверху 

С
од

, 

Раствор Na 2 C0 3 , концент
рация 25—27%, Na 2 S0 4 

1,5—1,8%; н. 0 . 0,15-0,8%; 
H 2 0 70-72%; NaCl 0,8— 
1,0% 

Механическая форсунка 
сверху на слой 

Промышленная 
с расширением 
кверху 

к 

Раствор: Na 2 S0 4 15—20%; 
сера 1%; NaCl 0,5%; в 
производстве метионина 

Механическая форсунка 
сверху на слой. Давле
ние 4 ат, диаметр отвер
стий 6 мм 

Опытно-промыш
ленная 

м
іь

ф
ат

 н
ат

ри
 

Раствор Na 2S0 4 , концент
рация 2,5—27,4, в произ
водстве синтетических 
жирных кислот 

Механическая форсунка 
сверху на слой (1000 мм 
от решетки). Диаметр от
верстий 11 мм 

Промышленная с 
расширением квер
ху, а. =11° 

и 
Мирабилит Пластинчатый питатель 

сверху на слой 
Промышленная 
с расширением 
кверху 

і Ф
лю

ор
ит

ов
ы

й 
ф

ло
та

ци
он

ны
й 

ко
нц

ен
тр

ат
 

Пульпа: C a F 2 96%; Si0 2 

1,62%; СаСОз 1,48%; 
т : к=1 - ь 1,35—1-5- 2.25. 
Дисперсность 0—0,65 мм 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой 

Пилотная с рас-
лирением кверху, 
а =4° 

Ц
иа

ни
ст

ы
й 

на
тр

ий
 Раствор NaCN, концент

рация 33%, температура 
26° С 

Пневматическая форсун
ка сверху в слой (100 мм 
от решетки) 

Лабораторная, ци
линдрическая 

ти
ос

ул
ь-

со
ли

 

Раствор Na 2S 20 3 , кон
центрация 20,5—60% 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой. Дав
ление воздуха 2—3 ат 

Лабораторная, 
прямоугольная 

С
м

еш
ан

ны
е 

ф
ат

ны
е 

Раствор: NaCN 5,19%; 
Na 2 S 2 0 3 40—50%; Na 2SO ( 

5—10%; Na 2COj 0,5%; 
H 2 0 35—45% 

Механическая форсунка 
сверху на слой 

Опытно-промыш-
пенная с расши
рением кверху 
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Продолжение табл. 12 

5 6 7 8 9 10 

Диаметр цилиндриче
ской части 450 мм, 
диаметр сепарацион-
ной зоны 230 мм 

Сопротивление 
130 мм вод. ст. 

0,9 30 В слое 43, 
в зоне се

парации 
40 

43 

Площадь решетки 
1 м 2, диаметр решет
ки 2260 мм 

Сопротивление, 
500 мм вод. ст. 

2,0—2,3 650—750 120—130 — 

Площадь решетки 
4 м 2, диаметр решет
ки 2260 мм 

Сопротивление 
650—700 мм 
вод. ст. 

2,0 650—750 120—140 105—120 

— Сопротивление 
решетки 
700 мм вод. ст. 
площадь ре
шетки 1,2 м 2 

.2,0—2,2 500 — 100—150 

Диаметр решетки 
2260 мм. Площадь ре
шетки 4 м 2 , высота 
аппарата 5000 мм 

Сопротивление 
500—600 мм 
вод. ст. 

2,2—2,4 700 140—150 — 

Диаметр решетки 
2800 мм. Площадь ре
шетки 6 м 2 

Сопротивление 
450—500 мм 
вод. ст. 

2,5—2,7 650—700 120—140 100—110 

Площадь решетки 
0,031 м 2, высота аппа
рата 700 мм 

- 1,35—3,1 415—1145 100—160 -

Диаметр решетки 
300 мм 

Сопротивление 
100 мм вод. ст. 

1,9 132 90 — 

Размеры решетки 
100X200 мм 

Высота 250— 
400 мм 

0,7-0,8 350—450 120—139 75—90 

Площадь решетки 
1,3 м 2 

Сопротивление 
слоя и решет
ки 600 мм вод. 
ст. 

2,5 250 150 
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и 12 13 14 15 

34 кг/ч 91,1 кг/ч - - -

- 2500 кг/ч - - Расход мазута 
165 кг/т продукта 

- 2500 кг/ч 18С0 кг/(м 2-ч) - Расход топлива 
260 кг/т 

2,0 м 3/ч 400 кг/ч - - Расход природно
го газа НО мм 3 

10000 кг/ч 2600 кг/ч 1800 кг/(м 2-ч) - Расход мазута 
Э.85 кг/кг влаги, 
780 ккал/кг влаги 

- 4500—5000 
кг/ч 

- - -

- 300—1300 
кг/(м 2 -ч) 

500—2500 
кг/(м 2-ч) 

-

5,6 4,5 - - -

170 л/(м 2 -ч) 40—110 
к г / ( м 2 ч ) 

75—150 
к г / ( м 2 ч ) 

22—70 
кг/кг влаги 

1000—1730 ккал/кг 
влаги 

800—1000 л/ч 900 кг/ч - - Расход природно
го газа 100— 
150 м3/ч 
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Продолжение табл. 12 

; 16 17 18 

Рецикл частиц 59 кг/ч. Пылевыпос 
1,8 кг/ч 

[16] 

Гранулы соды влажностью 
0,5—2,2%, размером 0—10 мм. 
Состав: Na 2 C0 3 80%; NaCl 
1,1%; Na 2 S0 4 6,3%; и.о. 10,4% 

Решетка толщиной 20 мм, живое се
чение 8%), диаметр отверстия 6 мм 

[85] 

• Решетка толщиной 20 мм, живое се
чение 8%, диаметр отверстия 6 мм 

[85] 

Гранулы размером 1—3 мм. 
Состав: Na z S0 4 95,5—98%; 
NaCl 1,2—1,9%; и.о. 0,2—0,5% 

Живое сечение решетки 7%, диа
метр отверстий 5 мм 

[85] 

Гранулы размером 0—7 мм. 
Состав: Na 2 S0 4 78—84%; хло
риды 1,55—1,6%; Na2COs 8,3— 
10,5%. Органические примеси 
6—8,4%; примеси до 0,84% 

Живое сечение решетки 8%, диа
метр отверстий 5 мм, пылевынос 
20% 

[85] 

і 
Гранулы сульфата натрия Пылевынос до 30%, диаметр отвер

стий 6 мм, живое сечение решетки 
ю%-

[85] 

і 

Порошок крупностью 0,65 мм, 
влажность 0,02—0,18% 

Живое сечение решетки 10%. Песок 
размером 3 + 1 мм 

[143] 

Рецикл частиц 2,7 кг/ч [16] 

- Пылевынос 4—13% [144] 

- Пылевынос 15%. Живое сечение ре
шетки 7%, диаметр отверстий 5 мм 

[85] 
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кой в тару кальциевая селитра охлаждается до 30° С 
в барабанах, через которые продувают охлажденный 
воздух. 

Существующий способ переработки растворов каль
циевой селитры имеет ряд недостатков. Зарастание теп-
лопередающих поверхностей сернокислыми и карбонат
ными солями кальция приводит к частым остановкам вы
парных батарей на промывку. 

200 ООО 400 
Температура, "С 

500 

Рис. 78. Влияние температуры в слое на содержание 
кристаллогидратной воды в нитрате кальция 

Очень сложным процессом является также и кри
сталлизация кальциевой селитры, требующая для своего 
осуществления добавки 5—6% аммиачной селитры. 

В этой связи значительный интерес представляют ис
следования по упарке растворов и грануляции кальцие
вой селитры в аппарате кипящего слоя, выполненные 
В. И. Гладушко и П. Т. Шевченко [99]. Упарке и грану
ляции подвергали растворы кальциевой селитры с кон
центрацией от 25 до 65%- Авторы изучали влияние на
чальной концентрации нитрата кальция и высоты псев-
доожиженного слоя на интенсивность испарения влаги 
при температурах в слое от 40 до 270° С. 

При температуре в слое 270° С, скорости воздуха 
2,0—2,2 м/с и подаче 25%-ного раствора достигнуты сле
дующие показатели: удельная производительность 
137 к г / ( м 3 - ч ) , влагосъем 413 кг/ч с 1 м 2 решетки. 

На рис. 78 приведена зависимость содержания кри
сталлогидратной воды, удерживаемой готовым нитратом 
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кальция, от температуры кипящего слоя, полученная при 
обезвоживании 25%-ного раствора. Установлено, что при 
температуре слоя от 26 до 126° С образуется тетрагид-
рат, от 126 до 215° С — тригидрат, а в области от 215 до 
315° С — бигидрат нитрата кальция. 

При упаривании и грануляции нитрата кальция в ки
пящем слое необходимость в добавке аммиачной селит
ры к растворам отпадает. 

Для упаривания, грануляции и охлаждения нитрата 
кальция В. И. Гладушко и П. Т. Шевченко рекомендуют 
вертикальный двухсекционный аппарат с беспровальны
ми решетками. Верхняя секция предназначена для обез
воживания и грануляции, нижняя — для охлаждения 
соли. 

Для цеха производительностью 10 тыс. т кальциевой 
селитры в год взамен 3-корпусной выпарки, холодильно
го барабана, барабанного кристаллизатора и фильтр-
пресса достаточно установить один аппарат объемом 
около 10 м 3 . Ожидаемое снижение капитальных затрат 
составит около 100 тыс. руб., а снижение себестоимости 
может достигнуть 3—5%. 

Изучение грануляции плава тетрагидрата кальцие
вой селитры на лабораторной установке кипящего слоя 
проводил также Ванечек [12, 41, 140]. 

Основные размеры аппарата и полученные показате
ли процесса приведены в табл. 12. Исходя из данных, 
полученных на лабораторной установке, Ванечек спро
ектировал промышленную установку со следующими 
проектными показателями: производительность 3,57 т/ч; 
площадь решетки 3,0 м 2; температура газов под решет
кой 350° С; в слое 150° С; расход воздуха 13400 м 3 /ч; рас
ход мазута 166,5 кг/ч. 

Необходимо отметить, что, несмотря на определенную 
перспективность разработанного способа грануляции 
кальциевой селитры в кипящем слое, исследования это
го процесса ограничились лабораторной стадией. 

Нитрат аммония (аммиачная селитра) 

Аммиачная селитра является одним из наиболее эф
фективных азотных удобрений. Она содержит от 33,6 до 
34,8% азота. 

Кроме того, аммиачную селитру применяют для изго
товления взрывчатых веществ — аммонитов, аммоналов 
и т. д. 
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Аммиачная селитра очень гигроскопична, а также 
склонна к сильной слеживаемости. 

Для предотвращения увлажнения аммиачной селит
ры ее упаковывают в плотную, хорошо герметизирован
ную тару; менее всего подвержена слеживаемости амми
ачная селитра, полученная из плава в виде гранул со 
средним размером 1—3 мм, концентрацией 99% N H 4 N 0 3 

и охлажденная перед упаковкой в тару до температуры 
ниже 32° С. Температура заметного разложения амми
ачной селитры превышает 150° С; температура плавле
ния 169,6° С. 

Существующее производство аммиачной селитры со
стоит из нейтрализации азотной кислоты газообразным 
аммиаком с использованием тепла нейтрализации для 
частичного выпаривания раствора (до 60—80% N H 4 N 0 3 ) , 
окончательного упаривания этих растворов до состояния 
плава и кристаллизации и сушки гранулированного про
дукта. 

Конечная концентрация плава зависит от способа 
кристаллизации. 

При кристаллизации в грануляционных башнях кон
центрация плава достигает 98—98,5 N H 4 N 0 3 (или 99,5— 
99,8% для получения селитры высокого качества); при 
кристаллизации на охлаждающих вальцах — 96—97%; 
при кристаллизации в аппаратах чашечного типа кон
центрацию плава доводят до 94,5—95%. 

Для получения аммиачной селитры с требуемой ко
нечной влажностью 0,4—0,5% и охлажденной до 25— 
30° С производится сушка и охлаждение кристалличе
ского (гранулированного) продукта; Е. А. Казакова 
предложила осуществлять сушку и охлаждение грану
лированной аммиачной селитры в кипящем'слое [145]. 

Н. А. Шахова, Л. А. Бахтин и А. А. Соколовский [56] 
разработали способ грануляции, сушки и охлаждения 
плава аммиачной селитры в аппарате кипящего слоя. 
Опыты проводили на лабораторной установке. Плав 
с концентрацией 90 и 95% N H 4 N 0 3 и температурой 
136° С распыляли с помощью пневматической форсунки 
сбоку в конический аппарат с кипящим слоем. 

При скорости воздуха 0,82 м/с, его исходной темпе
ратуре 26° С,и температуре в слое 43° С были получены 
гранулы аммиачной селитры с влажностью 0,5% при 
удельной производительности по сухому продукту 
650 кг / (м 2 -ч) и по влаге 35 кг/ч с 1 м 2 решетки. 
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Для получения однородного но гранулометрическому 
составу продукта и осуществления непрерывного процес
са необходим селективный отвод крупных гранул и воз
врат мелочи в слой. Снижение температуры гранул 
в слое до 30° С может быть достигнуто размещением 
в слое охлаждающих поверхностей. 

Н. А. Шахова, А. А. Бахтин и А. А. Соколовский [56] 
изучали также обезвоживание растворов аммиачной се
литры с концентрацией 60— 
85%. Полученные при этом ос
новные результаты приведены 
в табл. 12. 

Характерной особенностью 
обезвоживания растворов ам
миачной селитры является то, 
что с увеличением концентра
ции возрастает количество вла
ги, испаряемой за счет физиче
ского тепла раствора, и темпе
ратура подаваемого воздуха 
может быть снижена (рис. 79). 

Для обеспечения минималь
ного истирания (и выноса) 
продукта в слое скорость воз
духа не должна превышать 
1,1 м/с. Однако для осуществления непрерывного процес
са в этом случае, как и при грануляции плавов, потребу
ется применение сепарирующих устройств. 

Дальнейшее повышение производительности установ
ки при обезвоживании растворов аммиачной селитры 
ограничивается гигроскопичностью и слеживаемостью 
продукта. Для получения гранул влажностью менее 
0,2% (что, как известно, уменьшает слеживаемость ам
миачной селитры) относительная влажность отработан
ного воздуха должна быть не выше 20% при температу
ре слоя 65° С и не выше 16% при 75° С. 

Таким образом, использование кипящего слоя позво
ляет совместить в одном аппарате процессы обезвожива
ния, кристаллизации и грануляции аммиачной селитры, 
благодаря чему отпадает необходимость в громоздких 
грануляционных башнях. При этом стоимость энергети
ческих затрат на 1 т продукта для способа с применени
ем обезвоживания в кипящем слое по сравнению с дру
гими существующими способами оказывается самой низ-

60 70 80 90 
С, % /по массе) 

Рис. 79. Изменение доли фи
зического тепла раствора (Л) 
в общем количестве тепла, 
расходуемого на испарение 
влаги в зависимости от кон
центрации раствора (с) (тем
пература слоя 60° С) 
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кой. Кроме того, получаемые в кипящем слое гранулы 
аммиачной селитры отличаются большой прочностью 
и меньшей влажностью, что приводит к снижению об
щих затрат при применении аммиачной селитры в каче
стве удобрения. 

Необходимо отметить, что разработанный способ 
обезвоживания растворов и плавов аммиачной селитры 
был испытан лишь на опытных установках. 

Сульфат аммония 

Сульфат аммония применяют в сельском хозяйстве 
в качестве азотного удобрения, содержащего 20,5—21% 
азота. Сульфат аммония при нагревании разлагается 
с потерей аммиака, превращаясь в кислые соли. По 
сравнению с аммиачной селитрой сульфат аммония ме
нее слеживается и обладает значительно меньшей гигро
скопичностью. 

В Советском Союзе сульфат аммония производят 
в основном поглощением серной кислотой аммиака, со
держащегося в газе коксовых печей. Представляет инте
рес также переработка растворов, являющихся отхода
ми производства капролактама. 

Поглощение аммиака из коксового газа производится 
в скрубберах, орошаемых раствором сульфата аммония, 
содержащим 5—6% свободной серной кислоты. Из скруб
беров насыщенный раствор сульфата аммония с темпера
турой 47—55° С и концентрацией 42—45% поступает на 
кристаллизацию в кристаллизаторы выпарного типа. 
Пульпа из кристаллизатора подается далее на центри
фугу. Затем соль сушится, упаковывается и направляет
ся на склад. Обезвоживание растворов сульфата аммо
ния в аппарате с кипящим слоем впервые было осуществ
лено Медгени и Вансом [16]. 

Лабораторная установка для обезвоживания раство
ров сульфата аммония показана на рис. 80. Для подачи 
раствора с концентрацией 28% и температурой 60— 
104° С использовали пневматическую форсунку с паро
вым обогревом. Регулирование размеров частиц грану
лированного продукта осуществляли путем подачи ре
цикла частиц различного состава, изменения отношения 
диаметров зоны роста гранул и зоны классификации, 
а также изменением соотношения подаваемого раство
ра к рециклу. 
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Изучение процесса обезвоживания растворов суль
фата аммония с концентрацией 5—45% на лаборатор
ной установке с кипящим слоем проводил также 
В. И. Гладушко [99]. Основные результаты этого ис
следования приведены в табл. 12. 

При получении сульфата аммония из разбавленной 
серной кислоты в производстве капролактама нейтрали-
зационные рассолы подвергают 
упарке в трубчатых выпарных 
аппаратах. Примеси (лактам и 
полупродукты, акрилаты, си
нильная кислота и т. д.) , содер
жащиеся в отработанной сер
ной кислоте, науглероживают
ся на стенках теплообменни
ков, что приводит к ухудшению 
теплообмена и выходу из строя 
теплообменных трубчатых ап
паратов. Другим недостатком 
применяемой технологии явля
ется получение мелких кри
сталлов при кристаллизации, 
слеживающихся при хранении. 

Г. Л. Грошев, С. М. Данов, 
Н. Д. Кручинина и др. подвер
гали [95, 141] обезвоживанию 
исходные растворы сульфа
та аммония производства кап
ролактама, содержащие 430—470 г/л ( N H ^ S O ^ 35—; 
60 г/л Na 2 S0 4 , 1,5—10 г/л органических примесей; кис
лотность раствора (в пересчете на H2SO4) составляла 
0,15—2,3 г/л. 

Аппарат кипящего слоя был снабжен газораспреде
лительной решеткой диаметром 180 мм с фракционирую
щим отборным устройством и соплами для ввода высо
котемпературного теплоносителя. 

Наибольший влагосъем [1850 кг / (м 2 -ч ) ] был достиг
нут при температуре в соплах 800° С, под решеткой 
120° С, в слое 100—105° С, скорости газов в соплах 
12 м/с, под'решеткой 1,1 м/с и соотношении потоков хо
лодного и горячего газов 1 : 1,7. 

Исследования показали, что фракционный состав го
тового продукта существенно зависит от температуры 
псевдоожиженного слоя. Так, при температуре слоя 75— 

\Кциклону 

Рис. 80. Лабораторная установка 
для обезвоживания раствора 
сульфата аммония: 
/ — пневматическая форсунка; 
2—аппарат КС; 3 — газораспре
делительная решетка; 4—сепа
ратор; 5 — устройство для за
грузки рецикла 
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77° С содержание фракции менее 1 мм составляло 15,8%, 
а при 105° С 5,0%. 

Непрерывный процесс был осуществлен на растворах 
сульфата аммония, содержащих не более 10 г/л органи
ческих примесей, при температуре в слое 100—120° С. 
Гранулометрический состав слоя стабилизировали и под
держивали с небольшими колебаниями в течение не
скольких суток: фракция —5+3 мм 10—20%; —3+2 мм 
40—60%, —2+1 мм 20—35%, фракция меньше 1 мм 
2—5%. Пылевынос при этом составлял 5—8%. 

По данным лабораторных исследований была спро
ектирована и построена опытно-промышленная установ
ка для обезвоживания растворов сульфата аммония — 

побочного продукта производства капролактама. Сушиль
ная камера аппарата имела форму усеченной пирамиды 
высотой 2500 мм и углом раскрытия 22°, сечение на уров
не газораспределительной решетки 400X800 мм. 

Отходящие газы проходили последовательно через 
пенный аппарат, орошаемый исходным раствором, 
и циклон-каплеотбойник. 

Обезвоживанию подвергали растворы сульфата ам
мония производства капролактама и акрилатных произ
водств. Во всех опытах был осуществлен непрерывный 
процесс. Результаты обезвоживания на опытно-промыш
ленной установке приведены в табл. 12. 

Расход воздуха на фракционирующее устройство со
ставлял 200—280 м 3/ч. Влажность готового продукта на
ходилась в пределах ГОСТа и составила 0,1—0,3%. 

Карбамид (мочевина) 

Карбамид широко применяют как в сельском хозяй
стве, так и в промышленности. Он является высококон
центрированным, безбаластным азотным удобрением, со
держащим 46,3% азота. Карбамид менее гигроскопичен 
и не так слеживается, как аммиачная селитра. 

Сухой карбамид при нагревании под атмосферным 
давлением выше температуры плавления (132,4° С) раз
лагается с образованием биурета. 

В настоящее время карбамид в промышленном масш
табе производят прямым синтезом из аммиака и двуоки
си углерода. 

Процесс протекает под давлением 200 ат и выше 
и температуре 190° С. Разделение продуктов реакции мо-
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чевины, карбамата и карбонатов аммония осуществляют 
в двух ступенях дистилляции — на первой под давлени
ем 16—18 ат и на второй без давления, с применением 
острого и глухого пара. 

Раствор карбамида с дистилляции второй ступени 
с концентрацией 74—76% подают на выпарку в выпар
ные аппараты пленочного типа, работающие под разре
жением 550—600 мм рт. ст. Для получения гранулиро
ванного продукта упаривание 
ведут до концентрации плава 
98—99% и выше и далее на
правляют в грануляционные 
башни. Кристаллический кар
бамид может быть получен при 
концентрации плава 92—94%. 

Содержащийся в газах ди
стилляции I и I I ступени ам
миак либо возвращают в цикл, 
либо перерабатывают в другие 
продукты — сульфат аммония, 
аммиачную селитру и т. д. 

Допустимое содержание вла
ги в мочевине 1%, биурета 
0,8%. 

Впервые исследования по 
обезвоживанию растворов мо
чевины концентрацией 67,4 
и 81% в аппарате, с кипя
щим слоем были проведены 
Н. А. Шаховой и А. И. Рычковым [46]. Опыты проводили 
на лабораторной установке в цилиндрическом аппарате 
с диаметром решетки 250 мм. Режим проведения процес
са и достигнутые при этом показатели приведены 
в табл. 12. 

Дальнейшие исследования были проведены Н. А. Ша
ховой и А. И. Рычковым [59] на непрерывнодействую-
щей лабораторной установке с аппаратом конической 
формы (рис. 81). Грануляции подвергали плав мочеви
ны с концентрацией 90—95% и температурой 117— 
136° С. Часть опытов провели при наличии в псевдоожи-
женном слое охлаждающего змеевика с поверхностью 
0,0615 м 2 . 

В опытах была достигнута удельная производитель
ность аппарата по гранулированной мочевине 

Рис. 81. Лабораторная уста
новка для грануляции плава 
мочевины: 
1 — электронный потенцио
метр с регулятором; 2—цик
лон; S — приемник готового 
продукта; 4— форсунка; 
5 — компрессор; 6—сушилка; 
7 — электромагнитный пуска
тель 
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660 кг / (м 2 -ч ) . На рис. 82 приведена зависимость удель
ной производительности гранулятора по влаге от тем
пературы слоя и начальной температуры воздуха для 
случая грануляции плава концентрацией 93% при скоро
сти воздуха 1,5 м/с. Увеличение температуры слоя выше 
60°С приводит к возрастанию хрупкости гранул, что ог
раничивает удельную производительность гранулятора. 

зш 

30 UO 50 60 70 80 
Температура, °С 

Рис. 82. Зависимость удельной производительности грану
лятора от температуры и влажности (<р2) охлаждающего 
воздуха (концентрация плава 93%, скорость воздуха 
1,5 м/с) при температуре воздуха на входе 20° С (/) 
и 30° С (2) 

Процесс грануляции плава мочевины в кипящем слое 
характеризуется непрерывным ростом среднего размера 
гранул. Следовательно, для поддержания неизменного 
гранулометрического состава выгружаемых частиц в ап
парат кипящего слоя необходимо вводить рецикл мелких 
частиц. 

На основании лабораторных исследований была раз
работана опытно-промышленная установка показанная 
на рис. 83. Для грануляции мочевины был использован 
плав концентрацией 80—90%. 

При температуре охлаждающего воздуха 20—40° С 
достигнута производительность гранулятора по готово
му продукту 550 кг/ч, что соответствует удельной произ
водительности 1100 кг / (м 2 -ч ) . Удельная производитель
ность гранулятора увеличивается с повышением темпе
ратуры псевдоожиженного слоя. Однако эта температура 
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не должна превышать 70—75° С, так как при 80° С 
происходит разложение мочевины с образованием биу-
рета. 

Как следует из рис. 84, увеличение относительной 
влажности отработанного воздуха ц>2 при неизменной 
температуре слоя приводит к возрастанию влажности 
гранул мочевины. При увеличении температуры слоя при 

Непрерывный процесс грануляции может быть осу
ществлен при невысокой удельной производительности 
гранулятора. При повышении производительности гра
нулятора происходит непрерывный рост эквивалентного 
диаметра гранул, и для получения продукта установив
шегося гранулометрического состава необходимо пода
вать в слой отсепарированные мелкие гранулы («внут
ренний» рецикл), либо кристаллы мочевины из шнеков-
кристаллизаторов («внешний» рецикл). 

Испытания разработанной установки и опыт ее экс
плуатации позволили рекомендовать оптимальные усло
вия грануляции в псевдоожиженном слое: концентрация 
плава 85%. температура слоя от 65 до 75°С, скорость га
за в нижнем сечении аппарата от 1,6 до 2 м/с, удельный 
расход охлаждающего воздуха от 6 до 7 кг/кг. Удельная 
производительность гранулятора в этих условиях соста
вит 950—1120 кг / (м 2 -ч ) . Оптимальная высота неподвиж-

Рис. 84. Влияние относительной 
влажности отработанного возду
ха и температуры слоя на влаж
ность гранул мочевины: / — штуцер; 2 — механическая фор

сунка; 3 — гранулятор; 4— воздухо
дувка; 5 — коллектор; 6 — газорас
пределительная решетка; 7 — пнев
матическая форсунка; 8—воздухо
дувка; 9— циклон 

/ — 59—65° С;2— 65—72° С 
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ного слоя 160—240 мм, сопротивление слоя и решетки 
210—310 мм вод. ст. 

Сравнение технико-экономических показателей разра
ботанного способа грануляции мочевины с существую
щими авторы не приводят. 

Значительное повышение удельной производительно
сти по гранулированной мочевине было достигнуто 
С. М. Дановым, Г. Л. Трошевым и др. [142] при обезво
живании растворов мочевины концентрацией 60—70% 
в аппарате с высокотемпературным теплообменным соп
лом, вмонтированным в крышку аппарата. 

Производительность аппарата с подачей раствора че
рез теплообменное сопло над псевдоожиженным слоем 
при скорости воздуха 3 м/с достигает 1000 кг / (м 2 -ч ) . 
Полученный продукт отличается высоким качеством: 
влажность гранул 0,04—0,06%, содержание биурета 
(как и в исходной мочевине) 0,4—0,6%, прочность гра
нул на раздавливание в 2,5—11 раз выше, чем у гранул, 
полученных в грануляционных башнях. 

Авторы рекомендуют разработанную конструкцию 
аппарата для обезвоживания гигроскопичных, гидроли-
зующих и термически неустойчивых веществ. 

Значительный интерес представляет разработанный 
С. Г. Широковым, В. Н. Кисельниковым и Я. И. Крейн-
дель [14, с. 54; 66—68] способ получения карбамида не
посредственно из плава колонны дистилляции I ступени 
путем его термической обработки нагретыми рециркули-
рующими газами. 

Способ позволяет совместить в одном аппарате кипя
щего слоя стадии дистилляции I I ступени, выпарки и 
грануляции. Состав плава колонны дистилляции I сту
пени (давление 16 ат, температура ПО—125° С) : 42,8— 
47,1% мочевины; 24,5—28,2% аммиака; 15,9—19,4% уг
лекислоты; 15,6—19,4% воды. 

Обезвоживанию подвергали также плав колонны син
теза (давление 200 ат, температура 195°С): 34,0—34,8% 
мочевины; 41,5—42,2% аммиака; 11,0—19,0% углекисло
ты; 10,0—13,8% воды. 

В качестве теплоносителя применяли двуокись угле
рода и смесь газов N H 3 — С 0 2 — Н 2 0 , состав которых мог 
изменяться в пределах, % (по массе): 22,5—80,5 аммиа
ка; 18,3—96,0 двуокиси углерода; 3,1 —13,0 паров воды. 

Лабораторная установка, на которой проводили ис
следования, показана на рис. 85. 
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В результате подвода тепла с газом, содержащим 
94—99% С 0 2 , из плава мочевины удалялись аммиак и 
вода и одновременно происходила грануляция и сушка 
мочевины. Из рис. 86 и 87 следует, что при температуре 
слоя 95—100° С содержание аммиака в гранулах и влаж
ность гранул соответствовали ГОСТу. Содержание биу-

Рис. 85. Лабораторная установка для грануляции плава мочевины: 
/—гранулятор-суінилка; 2— циклон; 3 — загрузочный бункер; 4—га
зораспределительная решетка; 5—сборник гранул; 6 — выгрузка гра
нул с уровня решетки; 7 — форсунка; 8 — регулирующий вентиль; 
9 ~ электропечь 

рета в гранулах не превышало 0,3%- Максимальная 
удельная производительность гранулятора по мочевине 
при температуре под решеткой 170° С, а в слое 100° С и 
скорости 0,414 м/с достигала 840 кг / (м 2 -ч ) . 

В. Н. Кисельников и др. [14, с. 54; 66—68] исследова
ли также влияние состава газовой смеси на качество 
гранул. Количество аммиака в смеси изменяли от 22,5 
до 80,5%; при температуре в слое 90° С остаточное со-' 
держание аммиака в гранулах практически не изменя
лось (0,03—0,04%). Однако остаточная влажность гра
нул зависела от температуры слоя и вида теплоносителя. 

На средний размер гранул в слое значительное влия
ние оказывает расход ллава, температура слоя и ско
рость газа; размер гранул снижается при увеличении 
температуры слоя и скорости газа. 
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Особенностью удаления влаги и аммиака из плава 
является то, что этот процесс происходит как за счет фи
зического тепла плава при сбросе давления, так и за счет 
конвективной сушки. 

При снижении давления плава с 16 ат до атмосфер
ного происходит резкое уменьшение содержания аммиа-

0,036 

0,028 

0,020 

0,012 
.90 100 ПО 120 
температдра, °С 

90 ЮО "О 120 
Температура, 'С 

Рис. 86. Зависимость содержания 
свободного аммиака в гранулах 
температуры слоя 

Рис. 87. Зависимость влажности 
гранул мочевины от температу
ры слоя 
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Рис. 88. Влияние давления и темпе
ратуры плава на кинетику сушки: 
/ — давление плава до дросселиро
вания 200 ати, сушка самоиспаре
нием; 2 —давление плава до дрос
селирования 16 ати, сушка само
испарением; 3, 4 — конвективная 
сушка 

ка — с 25,7 до 12—13,4%, воды—с 13,8 до 10% и угле
кислоты — с 15,1 до 12,4% (рис. 88). 

При снижении давления плава колонны синтеза с 
200 ат до атмосферного содержание аммиака в плаве 
уменьшается с 41,5 до 21,5%. 

Учитывая результаты всего комплекса исследований, 
предложили оптимальный режим процесса переработки 
плава мочевины в псевдоожиженном слое: 
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Температура, °С: 
под решеткой . 
в слое . . . . 
отходящих газов 

180—195 
90—110 

100—115 

Скорость газа, м/с: 

в верхнем сечении » 
в нижнем сечении аппарата 1,5—2,0 

0 ,4 -0 ,65 

В этих условиях удельная производительность по мо
чевине составит 840—910 кг / (м 2 -ч ) . 

Технико-экономические показатели свидетельствуют 
о том, что при осуществлении способа термической пере
работки плава в кипящем слое удельные затраты по па
ру, воде и потерям основного продукта значительно ни
же, чем в грануляционных башнях. Предполагаемая эко
номия составляет 10—15% от себестоимости выпускае
мого продукта. 

Хлорид кальция 

Хлорид кальция используют в производстве хлорида 
бария, при обработке сточных вод, в системах для конди
ционирования воздуха, для обеспыливания грунтовых и 
щебеночных дорог и т. д. 

Хлорид кальция сильно гигроскопичен и на воздухе 
расплывается. Равновесная относительная влажность 
воздуха над СаС1 2 -2Н 2 0 при 20° С равна 22%, при 50°С 
17%. 

При температурах от 50 до 150° С хлорид кальция 
кристаллизуется в форме двухводного кристаллогидрата 
СаС1 2 -2Н 2 0 ; при дальнейшем возрастании температур 
образуется смесь двухводного и одноводного хлорида 
кальция. Безводный хлорид кальция существует при тем
пературе свыше 300° С. 

Сырьем для промышленного производства хлорида 
кальция служат промышленные отходы растворов хлори
да кальция на содовых заводах, содержащие 9,2—11,3% 
СаС1 2 , 4,7—5% NaCl и небольшие количества примесей, 
а также маточный щелок в производстве хлората калия, 
содержащий 400—500 г/л СаС1 2, 10—20 г/л К С Ю 3 и KCl 
и незначительные количества других примесей. 

Осветленный раствор хлорида кальция содовых про
изводств выпаривают обычно в многокорпусных выпар
ных батареях до 40%, выделяют в осадок поваренную 
соль и продолжают выпаривать в плавильных аппаратах 
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до концентрации 67%- Затем жидкость разливают в ба
рабаны, где она застывает в виде плавленого продукта, 
либо кристаллизуют на поверхности охлаждаемых ба
рабанов. 

Выпаривание растворов хлорида кальция характери-' 
зуется значительной инкрустацией греющих поверхно
стей сульфатом кальция. 

Выпаривание маточных щелоков производства хлора
та калия ведут обычно до 67—75%, после чего раствор 

СаСЬ чешуируют на холодиль
ном барабане либо сливают в 
тару, где он застывает в плав, 
состоящий из смеси СаСІ2-2Н20 
и СаС1 2 -4Н 2 0 . 

Исследования по грануля
ции 50%-ного раствора хлори
да кальция в аппарате с кипя
щим слоем были выполнены 
Мефени и Вансом [16]. Основ
ной задачей исследования яв
лялось изучение закономерно
стей кинетики роста гранул: 
экспериментально подтвержде
на возможность получения гра
нулированного хлорида каль
ция при подаче рецикла мел
ких частиц при режимах, при
веденных в табл. 12. 

Гранулированный хлорид 
кальция из растворов с кон
центрацией 31—45% в аппара
те кипящим слоем был получен 
также Марквартом, Ванечеком 

и Дрбоглавом [140]. Результаты этого исследования 
приведены в табл. 12. 

Раствор хлористого кальция с концентрацией 35% 
обезвоживали П. Г. Романков, И. Б. Рашковская и 
В. Е. Бабенко [15] на опытно-промышленной установке, 
показанной на рис. 89. Конический аппарат с фонтани
рующим слоем был снабжен выносным пневматическим 
сепаратором, предназначенным для возврата мелких ча
стиц обратно в аппарат. При температуре воздуха под 
решеткой 340—380° С, отходящих газов ПО—132° С, ско
рости воздуха (на сечение решетки) 20—28 м/с (см. 

Гранулиробанный 
СаСІг6тару 

Рис. 89. Опытно-промышлсп-
ная установка для сушки и 
грануляции хлорида кальция 
в фонтанирующем слое: 

/ — сушилка; 2 — воздушный 
сепаратор; 3—циклон 
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табл. 12) был получен гранулированный хлорид кальция 
с влажностью 5,6—10,2%. 

Удельный влагосъем (на верхнее сечение аппарата) 
при этом составил 370—460 кг / (м 2 -ч ) . 

Промышленная установка для обезвоживания 35%-
ного раствора хлорида кальция была снабжена мазутной 
топкой. 

Выгрузку готового продукта осуществляли через се
паратор в центре аппарата. Подачу раствора производи
ли четырьмя тангенциально расположенными пневмо-
форсунками. Испытания, основные результаты которых 
приведены в табл. 12, показали, что конечная влажность 
продукта составляет 2%; выход гранулированного про
дукта достигал 77%, остальное количество улавливалось 
в виде пыли. 

Бихромат натрия 

Бихромат натрия широко применяется в производстве 
хромовых красок, получении органических красителей, 
приготовлении катализаторов и т. д. 

Бихромат натрия (ЫагСггО?) кристаллизуется при 
температуре выше 64,6° С в безводном виде, а ниже этой 
температуры — с двумя молекулами воды (ЫагСггСЬ, 
2Н2О). Продукт сильно гигроскопичен и на воздухе рас
текается. 

Получающийся в производстве бихромата натрия би-
хроматный щелок с концентрацией 1100 г/л СгОз упари
вают в однокорпусных вакуум-выпарных аппаратах до-
концентрации 67,5—69% СгОз. Для получения плавле
ного продукта плав разливают в стальные барабаны, где 
он полностью застывает при охлаждении на воздухе. Из 
плава приготовляют также гранулированный (двух-
вальный лопастной гранулятор) и чешуйчатый про
дукты. 

При переработке застывшего плава бихромата нат
рия тара (металлические барабаны), как правило, раз
бивается и не может быть вторично использована. 

В. Ф. Волков, В. М. Павлов и др. [43] предложили 
способ получения гранулированного бихромата натрия 
путем распыления раствора бихромата натрия с концен
трацией Na2Cr207 от 280 до 1200 г/л в аппарат кипящего 
слоя. Для предотвращения закристаллизации форсунки 
температуру раствора поддерживали равной 75—105° С. 
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Опытно-промышленная установка показана на рис. 90. 
Камера аппарата с псевдоожиженным слоем выполнена 
в виде двух сочлененных усеченных конусов. Нижний ко
нус высотой 1 м имеет угол раскрытия 36°, верхний высо-
сотой 2 м 20°. 

На установке применена двухступенчатая система 
очистки уходящих газов от пыли. Разгрузка гранулиро-

Рис. 90. Опытно-промышленная установка для грануляции 
бихромата натрия в псевдоожиженном слое: 
/ — топка с камерой смещения; 2 — змеевиковый подо
греватель; 3—бункер для готового продукта; 4 — сборник 
слабого раствора бихромата; 5 — циклон; 5 —форсунка; 
7 — аппарат с псевдоожиженным слоем; 8 — форсунка; 
9 — каплеуловитель; 10 — дымосос 

ванного продукта осуществляется как с уровня решетки, 
так и переливом на высоте 550 мм от решетки. 

Во избежание заплавления решетки и порчи продукта 
температура газа под решеткой поддерживается на уров
не 360—375° С, а температура псевдоожиженного слоя—• 
от 230 до 280° С. Стабилизация гранулометрического со
става продукта в слое достигается при введении рецикла 
измельченных гранул в количестве 10% от производи
тельности (по соли). 

Опытно-промышленная установка сдана в промыш
ленную эксплуатацию. Средняя производительность ус
тановки составляет 1315 кг / (м 2 -ч ) . Содержание СгОз в 
продукте находится на уровне 74,1—75,6%. 

Себестоимость бихромата натрия, гранулированного 
в аппарате с псевдоожиженным слоем, на 4,9% дороже 
плавленого бихромата натрия. 
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Едкий натр 

Едкий натр является гигроскопическим веществом и 
на воздухе расплывается. Температура плавления без
водного едкого натра 328° С. 

Равновесная относительная влажность воздуха над 
насыщенными растворами NaOH при 140°С равна 10%, 
а при 180, 210 и 250° С она достигает соответственно 
26,41 и 67,2%. 

Впервые исследования по обезвоживанию расплава 
NaOH с начальной температурой 93°С на лабораторной 
установке были выполнены Мефени и Вансом [16]. 

В результате опытов была доказана возможность по
лучения гранулированного NaOH в аппарате кипящего 
слоя при подаче рецикла мелких частиц и холодного воз
духа на псевдоожижение (см. табл. 12). 

Для исследования процесса обезвоживания растворов 
едкого натра концентрацией 23,7 и 35% в псевдоожижен-
ном слое Г. А. Минаев и Н. А. Шахова [26, с. 63—64] 
использовали лабораторную экспериментальную уста
новку. Температуру воздуха под решеткой изменяли в 
пределах 283—348° С, в слое 245—300° С, скорость су
шильного агента составляла 2,3—3,4 м/с. В этих услови
ях был получен гранулированный NaOH влажностью 3— 
6,4%. Повышенное содержание в продукте Na 2 C0 3 объ
ясняется тем, что в качестве сушильного агента исполь
зовали воздух, содержащий 0,03% (объемн.) С 0 2 . Для 
осуществления процесса грануляции NaOH авторы ре
комендуют поддерживать температуру в слое в пределах 
190—250° С. 

При этих температурах слоя равновесная относитель
ная влажность воздуха на выходе из аппарата находит
ся в пределах 36—67,2%, что позволяет повысить 
температуру под решеткой до 500—750° С и, следо
вательно значительно увеличить производительность ап
парата. 

Г. Л. Грошев, С. М. Данов, Н. Д. Кручинина, Г. В. Ры
бин [95] осуществляли обезвоживание 40—42%-ного 
раствора едкого натра на лабораторной установке с вы
сокотемпературным распыливающим соплом, вмонтиро
ванным в крышку аппарата. В результате мгновенного 
испарения воды в верхней зоне аппарата происходил вы
нос паров воды встречным потоком ожижающего агента, 
в результате этого в зоне кипящего слоя парциальное 

223 



давление паров воды поддерживалось на уровне, необхо
димом для получения безводных продуктов. 

Данная установка позволила достигнуть удельной 
производительности по едкому натру 400 кг / (м 2 -ч) (см. 
табл. 12). 

Сода 

Сырьем для получения концентрированной соды слу
жат песчано-содовые руды и рассолы. Последние сгуща
ют в летнее время в испарительных бассейнах, в которых 
при охлаждении сгущенной рапы зимой выделяется сода-
сырец в виде пласта декагидрата, содержащего примеси 
сульфата натрия, хлористого натрия, песка и ила. Соду, 
добытую из пласта, растворяют в воде и после очистки 
раствора от твердых примесей подвергают упариванию 
в чанах. Этот устаревший способ характеризуется, как 
известно, чрезвычайно низкой производительностью и за
тратой большого количества топлива и ручного труда. 
Поэтому чаны заменили аппаратами кипящего слоя, в 
которых сода-сырец обезвоживается без предваритель
ного растворения. 

Природная сода-сырец бассейной добычи, поступаю
щая в аппарат кипящего слоя, характеризуется следую
щим средним составом, %: 34,5 NaîCCy, 2,1 Na2S0 4; 
0,5 NaCl; 59,5 Н 2 0 ; 3,4 н. о. 

Перед подачей в аппарат кипящего слоя соду-сырец 
пропускают через молотковую дробилку, откуда дробле
ный декагидрат по элеватору загружается в небольшой 
буферный бункер, расположенный над сушилкой кипя
щего слоя. Из бункера, пройдя тарельчатый питатель, 
декагидрат поступает на пневматический забрасыватель, 
распределяющий материал по поверхности слоя. 

Аппарат кипящего слоя круглого сечения площадью 
4 м 2 . Газораспределительная решетка изготовлена из жа
роупорной стали толщиной 20 мм; живое сечение решет
ки 8%; диаметр отверстий 6 мм. 

Выгрузку готового продукта производят на уровне 
решетки и регулируют вручную при помощи шибера на 
выгрузочной течке. 

Теплоноситель соответствующей температуры обра
зуется в выносной топке, работающей на мазуте. Распыл 
мазута производится паровой форсункой при давлении 
пара 3 ат. Воздух в топку подается двумя параллельно 
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работающими вентиляторами ВВД-11, подающими 
19 ООО—22 ООО м 3/ч воздуха при напоре 680—700 мм вод. ст. 

Газо-паровая смесь очищается в циклоне, откуда ды
мососом Д-12 через орошаемый водой скруббер выбра
сывается в атмосферу. 

Содовая пыль, уловленная в циклоне, так называе
мая «пушонка», используется отдельно или смешивается 
с гранулированной содой. 

Проведенные испытания установки позволили устано
вить оптимальный режим процесса сушки декагидрата 
соды: 

Температура, °С: 
теплоносителя 
кой 
слоя . . . . 

иод решет-

Сопротивление слоя и решетки, 
мм вод. ст 

Расход воздуха, м 3/ч . . . . 
Скорость в слое, м/с . . . . 

750—800 
125—130 

500 
19 000—22 000 

2,0—2,3 

При этих условиях производи
тельность установки составляет 
2,5 т/ч продукта (гранулированная 
сода+циклонный продукт). 

Удельный расход мазута соста
вил 155—165 кг/т продукта, а удель
ный расход энергии 50 квт-ч/т про
дукта. 

Влажность гранулированной со
ды —• функция температуры слоя. 
Зависимость конечной влажности 
соды от температуры слоя приведе
на на рис. 91. 

При обезвоживании соды-сырца 
материал в слое гранулируется, да
вая гранулы правильной сфериче
ской формы. 

Гранулометрический состав соды, полученный в аппа
рате КС: 

100 125 /50 
Тенпературп 

слоя, °С 

Рис. 91. Зависимость ко
нечной влажности соды 
от температуры слоя 

Фракция, мм . . . . + 1 0 + 7 + 5 + 3 
Сода, % (по массе) . . 2,2 1,0 1,1 3,3 

Фракция, мм . . . . + 1 + 0 , 5 +0 ,25 
Сода, % (по массе) . . 48,1 20,0 11,7 

+ 2 
12,0 

-0 ,25 
0,6 
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Вынос из аппарата в циклоны значителен. Количест
во содовой пыли, уловленной в циклонах, составляет 
в среднем 20% от производительности установки. 

Гранулометрический состав циклонного продукта, 

Фракция, мм . . . . 4-1,26 + 0 , 9 4 + 0 , 8 9 ' + 0 , 6 4 + 0 , 5 9 
Циклонный продукт, % 

(по массе) . . . . 9,0 8,0 2,2 5,9 2,2 

Фракция, мм . . . . +0 ,47 + 0 , 3 0 +0 ,15 —0,15 
Циклонный продукт, % 

(по массе) . . . . 2,7 0,5 10,2 59,5 

Средний состав гранулированной соды, полученной 
из кипящего слоя, %: 80,0 Na 2 C0 3 ; 1,1 NaCl; 6,3 Na 2 S0 4 ; 
2,2 Н 2 0 , 10,4 н. о. 

Полученный по рассмотренной выше технологии про
дукт имеет повышенное содержание нерастворимых ве
ществ, поэтому его стали получать путем растворения' 
содовой руды, последующего осветления и обезвожива
ния в кипящем слое. 

После растворения соды-сырца и осветления раство
ра получается раствор следующего состава, %: 25— 
27 Na 2 C0 3 ; 0,8-1,0 NaCl; 1,5-1,8 Na 2 S0 4 ; 0,5-0,8 и.о.; 
70—72 воды. 

Раствор подают механическими форсунками при дав
лении 2—3 ат над слоем. Подача воздуха осуществляет
ся вентилятором ВВД-11, эвакуация газо-паровой сме
с и — дымососом Д-12. Газы очищают от пыли в двух 
последовательно работающих циклонах: санитарную 
очистку производят в скруббере, орошенном водой, вы
гружаемую из аппарата соду пневмотранспортом на
правляют на склад. 

Процесс протекает при следующем режиме: 
Температура, °С: 

теплоносителя 650—750 
слоя 120—140 

Сопротивление слоя и решетки, мм вод. ст. . . 66—700 
Количество подаваемого воздуха (скорость в слое 

2,8 м/с), м 3 /ч 20 000 

Отходящие газы имеют температуру на 15—20° ниже 
температуры слоя. 

Производительность установки при подаче раствора 
с суммой солей 30% составляет по готовому продукту 
2,5 т/ч, что соответствует влагосъему 1800 к г / ( м 2 - ч ) . 
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Удельный расход условного топлива составляет 
260 кг/т, электроэнергии 64 квт-ч/т. 

Обезвоживание содовых растворов протекает с об
разованием четко выраженных сферических гранул. Раз
меры получаемых гранул регулируют изменением темпе
ратуры слоя. Установлено, что размер их изменяется 
также в зависимости от содержания примесей илов. 
С повышением содержания илов в щелоке величина гра
нул возрастает. 

Сульфат натрия 

Сульфат натрия находит широкое применение в сте
кольной, целлюлозно-бумажной промышленности, а так
же для производства моющих средств, выработке серни
стого натрия, ультрамарина, силиката натрия и т. д. 

При температурах ниже 32,4° С из насыщенных рас
творов кристаллизуется мирабилит N a 2 S 0 4 - 1 0 Н 2 О , вы
ше 32,4° С кристаллизуется безводный сульфат натрия. 
При температуре 32,4° С мирабилит плавится—разла
гается на безводный сульфат натрия и его насыщенный 
раствор. 

Наибольшее количество сульфата натрия получают 
обезвоживанием мирабилита в естественных условиях 
(бассейный способ) и заводским способом. 

Значительные трудности при промышленном обезво
живании мирабилита связаны со свойством сульфата 
натрия образовывать плотные корки на теплопередаю-
щих поверхностях. Предложен целый ряд способов обез
воживания мирабилита, среди которых наиболее широ
кое распространение получил способ плавления и паровой 
выпарки сульфатных растворов в присутствии твер
дых кристаллов для устранения инкрустации трубок вы
парных аппаратов. Известно также использование для 
обезвоживания мирабилита аппаратов погружного го
рения. 

Как при паровой выпарке, так и при обезвоживании 
в аппаратах погружного горения процесс протекает 
в несколько стадий: плавление мирабилита, упаривание 
сульфатного раствора, отделение твердого сульфата нат
рия фильтрованием или центрифугированием и сушка. 

Во ВНИИГе разработан одностадийный способ обез
воживания мирабилита в аппаратах кипящего слоя, ко
торый был впервые испытан и освоен в промышленном 
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масштабе на комбинате «Карабогазсульфат». Па этом 
предприятии мирабилит получают в бассейнах при зим
нем охлаждении так называемых «погребенных» рассо
лов, откачиваемых из солевых отложений залива Кара-
Богаз-Гол. После зимней садки мирабилита в бассейнах 
производят сброс мирабилитовых маточных растворов 
и дренаж мирабилитового пласта. Мирабилит в летний 
сезон подвергается естественному обезвоживанию с пло
скостным сбором сульфата. 

С 1962 г. на комбинате наряду с естественным обез
воживанием мирабилита началась эксплуатация цеха 
обезвоживания, в котором установлены три аппарата 
кипящего слоя. Сырьем является мирабилит, добывае
мый из пласта в бассейнах. Поступающий на обезвожи
вание мирабилит имеет в среднем следующий состав, %: 
40,7—46,7 Na 2 S0 4 ; 0,3—0,7 NaCl; 0,2—3 н. о., 45—58 воды. 

Куски мирабилита, попадая в слой, плавятся, и об
разующийся раствор размазывается по поверхности ча
стиц слоя. 

Как и во всех случаях сушки и обезвоживания кри
сталлогидратов или растворов, сульфат натрия, выходя
щий из аппаратов кипящего слоя, получается в гранули
рованном виде со сравнительно низким содержанием 
мелких фракций. 

Средний гранулометрический состав продукта изме
няется в зависимости от целого ряда факторов, прежде 
всего от способа загрузки в аппарат н от режима про
цесса. 

Заготовленный в бассейнах мирабилит при помощи 
бульдозеров и экскаваторов грузят на самосвалы, до
ставляющие его к скреперной яме. При помощи скрепе
ра и лебедки мирабилит из скреперной ямы загружают 
в бункер, откуда пластинчатый питатель подает его на 
наклонный ленточный транспортер, подымающий мира
билит на верхнюю площадку, которая расположена над 
сушилками кипящего слоя. Скребковый транспортер 
распределяет мирабилит по бункерам, откуда произво
дится питание отдельных аппаратов кипящего слоя. 

Под бункером расположен пластинчатый питатель, 
подающий мирабилит в течку. 

Горячие газы (теплоноситель) для обезвоживания 
мирабилита получаются путем сжигания мазута, распы
ляемого в топке пневматическими форсунками при дав
лении воздуха 5—6 ат. 
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Воздух на горение мазута (первичный воздух) по
дается в топку вентилятором ВМ-40/750 при давлении 
700—750 мм вод. ст. Вторичный воздух, подаваемый 
тем же вентилятором, поступает в камеру смешения, 
где топочные газы смешиваются с холодным воздухом 
для получения надлежащей температуры теплоносителя, 
поступающего через газораспределительную решетку 
в слой. 

Распределение воздуха на первичный и вторичный 
производится поворотным клапаном, установленным на 
разветвлении воздухопровода, идущего от вентилятора. 
Общее количество воздуха, подаваемого в систему, ре
гулируется при помощи лепесткового направляющего ап
парата на всасе вентилятора. 

Сушильный агент из камеры смешения при заданной 
температуре проходит через газораспределительную 
решетку аппарата кипящего слоя и поступает в слой, 
где обезвоживает мирабилит, и затем вместе с водяны
ми парами отводится из аппарата в батарейный циклон. 
Движение газов и паров из аппарата кипящего слоя че
рез циклон вызвано работой дымососа, который выбра
сывает газо-паровую смесь в дымовую трубу. Получен
ный в аппарате кипящего слоя сухой сульфат натрия 
выгружается по течке, расположенной на уровне 
газораспределительной решетки в подпорный шнек, 
из которого поступает на скребковый транспор
тер. 

Провал удаляется периодически из нижней коничес
кой части аппарата кипящего слоя. 

Аппарат кипящего слоя имеет цилиндрическую фор
му и изготовлен из листовой стали. Диаметр аппарата 
на уровне решетки 2800 мм. На расстоянии 1000 мм от 
решетки цилиндрическая часть переходит в расширяю
щуюся коническую с диаметром широкого основания 
5000 мм. 

Газораспределительная решетка из стали состоит из 
6 секций, уложенных и закрепленных на четырех короб
чатых балках. В полые балки подается для их охлажде
ния часть вторичного воздуха, который через окна в кон
це опорных балок поступает в подрешетное пространст
во и далее направляется вместе с топочными газами 
в слой. Площадь газораспределительной решетки 6 м г , 
диаметр отверстий 6 мм, живое сечение 10%. 

Подача мирабилита в слой производится по наклон-
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ной течке, расположенной под углом с вертикалью 10° 
и введенной в аппарат над фронтом слоя; течка снабже
на вибратором. 

Топка выносная, цилиндрическая. По каналам меж
ду корпусом топки и наружным кожухом проходит вто
ричный воздух, служащий для охлаждения стенок топ
ки. Нагревшийся воздух поступает через окна в конце 
топки в камеру смешения. В топке сжигается высокосер
нистый мазут, распыляемый в топочной камере при по
мощи двух пневматических форсунок. Максимальное ко
личество сжигаемого топлива 1000—1100 кг/ч. Объем 
топочного пространства 8,7 м 3 ; максимальное теплона-
пряжение 0,9—1 млн. к к а л / ( м 3 - ч ) . 

Температура теплоносителя, поступающего в слой, 
составляет 650° С. 

Для получения сульфата с конечной влажностью не 
выше 0,3—0,5% достаточно поддерживать в слое тем
пературу порядка 90—100° С. Однако, чтобы полностью 
исключить возможность конденсации водяных паров 
в циклонах, температура слоя поддерживается на уров
не 120—125°С. Конечная влажность сульфата не превы
шает при этом 0,1—0,2%. 

Суммарный перепад давления в слое и газораспре
делительной решетки составляет 600—650 мм вод. ст., 
из них на долю решетки приходится в среднем 100— 
150 мм вод. ст. 

Количество воздуха, подаваемое вентилятором, со
ставляет 36 000—40 000 м 3/ч, что соответствует скорости 
сушильного агента в слое 2,4—2,7 м/с. 

Регулирование процесса сушки ведется по двум па
раметрам— стабилизация температуры слоя путем из
менения загрузки мирабилита в слой и стабилизация вы
соты слоя по суммарному сопротивлению слоя и газо
распределительной решетки. 

Производительность при оптимальных условиях ве
дения процесса обезвоживания (температура под решет
кой 650° С, температура в слое 120—125° С, скорость су
шильного агента 2,5 м/с) составляет 4,5—5 т/ч сульфата 
натрия. 

Путем прямых определений методом внутреннего 
фильтрования через бумажный патрон установлено, что 
газо-паровая смесь, выходящая из аппарата, содержит 
от 32 до 50 г/м 3 сульфатной пыли в зависимости от ре
жима процесса. Содержание пыли в газах после цикло-
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нов колеблется в пределах от 6 до 8—9 г/см 3. Таким об
разом, к. п. д. циклонов равен 81—82%. 

При производстве метионина образуются сбросные 
растворы, содержащие 15—20% Na 2 S0 4 , 0,5% NaCl, 
примеси железа и серы. Переработка этих растворов 

Су/іьфат натрия 
для создания подушки 

Канализация 

j 4 J . l l Сульфат натрия для 
создания подушки 

б аппарате кипящего 
слоя 

Рис. 92. Промышленная установка для обезвоживания сбросных растворив суль
фата натрия: 
/, 2— бункера; 3 — элеватор; 4— секторный питатель; 5 — аппарат кипящего 
слоя; в — топка; 7 — вентилятор; 8 — бак для раствора; 9—насос; 10 — дымосос; 
11 — скруббер; 12 — циклон 

осуществляется путем обезвоживания в аппарате кипя
щего слоя на промышленной установке с площадью ре
шетки 1,2 м 2 . 

Аппарат кипящего слоя (рис. 92) представляет собой 
сварную емкость круглого сечения с газораспредели
тельной решеткой из нержавеющей стали; площадь ре
шетки 1,2 м 2 , живое сечение решетки 7%, отверстия ци
линдрические диаметром 5 мм раззенкованы со стороны 
слоя на глубину 13 мм; общая толщина решетки 20 мм. 

В верхней части аппарата имеется центральный вы
ход для газо-паровой смеси. 

Для подачи воздуха в топку установлен головной 
вентилятор ГВ-150-1,12 с характеристикой: Q--
= 9000 м 3/ч, Я = 1 2 0 0 мм вод. ст. 

Часть воздуха, подаваемого вентилятором, поступает 
в камеру горения, вторая часть проходит по кольцевому 
каналу между камерой горения и кожухом (вторичный 
воздух) и поступает в камеру смешения, где топочные 
газы разбавляются вторичным воздухом до заданной 
температуры. 
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Из топки газы поступают через газораспределитель
ную решетку в псевдоожиженный слой сухого сульфата 
натрия. 

Подача растворов в аппарат из приемных баков осу
ществляется при помощи насосов и двух механических 
форсунок грубого распыла, работающих под давлением 
5 ат. 

За время испытаний пользовались одной форсункой 
производительностью 2400 л/ч с выходным отверстием 
6 мм. 

Форсунка подводится к центру решетки на расстоя
нии 800 мм от нее. 

Выгрузка сухого сульфата натрия осуществляется по 
течке прямоугольного сечения, расположенной на уровне 
решетки, и перекрывается шибером в случае выхода из 
строя редуктора-вариатора РВ-50, установленного после 
шибера. 

Газы и пары, выходящие из аппарата, очищаются от 
пылевидного сульфата натрия в группе батарейных цик
лонов типа ЦН, состоящих из шести элементов диамет
ром 500 мм, и циклона с водяной пленкой ЦВП-888. 

Пылевидный продукт после сухих циклонов можно 
направить в бак с исходным раствором или выгружать 
в мешки. 

Газо-паровая смесь после мокрой очистки при помо
щи хвостового вентилятора ВВД-11 ( Q = 15 000 м 3/ч, 
# = 6 0 0 мм вод. ст.) выбрасывается в атмосферу. 

Технологические показатели работы установки приве
дены в табл. 12. Производительность аппарата кипящего 
слоя может быть значительно повышена за счет уве
личения температуры теплоносителя до 700° С. 

Обезвоживание сбросных растворов сульфата натрия 
сопровождается образованием гранул, форма и размер 
которых изменяются в зависимости от режима процес
са и содержания примесей серы. 

В последние годы в связи с широким развитием про
изводства жирозаменителей острой проблемой стала пе
реработка сточных вод, получающихся при синтезе жир
ных кислот и спиртов, в частности сбросных сульфатных 
вод процесса разложения мыльного клея. Наиболее рас
пространенным методом утилизации сульфатных вод 
вплоть до последнего времени является естественное 
упаривание раствора на полях фильтрации. Однако этот 
способ ведет к значительному засолению грунтовых вод 
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и водоемов, так как значительные технические трудно
сти не позволяют вести дальнейшую переработку этих 
вод. Потери сульфата натрия при сбросе вод составляют 
0,9 т на 1 т жирных кислот. Получение сульфата из 
сбросных вод путем сушки растворов в распылительных 
сушилках (например, в сушилках Костнера) приводит, 
как показал опыт, к получению сильно пылящего, мел
кодисперсного продукта, неудобного для транспортиров
ки и использования у основных потребителей сульфата. 

В связи с этим значительный интерес представляла 
разработка прямого способа обезвоживания сульфат
ных сбросных вод с получением продукта в гранулиро
ванном виде. 

Во ВНИИГе разработан способ прямого одностадий
ного обезвоживания сульфатных растворов в аппарате 
кипящего слоя. Для проектирования была выбрана схе
ма обезвоживания раствора, не очищенного от органи
ческих примесей, марганца и железа. 

Раствор сульфата натрия концентрацией 25—27% 
подают из отделения выпарки в отделение обезвожива
ния сульфата натрия, в бак с мешалкой, куда подается 
раствор щелочи или соды для нейтрализации жирных 
кислот, содержащихся в растворе сульфата, с целью 
уменьшения их содержания в отходящих газах. Раствор 
щелочи добавляют в количестве, необходимом для дове
дения pH раствора до 9—10. Нейтрализованный раствор 
центробежными насосами под давлением 4—6 ат пода
ют в распределительный коллектор сушильного аппара
та, откуда он поступает на 3 форсунки. 

Распыленный форсунками раствор попадает на го
рячие гранулы слоя, ранее засыпанного в сушильную 
часть аппарата кипящего слоя, в результате чего проис
ходит испарение влаги, а твердый продукт равномерно 
распределяется по поверхности гранул. Температура 
в слое поддерживается в пределах 140—170° С. Скорость 
газов в аппарате 2,2—2,4 м/с в расчете на свободное се
чение. 

Собственно аппарат кипящего слоя имеет сушиль
ную камеру коническо-цилиндрического сечения. Конус
ность нижней части камеры 11°. Высота сушильной ка
меры 5000 мм. 

Газораспределительная решетка имеет круглое сече
ние. Диаметр решетки 2260 мм. Отверстия решетки раз-
зенкованы и установлены раззенковкой вниз. Диаметр 
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нераззенкованной части 5 мм. Доля живого сечения 
8 % . Решетка выполнена из нержавеющей стали и кре
пится на кольце, приваренном к корпусу аппарата, 
и прижимается к нему по периферии с помощью не
скольких болтов и прижимных башмаков. Охлаждение 
решетки производится путем подачи воздуха в опорную 
балку круглого сечения, проложенную по диаметру ап
парата с переходом на кольцо в центре. 

Для подачи раствора имеются три форсунки, имею
щие подводы раствора от общего коллектора. 

По высоте аппарата имеются четыре отверстия для 
ввода форсунок, предназначенные для изменения высо
ты их расположения над фронтом слоя. Готовый про
дукт выгружается из аппарата через 2 течки, одна из ко
торых расположена на уровне решетки, д р у г а я — н а 
расстоянии 7 2 0 мм от решетки. Для загрузки «подушки» 
в аппарат имеется воронка. Аппарат имеет выносную 
топку, работающую на мазуте. 

В верхней части аппарата имеется отражательный ко
нус, предназначенный для уменьшения уноса. 

Готовый продукт выводится из аппарата кипящего 
слоя через течку в бункер, откуда подается пневмотранс
портом на склад готовой продукции. 

На складе продукт улавливается циклоном-осадите-
лем и ссыпается в 2 бункера-накопителя емкостью по 
125 м 3 каждый. 

Мелкодисперсная фракция, неуловленная циклоном-
осадителем, улавливается рукавным фильтром и ссы
пается в бункера-накопители. Из бункеров-накопителей 
готовый продукт может загружаться в мешки или на от
крытые транспортеры для загрузки в вагоны насыпом. 

Подача воздуха в аппарат кипящего слоя осуществ
ляется мельничным вентилятором типа ВМ 5 0 / 1 0 0 0 - 1 Б 
с разделением на 2 потока: один—для поддержания го
рения, другой («вторичный воздух») — в камеру смеше
ния, где разбавляет нагретые до 1000—1100° С дымовые 
газы, доводя температуру под решеткой до 7 0 0 — 7 5 0 ° С. 
Часть воздуха подают в опорную балку, на которой ле
жит решетка, а также на пневматический транспорт го
тового продукта. Горячие дымовые газы, содержащие 
выпаренную влагу и пыль сульфата натрия, пройдя га
зоход, попадают в циклон-осадитель, где производится 
предварительная очистка газов от основной части выне
сенного пылевидного материала. Из циклона газы пода-

234 



ются дымососом Д-І3,5 в оросительный скруббер МП-
ВТИ, где происходит санитарная очистка газов от пыли. 

Сульфатные сбросные воды, подаваемые в аппарат 
кипящего слоя с концентрацией 25,5—27,4%, содержат 
3,5—5,3 г/л хлоридов, 9,97—14,2 г/л водорастворимых 
кислот, примеси Fe, Мп. Обезвоживание производится 
при температуре под решеткой 700° С, в слое 140—150° С, 
скорости воздуха 2,2—2,4 м/с; при этих условиях про
изводительность аппарата составляет 2600 кг/ч сухого 
продукта, включая 500 кг/ч циклонного продукта, кото
рый подмешивается в гранулированный сульфат натрия. 

Ниже приведен химический состав, %, готового про
дукта, а в табл. 13 дан его гранулометрический состав, 
%: 

Сульфат натрия 78—84,2 
Хлориды 1,55—1,61 
Щелочь (в пересчете на ЫагСОз) . 8,3—10,5 
Железо (в пересчете на Fe 20) . . . 0,0071—0,015 
Марганец 0,0094—0,0192 
Органические примеси . . . . . . 6,1—8,4 
Нерастворимый осадок - 0,02—0,5 

Т а б л и ц а 13. Гранулометрический состав продукта 
из аппарата кипящего слоя до смешения с циклонной пылью 

и состав циклонной пыли 

Состав продукта из аппарата 
кипящего слоя Состав циклонной пыли 

номер сита % ( по массе) номер сита % (по массе) 

5 6,47 0,2 26,24 
3 52,9 0,16 6,24 
2 19,0 0,125 32,65 
1,6 
1,25 

14,4 0,08 16,77 1,6 
1,25 2,2 0,05 14,68 
0,8 3,06 Менее 0,05 1,36 
0,5 0,9 
0,25 0,7 .— — 

Менее 0,25 0,9 —- -— 

При существующей схеме производства химический 
состав готового продукта не соответствует требованиям 
ГОСТа, в связи с чем в настоящее время проводится ра
бота по повышению качества сульфата натрия. 
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Флюоритовый флотационный концентрат 

Основным видом сырья для производства фтора 
и его соединений является природный фторид каль
ц и я — плавиковый шпат или флюорит CaF2. 

Обычно добываемый плавиковый шпат подвергают 
обогащению в тяжелых суспензиях. 

К- И. Филиппова, В. А. Синегрибов и В. М. Бочкарев 
[143] изучали процесс обезвоживания пульпы флюори-
тового флотационного концентрата с т : ж = 1 : ( 1 , 3 5 + 
4-2,25) в псевдоожиженном слое инертного материала. 
Флюоритовый концентрат (твердая фаза) содержал 
96% CaF2, 1,62% S i0 2 и 1,48% С а С 0 3 . Гранулометри
ческий состав концентрата приведен в табл. 14. 

Т а б л и ц а 14. Гранулометрический состав флюоритового 
флотационного концентрата 

Класс крупности, 
мм Содержание, % Класс крупности, 

мм Содержание, % 

—0,65 +0,208 
—0,208+0,147 
—0,147+0,104 

10,8; 10,7; 11,2 
9,4; 8,4; 5,8 

16,0; 13,3; 14,4 

—0,104+0,074 
—0,74 +0,044 

—0,044 

8,9; 11,6; 6,3 
25,4; 16,6; 13,4 
29,5; 39,4; 48,9 

В качестве инертного материала применяли песок 
крупностью —3 +1,6 и —1,6 + 1 мм. Укрупненная лабо
раторная установка с площадью решетки 0,031 м 2 , вы
сотой 700 мм и углом конусности 4° показана на рис. 93. 
В качестве сушильного агента в опытах использовали 
смесь воздуха и продуктов горения природного газа. 
Распределительную решетку для температур ниже 
600° С изготавливали из нержавеющей стали, для более 
высоких температур—из жаростойкого бетона. Газовые 
каналы такой решетки были армированы керамически
ми вкладышами. 

Подача пульпы флюоритового флотационного кон
центрата в псевдоожиженный слой осуществлялась с по
мощью пневматической форсунки. Уносимый из рабочей 
камеры готовый продукт улавливался циклонами и ско
ростным пылеулавливателем (труба Вентури). 

Температуру под решеткой в опытах изменяли от 415 
до 1145° С, в слое — от 100 до 160° С, скорость газа 
составляла 1,35—3,1 м/с, максимальный удельный вла-
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госъем при этом достигал 2500 кг / (м 2 -ч ) , а удельная 
производительность по готовому продукту 1300 
кг / (м 2 -ч ) . 

Зависимость остаточной влажности высушенного 
концентрата от температуры слоя и влагосодержапия 

отходящих паров представ
лена на рис. 94. Проведение 
процесса сушки пульпы 
флюоритового флотоконцен-
трата на инертном материа
ле крупностью —1,6 -4-1 и 

Пцльпа 

160 

I 

! 
00 

1 
А Іо 
1" 
1 
1 
<? х 
1 
1 

J 
• .X 

V / 

0 0,0F 0,06 0,10 0,14 0,1д 
Влатность, % 

Рис. 93. Лабораторная установка для 
сушки флюоритовой пульпы в псевдо-
ожиженном е л е инертного материала: 

/ — циклонная топка; 2—решетка; 
3—форсунка; 4—аппарат с кипящим 
слоем; 5 — циклон; 6— скоростной пыле
улавливатель 

Рис. 94. Влияние температуры 
слоя на остаточную влажность 
слоя на остаточную влаж
ность высушенного концентрата. 
(/); 950 кг/(м г-ч) (2) и 1450 
кг/(м2-ч) (3) 

—3 +1,6 мм при скоростях газа до 3 м/с и производи
тельности по готовому продукту до 1300 кг / (м 2 -ч) не со
провождается загрязнением продукта песком (за счет его 
истирания). 

Кроме рассмотренных выше минеральных солей, про
водились также исследования по обезвоживанию рас
творов смешанных тиосульфатных солей [85, 144], хло
ристого натрия [15], цианистого натрия [16] (см. 
табл. 12). 
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2. Получение сложных удобрений 

Комплексные сложные удобрения содержат два или 
три основных питательных элемента—NP или NPK. 
Промышленные способы производства твердых слож
ных удобрений основаны на азотнокислотном разложе
нии природных фосфатов с последующей переработкой 
полученных растворов и суспензий в готовый продукт — 
сложные двойные удобрения, содержащие два питатель
ных элемента — азот и фосфор (нитрофосы), или в трой
ные удобрения путем добавления солей калия (нитро
фоски). В последнее время стали развиваться способы, 
базирующиеся на использовании фосфорной кислоты 
с последующей ее нейтрализацией аммиаком и добавле
нием (для выравнивания соотношения N : Р2О5) нитра
та аммония. При введении в систему хлористого калия 
получаются сложные удобрения типа нитроаммофоски 
и диаммонитрофоски (или аммофоса и диаммофоса) 

Аммопизацию азотнокислотиой вытяжки производят 
в каскаде реакторов с мешалками, причем в последний 
реактор аммонизатор вводят третий питательный эле
мент — калий, обычно в виде KCl. 

Процессы грануляции и сушки получающейся при 
этом пульпы проводят в одном аппарате — сферодайзе-
ре, представляющем собой вращающийся сушильный 
барабан. Пульпа подается в сферодайзер пневматически
ми форсунками непосредственно на завесу пересыпаю
щихся частиц. Для осуществления процесса используют 
одно-двукратный- рецикл мелких частиц по отношению 
к готовому продукту." 

Применение аппаратов кипящего слоя для сушки 
и грануляции сложных удобрений позволяет значитель
но интенсифицировать процесс, а также проводить гра
нуляцию с одновременным осуществлением реакции 
нейтрализации. Большой интерес представляет также 
использование аппаратов кипящего слоя для получения 
сложно-смешанных удобрений. Основные показатели 
работы установок с кипящим слоем для грануляции 
сложных и сложно-смешанных удобрений приведены 
в табл. 15. 

Нитрофоска 

Изучение процесса обезвоживания пульпы нитро
фоски в аппарате кипящего слоя провели Н. А. Шахова 
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и А. И. Рычков [58]. Для подачи пульпы в аппарат ис
пользовали пневматическую форсунку внешнего смеше
ния. Опыты подтвердили возможность получения сухой 
нитрофоски в виде гранул от 1 до 3—4 мм при темпера
туре воздуха под решеткой от 100 до 250° С, в слое — от 

Рис. 96. Опытно-промышленный гранулятор: 
/ — газовая камера; 2— подпорная решетка; 3 — газораспределительная решет
ка; 4 — корпус аппарата; 5 — конический отстойник с сеткой; 6 — форсунка; 
7— пыгрузная течка; I—/V— штуцера для форсунок 

75 до 116° С, скорости воздуха в аппарате (на верхнее 
сечение) от 0,3 до 0,7 м/с, концентрации пульпы в пре
делах 20—78,5% (см. табл. 14). Зависимость влажно
сти высушенных гранул от температуры слоя приведена 
на рис. 95. 

На основании лабораторных исследований Н. А. Ша
ховой, Г. А. Минаевым и др. была создана опытно-
промышленная установка (рис. 96) для получения гра
нулированной нитрофоски путем обезвоживания пуль
пы в псевдоожиженном слое. 
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Т а б л и ц а 15. Основные показатели работы установок 

Наименование 
продукта 

Характеристика обезвоживаемого 
продукта 

Способ подачи 
материала в аппарат 

f 

i 

1 2 3 

f 

i 

Нитрофоска Пульпа, концентрация 20—78,5% 

Пульпа, концентрация 78,4—81,5%, тем
пература 55—75° С 

Пульпа, концентрация 45—62%; ж : т = 
2 + 1 - 1 2 - И . Твердая фаза: СаНРСч 
4,58%; CaSCv2H 2 0 18,95%; K 2 S i F 6 0,53%; 
влажность 0,57%, Жидкая фаза: KNO,, 
21,85%; N H 4 N O 3 6,95%; (NH 4 ) 2 HPO t 

6,9%; Re(N0 3 ) 2 0,57%; вода 39% 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой. Давле
ние воздуха 1,0—1,5 ат 

Пневматическая форсун
ка сбоку в слой. Темпе
ратура воздуха 60—120° С 

t 

j 

Аммофос Пульпа, концентрация 50% 

Пульпа, концентрация 50% -

Двойные удоб
рения 

Раствор: HN0 3 2,7-16,8%; Р 2 0 5 11,2-
15,9%; СаО 8,5-14,5%; Н 2 0 20-50% 

Плав мочевины, ПО—120° С; фосфорная 
кислота 50%, 20—60° С. Соотношение 
плава и фосфорной кислоты 0,7—0,8 

Форсунка снизу в аппа
рат 

Пневматическая форсун
ка сбоку" в слой 

i 
\ 
i 

Фосфаты ка
лия 

Раствор фосфата калия, концентрация 
15-20% 

Раствор фосфата калия, рН-4—9 

Раствор: H 3 P O 4 + K C I , концентрация 30— 
60%, температура 50—70° С 

Механическая форсунка 
сверху на слой. Давле--
ние 2 ат 
Пневматическая форсун
ка сверху на слой 

Пневматическая форсун
ка сверху на слой. Дав
ление 2—4 ат 

Сложно-сме
шанные удоб
рения 

Раствор аммофоса с хлористым калием, 
концентрация 53,5%, температура 
60—80° С 
Пульпа: суперфосфат (двойной супер
фосфат, аммофос) + N H 4 N O 3 + K C I , кон
центрация 70—90%, температура 65— 
90° С 

Форсунка сбоку в слой. 
Температура воздуха 
120-160° С 
Форсунка сбоку в слой. 
Температура воздуха 
120—150° С 

-Г 
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кипящего слоя для грануляции сложных удобрений 

Тип установки, 
форма аппарата 

Основные размеры 
аппарата 

Характеристи
ка слоя 

Рабочая скорость 
газов, м/с 

4 5 6 7 

Лабораторная кони
ческая 

Диаметр решетки 
125 мм, диаметр ци
линдрической части 
300 мм 

0,3-0,7 

Опытно-промышлен
ная с расширением 
кверху 

Диаметр решетки 
880 мм, диаметр ци
линдрической части 
1330 мм 

Высота 
330—380 мм 

В нижнем сечении 
1,5-1,6 

Лабораторная, ци
линдрическая 

Диаметр аппарата 
50 мм, высота 300 мм 

Высота 
40—180 мм 

2,5 

Лабораторная, ци
линдрическая 

Диаметр решетки 
150 мм 

- 1,2—2,4 

Опытно - промышлен
ная, расширение 
кверху, œ = 14° 

Диаметр решетки 
1000 мм 

Высота 
1200 мм 

1,3 

Лабораторная, кони
ческая. Диаметр се-
парационной зоны 
70 мм, высота 70 мм 

Диаметр решетки 
70 мм, диаметр ци
линдрической части 
325 мм,а/2=14° 

Сопротивле
ние 50 мм вод. 
ст. 

На нижнем сече
нии 16—27, на 
верхнем сечении 
0,5-1,2 

Лабораторная кониче
ская 

Диаметр решетки 
150 мм, Диаметр ци
линдрической части 
320 мм. Высота кону
са 300 мм 

Сопротивле
ние 250—320 
мм вод. ст. 

На нижнем сече
нии 1,5—2,0, на 
верхнем сечении 
0,35-0,42 

Пилотная с расшире
нием кверху, а =11 

Диаметр решетки 
360 мм, высота аппа
рата 2500 мм 

Сопротивле
ние 400—460 
мм вод. ст. 

3—4,3 

Опытно-промышлен
ная с расширением 
кверху 

Диаметр решетки 
1250 мм, высота 
5700 мм 

Сопротивле
ние 520—560 мм 
вод. ст. 

2,5-3,6 

Опытно-промышлен
ная 

Высота 300— 
450 мм . 

3,5-4,5 

Лабораторная - Масса 0,8— 
1,7 кг 

1,3-1,8 

Лабораторная Масса 0,8— 
1,5 кг 

1,2-2,2 
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Температура, °С Производительность 
установки 

Удельный Удельный 

газа на 
входе 

в аппарат 
в слое отходящих 

газов 
по исход
ному про

дукту 

по гото
вому про

дукту 

влагосъем расход воз
духа 

8 9 10 11 12 13 14 

100—250 75—115 - - - 40—60 
кг/(м 2-ч) 

35—55 
кг/кг воды 

150-175 105—110 - - 300—600 
к г / ( м 2 ч ) 

75—135 
к г / ( м 2 ч ) 

10—20 
кг/кг твердого 

150 10—60 
к г / ( м 2 ч ) 

10—40 
кг/(м 2-ч) 

180—190 105—180 - - — — — 

240 120 — — — 230 
к г / ( м 2 ч ) 

16,5 м'/кг 
готового 

продукта 

100—120 60—75 45—70 0,7-1,1 
кг/ч - 0,17—0,55 

кг/ч -
ПО 70 •— — 4—10 кг/ч, 

280—570 
к г / ( м 2 ч ) 

— 130—250 м 3/ч 

240—450 90—130 — - - 460—490 
( к г / м 2 ч ) 

23—25 
кг/кг влаги 

380—410 150—230 — — 500—760 
кг/(м*-ч) 

12-19 
кг/кг влаги 

600-750 400—550 320—360 60—72 
к г / ( м 2 ч ) 

215—250 
кг/(м2-ч) 

105—140 55-80 - - 180—370 
К Г / ( м 2 - Ч ) , 
2—10 кг/ч 

65—300 
к г / ( м 2 ч ) 

19-75 
кг/кг влаги 

85—130 50—100 240—550 
кг/(м 2 -ч), 
2,7—6,4 

кг/ч 

35—240 
кг/(м 2-ч) 

25—110 
кг/кг влаги 
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Продолжение табл. 15 

•і 
Удельный 

расход 
тепла 

Характеристика готового 
продукта Примечание Литера -

тура 

15 16 17 18 

! 

— Гранулы размером 
3—4 мм 

Для стабилизации грануло
метрического состава необ
ходим рецикл мелких частиц 
10-15% 

[58] 

І 
Гранулы средним разме
ром 2,0—2,2 мм, влаж
ность 0,35—0,85% 

Рецикл мелких частиц 3— 
30 кг/ч. Пылевынос 6—12 кг/ч 

< Влажность гранул 
1,3-2,0% 

[146] 

_ Пылевынос 10%, живое сече
ние решетки 3% 

[147] 

210 кг мазу
та/кг готового 
продукта 

Рецикл мелких частиц 
400 кг/ч 

[147] 

f -
Гранулы размером 1,5 мм, 
влажность 4%. Состав: 
Р 2 0 5 10,8-24,8%; СаО 
13,8—11,1%; азот 13,4— 
24,4% 
Гранулы размером 3,0 мм, 
влажность 0,2—0,8%- Со
став: азот 32—36%; Р 2 0 5 

29—31,5%; N : Р 2 0 5 = 1 : 1 

Псевдоожижение смесью го
рячего воздуха с аммиаком. 
Живое сечение решетки 50% 

Псевдоожижение воздухом 
с 3—5% NH 3 . Живое сечение 
решетки 3%, диаметр отвер
стий 3 мм, пылевынос 2— 
3% 

[89-92] 

[49] 

J — Живое сечение решетки 10%, 
диаметр отверстий 4,5 мм 

[148] 

Расход топли
ва 0,17—0,46 
кг/кг влаги 

Влажность гранул 0,2— 
1,4%. Состав: КгО 47— 
50%; Р 2 0 5 28-30% 

Живое сечение решетки 5%, 
диаметр отверстий 8 мм 

[148] 

Гранулы метафосфата 
калия КРОз. Влажность 
0—02%. Состав: Р 2 0 5 56— 
60%; К 2 0 38—40%; С12 0— 
0,5% 

[1491 

i - Влажность гранул 1— 
10,5% 

Псевдоожиженный слой гра
нулированной мочевины 

[10, С.199] 

Влажность гранул 0,2— 
3,0% 

[10, с.199] 
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В качестве сушильного агента использовали смесь 
топочных газов с воздухом, которая после гранулятора 
очищалась в циклоне и выбрасывалась в атмосферу. 

Выгрузка гранул производилась с уровня решетки 
в охлаждающий аппарат, откуда гранулы транспорте
ром подавались на рассев в вибросита. Готовый продукт 
(фракция 1—4 мм) направлялся на упаковочную маши
ну и далее на склад. Мелкая фракция ( < 1 мм) посту
пала в бункер рецикла и с помощью шпекового питателя 
возвращалась в гранулятор. 

Пульпа нитрофоски с влажностью 18,5—21,6% пода
валась непосредственно в слой с помощью пневмати
ческих или пневмо-механических форсунок. 

В качестве газораспределителя в аппарате использо
вали сотовую решетку с живым сечением 5% и углом 
раззенковки 40°. 

Как следует из табл. 15, грануляция нитрофоски про
текает с высоким удельным съемом продукта (до 
615 к г / ( м 2 - ч ) . Выход товарной фракции колебался от 86 
до 98,5%, причем получаемый продукт удовлетворял 
требованиям МРТУ на сернокислотную нитрофоску. 

Изучение процесса обезвоживания и грануляции 
пульпы нитрофоски на лабораторной установке прово
дили также В. И. Гладушко, А. С. Плыгунов и И. В. Сер
гиевская [146]. Основные результаты этого исследова
ния приведены в табл. 15. 

Аммофос 

Для грануляции пульпы аммофоса с влажностью 
50% А. С. Огиенко, Пусько А. Г. и Фишман М. А. [147] 
использовали укрупненную лабораторную установку 
с диаметром решетки 150 мм и опытно-промышленную 
с диаметром решетки 1000 мм. 

Аппарат кипящего слоя выполнен из шамотного кир
пича в виде расширяющегося вверху конуса с углом 14°. 
В качестве теплоносителя использовали топочные газы 
от сжигания мазута. Пульпу аммофоса вводили в ниж
ней части аппарата, выгрузку гранулированного продук
та осуществляли через переливной порог на уровне 
1200 мм от решетки. Очистку газов, выходящих из ап
парата, производили в циклонах и в мокром электро
фильтре. 

Для стабилизации гранулометрического состава про
дукта и увеличения нагрузки аппарата по исходной пуль-
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ne осуществляли рецикл мелких частиц в аппарат 
400 кг/ч. При температуре газов под решеткой 240° С, 
в слое 120—140° С, скорости газов 1,3 м/с была достиг
нута производительность по гранулированному аммофо
су 230 кг / (м 2 -ч ) . 

Двойные удобрения 

Нейтрализацию азотнокислотной вытяжки аммиаком 
в аппарате с кипящим слоем с одновременной грануля
цией двойных удобрений исследовали M . Н. Набиев, 
Н. У. Ризаев, В. С. Вызго, В. А. Линкевич [89—92]. 

Кислый раствор (продукт разложения фосфорита Ка-
ратау) подавали снизу в аппарат, где он взаимодейст
вовал с аммиаком, поступающим в аппарат вместе с го
рячим воздухом. 

Такой способ организации процесса позволяет полу
чить в нижней сепарационной зоне аппарата новые цент
ры грануляции, необходимые для осуществления непре
рывного процесса. Проведенные эксперименты подтвер
дили возможность получения двойных удобрений при 
совмещении процессов нейтрализации, обезвоживания 
и грануляции в аппарате с кипящим слоем (см. 
табл. 15). 

С. Г. Широков, Я. И. Крейндель, В. Н. Кисельников 
и др. [49] исследовали процесс получения двойных удоб
рений в аппарате с кипящим слоем путем распыления 
плава мочевины дистилляции 1-й ступени и 50% -ной экс-
стракционной фосфорной кислоты на первоначальную 
затравку гранул мочевины. В качестве псевдоожижаю-
щего агента использовали подогретый воздух, воздух 
с добавкой 3—5% N H 3 , углекислый газ и другие инерт
ные газы. 

При совместной подаче раствора фосфорной кислоты 
и плава мочевины в кипящий слой свободная кислота 
нейтрализуется газообразным аммиаком, выделяющим
ся из плава с образованием моно- и диаммоний-
фосфатов. 

Одновременно с химическими реакциями протекает 
процесс сушки гранул. Тепло реакции аммонизации рас
ходуется на разложение карбомата и карбонатов аммо
ния и испарение воды, поступающей с фосфорной кисло
той и плавом мочевины. Недостающее количество тепла 
подводится с псевдоожижающим агентом. На лабора
торной установке при температурах под решеткой 100— 
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125° С и слоя 70—90° С были получены товарные фрак
ции гранул размером 2,5 мм в количестве 75,4—99,9%. 
Соотношение азота и фосфора в гранулах примерно рав
но 1:1 при общем их содержании 55—65%; влажность 
гранул лежит в пределах от 0,2 до 0,8%. 

Удельный съем продукта составлял свыше 500 кг/ч 
с 1 м 2 решетки при выносе 2—3% (см. табл. 15). 

При проведении процесса новыми центрами гранул 
являются образующиеся частицы фосфата аммония 
и пыль, получаемая за счет истирания гранул. Однако 
если при загрузке «подушки» из мочевины грануломет
рический состав слоя стабилизируется, то при использо
вании мочевины в смеси с фосфатами аммония наблю
дался непрерывный рост частиц. 

При соотношении плава и кислоты, равном 0,54—> 
0,725, степень использования аммиака достигала 95— 
100%. 

На основании полученных результатов авторы реко
мендуют следующий режим работы гранулятора с кипя
щим слоем: температура теплоносителя 125° С; кипяще
го слоя 70° С; массовое отношение плава и кислоты 0,7— 
0,8; скорость газа в верхнем сечении 0,7—0,8 м/с. 
Такой режим обеспечивает получение продукта с содер
жанием азота 32—36% и фосфора 29—31,5% в гранулах 
диаметром 3 мм. 

Фосфаты калия 

Т. Г. Репенкова и В. А. Копылов предложили полу
чающийся в процессе нейтрализации раствора карбона
та калия экстракционной фосфорной кислотой раствор 
одно- и двухзамещенного фосфата калия обезвоживать 
непосредственно в псевдоожиженном слое [148]. Перво
начальные исследования проводили на пилотной уста
новке ВНИИГа. Опыты подтвердили возможность полу
чения сухого гранулированного продукта в аппарате ки
пящего слоя при температуре воздуха под решеткой 
240—250° С, в слое 90—115° С и скорости газов 3 , 5 -
4,9 м/с (см. табл. 15). 

Данные пилотных исследований были проверены на 
опытно-промышленном аппарате с диаметром решетки 
1250 мм. 

Для улавливания пыли использовали шесть цикло
нов диаметром 400 мм. Подачу раствора в аппарат осу
ществляли с помощью пневматической форсунки. Вы-
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грузку гранулированного продукта производили с уров
ня решетки с помощью секторного затвора. 

На рис. 97 приведена зависимость влажности гранул 
фосфата калия от температуры слоя. С увеличением тем
пературы слоя средний диа
метр частиц готового продукта 
снижается. 

На основании результатов 
исследований (см. табл. 15) 
предложен следующий опти
мальный режим процесса обез
воживания растворов фосфата 
калия: температура под решет
кой 400—420° С, слоя 150— 
170° С, скорость газа 3,0— 
3,5 м/с. Удельный влагосъем в 
этих условиях составляет 650— 
750 кг / (м 2 -ч ) . 

В результате испытаний опытного аппарата получен 
продукт следующего состава, %: 47—50 КгО; 28—30 
Р2О5; влажность. 0,3—0,6% • 

m wo 
Тенпературй, 

Рис. 97. Зависимость влаж
ности гранул фосфата калия 
от температуры слоя 

Раствор HjPOsHCl à 

ватмостеру 

Рис. 98. Опытно-промышленная установка для получения грану
лированного метафосфата калия: 
/ — бак для раствора; 2— скруббер; 3— дымосос; 4— ресивер; 
5 — форсунка; 6 — аппарат кипящего слоя; 7 — циклон; 8—вы
грузка; 9 — толка 
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Т а б л и ц а 16 Основные показатели работы установок кипящего 
органических красителей 

Наименование продукта 
Характеристика 

обезвоживае мого 
продукта 

Способ подачи 
материала в аппарат 

Трихлорацетат натрия Раствор, концентра
ция 50% 

Раствор, концентра
ция 35—56%, темпера
тура 30—50° С 

Пневматическая 
сунка сбоку в 

фор-
слой 

Пневматическая фор 
сунка в слой. Давле
ние воздуха 3 ат 

Красители: прямые (черный 3, ко
ричневый KX) 

Суспензия Подача форсункой и 
самотеком сверху на 
слой 

Красители: активные (золотисто-
желтый КХ. ярко-красный 5CX); 
смачиватель МБ; дисперсный си
ний К 

Суспензия, концент
рация 20—30% 

Пневматическая фор
сунка сверху в слой 

Красители: кислотные (синий 2,ЗМ, 
фиолетовый Н20М, розовый М, жел
тый Н2КМ, серый НЗМ); лак: ос
новной синий К; розовый; кислотный 
розовый М; оранжевый; цинеб, пиг
мент фиолетовый 

Пастообразные мате
риалы, суспензия 

Вибропитатель, шне
ком, насосом сверх} 
и сбоку в слой 

Органические и неорганические пиг
менты: сиена натуральная; марс ко
ричневый; светлый и темный блан
фикс; кобальт зеленый; белила 
№ 801. 825; милори свинцовый крон 

Паста, концентрация 
10-67% 

Ячейковый питатель 

Органические красители: прямые 
(синий КМ, коричневый КМ, голу
бой); кислотные (сине-черный, чер
ный С, хром черный О, розовый М, 
,хром синий 2К); лак алый Ж; аце-
тонорастворимый оранжевый; спир-
торастворимый желтый Р и оран
жевый 4Ж 

Паста, концентрация 
16-56% 

Ячейковый питатель, 
вибропитатель 

Красители: кубовые (золотисто-жел
тый ЖХД, ярко-фиолетовый КД, 
желтый ЗХ); тиоиндиго ярко-розо
вый Ж; кубовый ярко-зеленый ЖД 

Суспензия и раствор, 
концентрация 13,5— 
20% 

Форсунка в слой 
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Слоя для сушки органических продуктов, паст и растворов 

Тип установки, 
форма аппарата 

Основные размеры 
аппарата 

Характеристика 
слоя 

Рабочая скорость 
газов, м/с 

4 5 6 7 

Лабораторная, 
коническая 

Опытно-промыш
ленная, кониче
ская 

Диаметр решет
ки 50 мм, диаметр 
цилиндрической 
части 200 мм 

Диаметр решетки 
260 мм, диаметр 
цилиндрической 
части 900 мм, вы
носной сепаратор 
диаметром 108 мм, 
длиной 2200 мм 

Высота слоя 
200 мм. Сопротив
ление 180 мм вод. 
ст. 

Высота 500 мм. 
Сопротивление 
500 мм вод. ст. 

На сечении ре
шетки 21—25, на 
верхнем сечении 
1,2—1,3 

На сечении решет
ки 21,6—21,8, на 
верхнем сечении 
1,5 

Лабораторная, 
цилиндрическая 

Диаметр решет
ки 175 мм 

- 0,8—2,44 

Лабораторная, 
коническая 

Диаметр решетки 
600 мм 

Масса 3—5 кг На выходе 20— 
35, на верхнем се
чении 0,45—0,8 

Лабораторная, 
коническая, а = 
=35-40° 

Диаметр решетки 
50—125 мм, диа
метр цилиндриче
ской части 400— 
500 мм 

Высота 150— 
270 мм, сопротив
ление 175—470 мм 
вод. ст. 

На входе 9—50, на 
верхнем сечении 
0,3—0,8 

Лабораторная, 
коническая, а— 
-35—40° 

Диаметр решетки 
30—140 мм, диа
метр цилиндриче
ской части 300— 
870 мм 

Высота 100— 
350 мм, сопротив
ление 150—200 мм 
вод. ст. 

На нижнем сече
нии 10—50, на 
верхнем сечении 
0,2—0,65 

Лабораторная, 
коническая, и— 
=35-40° 

Диаметр решетки 
50—100 мм, диа-
метр цилиндриче
ской части 300— 
600 мм 

Высота слоя 125— 
350 мм, сопротив
ление 50—300 мм 
вод. ст. 

На нижнем сече
нии 5—70, на верх
нем сечении 0,25— 
1.3 

Лабораторная, 
коническая, « = 
=90° 

Диаметр цилин
дрической части 
90 мм 

Высота 120—200 мм Расход воздуха 
25—29 м3/ч 
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Продолжение табл. If 

Температура, "С Производительность 
установки 

Удельный 
Удельный 

расход 
воздуха, 

кг/кг 
влаги 

Удельный 
расход 
тепла, 

ккал/кг 
влаги 

Характеристика готового 
Примечание 

Лите

газа на входе 
в аппарат в слое отходящих 

газов 
по исходному 

продукту 
по готовому 

продукту 

влагосъем 

Удельный 
расход 

воздуха, 
кг/кг 
влаги 

Удельный 
расход 
тепла, 

ккал/кг 
влаги 

продукта Примечание рату
ра 

8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 

165—170 - 75—82 - 3—5 кг/ч 82— 
125 к г / ( м 2 ч ) 

39 1303—1400 Гранулы 2—5 мм, влаж
ность 1—3% 

Поддерживающая сетка 
живым сечением 10% 

[15] 

175 — 57-70 — 120 кг/ч 158— 
167 к г / ( м ! ч ) 

35—37 1300—1370 Гранулы 3—4 мм, влаж
ность 3,3—4,5% Поддерживающая сетка 

размером 1X1 мм 
[15] 

177—511 100-110 - 60 кг/ч - 130 к г / м ' ч ) - - Тонкодисперсный поро
шок 

Слой инертного материа
ла кварцевый песок 
0,89 мм 

[100] 

170 — 80—110 — 0,9—6 кг/ч 8,5— 
63 кг(м 3 ч) 

43 935—2500 Тонкодисперсный поро
шок, влажность 1,6—4,6% 

Слой стеклянных шари
ков, сверху отбойная сет
ка. Нестабилизированное 
обрастание инертного ма
териала 

|Ю2] 

120 60—110 30— 
140 к г / ( м а ч ) 

12—46 675—1750 Тонкодисперсный поро
шок, влажность 0,4—11,3% 

Слой стеклянных шари
ков 2—6 мм 

[15] 

150-ь450 — 70—100 — — 30— 
90 кг/(м»ч) 

10—42 750—1400 Гранулы 1—5 мм, влаж
ность 0—13% 

[15] 

100—200 60—150 10— 
210 к г / м 2 ч ) 

15—130 840—5000 Гранулы 1—5 мм, влаж
ность 0,9—0,15% 115] 

115-230 50-5-120 40—110 500— 
1050 к г / ( м 3 ч ) 

230— 
900 кг/(м 3-ч) 

30—42 740—1400 Тонкодисперсный поро
шок, влажность 1—2% 

Псевдоожиженный слой 
капроновой крошки ЗХ 
Х2Х1 мм 

[15] 
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Красители: кубовый ярко-зеленый 
ЖД; активные (ярко-красный 5CX, 
золотисто-желтый КХ); диспергатор 
НФ 

Суспензия и раство
ры, концентрация 
9-26% 

Форсунка 
слой 

снизу 

Краситель прямой черный 3 Паста, концентрация 
33% 

Паста, концентрация 
29-34% 

Форсунка сбоку в 
слой 

Пневматическая фор
сунка тангенциально 
в слой. Давление воз
духа 0,8—1,3 атм, диа
метр отверстий 8 мм 

Натриевая соль м-дисульфокислоты 
бензола 

Раствор, концентра
ция 50% 

Пневматическая фор
сунка в слой 

Флотоконцентрат сланца Паста, концентрация 
50% 

Вибропитатель сверху 
на слой 

Исследование процесса получения гранулированного 
метафосфата калия из раствора хлористого калия в фос
форной кислоте на опытно-промышленной установке ки
пящего слоя проводили С. И. Вольфкович, М. В. Лыков 
и др. [149]. Установка показана на рис. 98. Исходный 
раствор подавали пневматической форсункой, располо
женной в верхней части аппарата. Выгрузку готового 
продукта производили через течку, расположенную 
в центе газораспределительной решетки. 

Основные показатели работы установки приведены 
в табл. 15. Выбор столь высокой температуры слоя опре
делялся необходимостью перевода промежуточного мо-
ноортофосфата калия в метафосфат калия; низшая тем
пература этого перехода равна 320—340° С. 

С ложно-смешанные удобрения 

Н. А. Шахова, Л. С. Аксельрод, Л. А. Бахтин, 
И. Г. Гришаев [10, с. 199] изучали процесс получения 
сложно-смешанных удобрений, содержащих все три пи-
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Продолжение табл. 16 

4 5 6 7 

Лабораторная, 
коническая, <х= 
=90° 

Диаметр цилин
дрической части 
260 мм 

Высота 400—450 мм Расход воздуха 
120—200 м3/ч 

Лабораторная, 
коническая, а = 
=40° 

Диаметр решетки 
70 мм, диаметр 
цилиндрической 
части 400 мм, вы
сота конуса 500 мм 

Высота 230 мм, со
противление 170 
мм вод. ст. 

На нижнем сече
нии 5, 9, на верх
нем сечении 0,154 

Опытно-промыш
ленная, коничес
кая с внутренним 
конусом и цент
ральной выгруз
кой 

Диаметр цилин
дрической части 
1600 мм, ширина 
кольцевой щели 
40 мм 

Высота 400 мм, 
сопротивление 
350 мм вод. ст. 

На нижнем сече
нии 18—19, на 
верхнем сечении 
0,9—1,0 

Опытно-промыш
ленная, коничес
кая 

Диаметр цилин
дрической части 
1600 мм 

Высота 400 мм, 
сопротивление 
380 мм вод. ст. 

-
Опытно-промыш
ленная, кониче
ская 

Диаметр решетки 
170 мм, диаметр 
цилиндрической 
части 1000 мм 

Сопротивление 
110 мм вод. ст. 

На нижнем сече
нии 10—24,5, на 
верхнем сечении 
0,47—0,54 

тательных элемента, на лабораторной установке кипя
щего слоя. 

Получение гранулированных удобрений осуществля
лось двумя способами — путем послойного нанесения на 
гранулы мочевины слоя аммофоса, диаммофоса или сме
си аммофоса с хлористым калием и путем обезвожива
ния в кипящем слое пульпы аммиачной селитры, хлори
стого калия и суперфосфата (простого или двойного) 
или аммофоса в различных соотношениях. 

. В табл. 15 приведены подробные показатели и ре
жимы проведения этих процессов. Лабораторные иссле
дования подтвердили возможность получения сложно-
смешанных удобрений в виде гранулированного продук
та в аппарате кипящего слоя. 

3. Органические продукты и красители 

Синтетические органические красители широко при
меняют для крашения текстильных волокон, бумаги, ко-
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8 9 10 11 12 13 

150—250 45—70 40—70 250— 
425 кг/Км^ч) 

170— 
360 кг / (м 3 ч) 

200 - 120 - - 21 кг/ч 

330—350 - 100—120 480—750 кг/ч 150—240 кг/ч 110— 
180 к г ( м г ч ) 

300 — 160 — — 90 кг(м 2-ч) 

315—355 — 100-157 — 100 кг/ч 106— 
110 кг/(м 2 -ч) 

жи и т. д., а также в лакокрасочной, полиграфической, 
химической и других отраслях промышленности. Краси
тели получают разнообразными методами из полупро
дуктов, представляющих производные ароматических 
углеводородов. Выпускаются красители в основном в су
хом порошкообразном виде, а также в виде паст. 

Для получения порошкообразных красителей было 
предложено проводить сушку растворов и. паст краси
телей в кипящем слое инертного материала. 

Данные этих исследований подробно изложены в мо
нографии П. Г. Романкова и Н. Б. Рашковской [15]. 
В табл. 16 приведены основные показатели работы ус
тановок кипящего слоя как инертного, так и гранулиро
ванного материала, полученные при сушке паст и рас
творов органических красителей, а также некоторых ор
ганических продуктов. 

Продолжение табл. 16 

14 15 16 17 18 

15—32 870—1100 Тоикодисперсный поро
шок, влажность 3,2—6% 

Псевдоожиженный слой 
капроновой крошки ЗХ 
Х2Х1 мм, отбойная сетка 
сверху 2X2 мм, поддер
живающая сетка внизу 
2X2 мм 

22,6 980 Гранулы 2—4 мм, влаж
ность 1% 

[15] 

11—18 900—1200 Гранулы 0,4 мм, влаж
ность 2,2—4% 

Решетка живым сечением 
50% 

[15] 

21 1800 Гранулы до 5 мм [15] 

12—12,6 1130—1470 Тонкодисперсный поро
шок, влажность 0,3—4% 

Сушка в токе рециркули-
рующих дымовых газов 

[15] 

Г л а в а 7 

ПРИНЦИПЫ РАСЧЕТА И РЕГУЛИРОВАНИЯ 
ПРОЦЕССА ОБЕЗВОЖИВАНИЯ РАСТВОРОВ 
В КИПЯЩЕМ СЛОЕ 

Выбор технологических параметров процесса обезво
живания в кипящем слое в значительной степени зави
сит от физико-химических свойств материала и требова
ний ГОСТа на готовый продукт и основывается на дан
ных, имеющихся в справочной литературе (плотности 
материала, температура плавления, разложения, фазо
вых превращений при нагреве и т. д.) , а также получен
ных в результате предварительных лабораторных, пи
лотных или опытно-промышленных экспериментов. 
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Имеющиеся в настоящее время теоретические и экс
периментальные данные позволяют вести проектирова
ние сушильных установок кипящего слоя для обезвожи
вания широкого круга материалов, не прибегая в каж
дом случае к экспериментам или, во всяком случае, зна
чительно сокращая объем вопросов, нуждающихся 
в опытной проработке. 

Рассмотрим с этой целью некоторые особенности 
процесса обезвоживания растворов в кипящем слое. 

Как показано в ряде исследований, расчет установок 
обезвоживания в кипящем слое можно выполнять без 
знания кинетических закономерностей, так как скорость 
процесса в целом не лимитируется скоростью тепло-
и массообмена, а определяется только скоростью подво
да тепла в слой. Температура твердых частиц слоя прак
тически одинакова во всех его точках, а температура 
газа сравнивается с температурой материала на очень 
небольшом расстоянии (не более 20—30 мм) от газо
распределительной решетки. 

Поскольку практикой установлено, что высота (или, 
вернее, сопротивление) слоя в промышленных сушил
ках из соображений надежности и бесперебойности ра
боты не должна быть ниже 250—300 мм вод. ст., то яс
но, что эта величина в несколько раз превосходит вели
чину зоны, в которой достигается состояние теплового 
равновесия. Поэтому расчет процесса обезвоживания 
растворов в кипящем слое может быть выполнен по 
уравнениям материального и теплового баланса без уче
та кинетики тепло- и массопереноса. 

Очевидно, что скорость подвода тепла в слой опре
деляется начальной и конечной температурой теплоно
сителя, а также скоростью газов в аппарате. 

Повышение температуры сушильного агента, посту
пающего в слой, приводит при прочих равных условиях 
к увеличению производительности установки, уменьше
нию ее габаритов, снижению удельного расхода топли
ва и теплоносителя на единицу испаренной воды, т. е. 
в конечном счете, к снижению удельного расхода элект
роэнергии. Таким образом, следует всегда стремиться 
к возможному повышению температуры теплоносителя, 
сообразуясь в каждом конкретном случае со специфи
кой высушиваемого материала. 

Необходимо отметить, что указанные выше и прове
ренные практикой положения справедливы не во всех 
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случаях. Они правомерны при так называемой «балан- ѵ 

совой задаче» [15] теплообмена, когда поверхность j 
слоя, определяющая его тепловоспринимающую способ
ность, настолько развита, что лимитирующей (ввиду ог
раничений, накладываемых на возможность интенсифи
кации внешнего теплоподвода гидродинамическими ха
рактеристиками кипящего слоя) оказывается скорость 
подвода тепла с псевдоожижающим агентом. Здесь дей
ствительно кинетика теплообмена между газом и части
цами не играет существенной роли; правда, в случае 
наличия особо крупных частиц в низких слоях теплооб
мен между газом и частицами может переходить в кине
тическую область (типичный случай дан в работе [151] 
по обезвоживанию мирабилита). 

Еще более существенны отклонения от изложенной 
простейшей модели в отношении массообмена от частиц 
(т. е. непосредственно влагоудаления). Рассмотрим ти
пичный для обезвоживания минеральных солей случай 
интенсивного «выпаривания» слабо связанной, поверх
ностной влаги. Часто при этом кинетические ограниче
ния могут иметь значения, воздействуя на производи
тельность и габариты аппарата двояким образом; в слу
чае необходимости более глубокого высушивания — уда
ления сильно связанной влаги (так называемый второй 
период сушки [15]) —резко возрастает требуемое вре
мя пребывания частиц в слое и ввиду макрокинетических 
свойств последнего как аппарата идеального смешения 
возможна неравномерность в степени высушивания ма
териала; с другой стороны, при обезвоживании гигро
скопичных растворов кинетические ограничения связа
ны с возможностью насыщения отходящих газов водя
ными парами [10, с. 56—59; 43; 95]. 

Таким образом, как указывает Г. Я. Лейзерович 
[111], балансовый подход упрощает рассмотрение зада
чи, но далеко не во всех случаях исключает необходи
мость кинетического расчета, основывающегося на соот
ветствующих исследованиях тепло- и массопереноса 
в конкретной системе газ—твердое. 

Выбор температуры слоя зависит главным образом 
от требований, предъявляемых к готовому продукту (не
обходимая степень превращения в химических реакци
ях, конечная влажность, дисперсность и т. д . ) . 

При этом необходимо также иметь в виду, что чем 
ниже температура слоя при прочих равных условиях, 
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тем полнее используется тепло сушильного агента. Кро
ме того, понижается температура готового продукта, что 
значительно облегчает дальнейшую его транспортиров
ку и складирование. 

Наибольшие трудности при расчете аппаратов кипя
щего слоя возникают при выборе рабочей скорости газа 
в слое. 

Как известно, псевдоожиженный слой существует 
в области, ограниченной так называемой «критической 
скоростью», характеризующей начало псевдоожижения, 
и скоростью витания частиц слоя, при которой слой раз
рушается и частицы выносятся из аппарата. Очевидно, 
скорость газа в слое при сушке должна лежать между 
этими двумя крайними пределами и обеспечивать полу
чение интенсивно перемешиваемого кипящего слоя. 

Здесь мы сталкиваемся с принципиальным отличием 
методик расчета аппаратов кипящего слоя для сушки 
сыпучих материалов и для обезвоживания растворов. 
Для сыпучих продуктов гранулометрический состав 
обычно известен заранее, и расчет критической скорости 
псевдоожижения (и скорости витания) не представляет 
серьезных затруднений. Напротив, при обезвоживании 
растворов гранулометрический состав продукта в слое, 
во-первых, неизвестен, а, во-вторых, в значительной сте
пени зависит от режима проведения процесса. 

Наряду с задачами расчета процесса обезвоживания 
растворов в кипящем слое и выбора технологических па
раметров процесса большое значение имеет и разработ
ка методов регулирования гранулометрического состава 
продукта в слое. 

Применяемые на практике способы автоматического 
регулирования процесса обезвоживания в кипящем слое 
сводятся к стабилизации основных технологических па
раметров процесса — высоты слоя путем жесткого регу
лирования выгрузки, температуры материала в слое за 
счет изменения подачи раствора и температуры теплоно
сителя под решеткой — изменением расхода топлива 
[15, 85]. 

Схемы автоматического регулирования процесса по 
гранулометрическому составу готового продукта в на
стоящее время не разработаны. 

Приведенные выше методы расчета гранулометри
ческого состава слоя при обезвоживании растворов 
в стационарных и переходных процессах позволяют на-
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дежно рассчитать дисперсность гранулированного мате
риала, а также определить закономерности поведения 
системы при возмущениях технологических параметров 
процесса. Кроме того, предложенные расчетные соотно
шения позволяют подобрать условия процесса, при ко
торых получается гранулированный продукт заданного 
дисперсного состава. 

Рассмотрим теперь более подробно вопросы расчета 
и регулирования процесса обезвоживания растворов при 
рецикловых и безрецикловых вариантах процесса. 

1. Обезвоживание растворов с подачей 
рецикла мелких частиц 

Анализ уравнений (31) и (32), а также эксперимен
тальных данных показывает, что гранулометрический 
состав слоя в рецикловом процессе зависит от количе
ства материала, подаваемого с раствором в слой, коли
чества частиц подаваемого рецикла N и его состава 
ф(х) . Объем твердой фазы в аппарате V не оказывает 
влияния на состав частиц в слое. 

При этом, однако, очевидно, что подача материала 
в аппарат жестко задана требуемой проектной произво
дительностью установки и ее изменение (а тем более 
снижение) в промышленных условиях недопустимо. Что 
касается способа регулирования гранулометрического 
состава изменением расхода рецикла О р ч , то по технико-
экономическим соображениям целесообразно вести про
цесс при минимальном расходе о р ц , так как обычно 
в качестве рецикла используют часть готового продукта 
(пропущенного через дробилку). 

В связи с этим практически наиболее целесообразно 
использовать для регулирования гранулометрического 
состава слоя подачу различного состава рецикла Ф ( # ) . 

В задачах автоматического регулирования значи
тельный интерес представляет исследование переходных 
(нестационарных) процессов обезвоживания растворов, 
что позволяет определить динамические характеристики 
системы при возмущениях внешних потоков, а также 
оценить допустимые пределы регулирования процесса 
изменением внешних потоков. 

Для теоретического расчета параметров распределе
ния частиц по размерам (диаметрам) в слое в переход-
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ных процессах использовалась выведенная в главе 1 
система трех уравнений, переписанная в виде: 

ЛЧ0 = ( л Ѵ - - | - ) е - К Ч | ; (236) 

d J i r = я ( 0 ~ w f < d [ t ) } - { d ™ } | ; ( 2 3 7 ) 

^ • = Л Я ( 0 - я Д ? < ^ > р " х » ( о -
<tt 2 G M

 W 

_ Я Р Т В Ы ) А Ч О Я 3 ( 0 ( 2 3 8 ) 

с начальными условиями при t=0; N = N0; <;<:/> = 
= < < і о > ; Я=Яо, рассчитанными при известном массо
вом распределении частиц в слое (подушке) у(а*$) по 
формулам: 

^ С Н Ѵ І М Ч ; (239) 
ярт„ — л 3 

<Ѵчх 

< r f 0 > = - J u i ü ; (240) 
max 

ï № - ° ) • Ad» 

A, = — , (241) 

0,06 О с л 2J Äd f 

где rfmin, d m a x — м и н и м а л ь н ы й и максимальный размеры 
частиц в слое, мм; 

Р т в — к а ж у щ а я с я плотность твердого материа
ла слоя, кг/мм 3 . 

На рис. 99 показан типичный характер изменения па
раметров К, M и <idl> при обезвоживании раствора 
сульфата цинка в пусковой период. 

Гранулометрический состав исходной подушки 
y(di, 0) приведен на рис. 100. Расход материала при 
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этом составлял ö M = 4 3 кг/ч, расход рецикла G p n = 
= 7,2 кг/ч, масса слоя GC.T = 2 0 КГ. Начальные (при 
t = Q) значения параметров N0, < d 0 > и Х 0 рассчитыва
ли из экспериментальной кривой распределения частиц 
по диаметрам в исходной подушке. 

4, 7 
1 6 ^ ' 

- J 40 
î: 

Л 2 •to J 
V ? 4 

- / - / 
i i i . ... 

tfi ^ ^ 
Время, v 

Рис. 99. Изменение величин ІѴ, <d> 
и X при пуске установки 

Рис. 100. Массовое распределение 
частиц по диаметрам в исходной 
подушке 

Из рис. 99 следует, что характерным временем дости
жения стационарного состояния является среднее время 

пребывания материала в слое = , составляющее 

в указанном опыте ~ 0 , 5 ч. (По истечении этого времени 

Рис. 101. Изменение величин /V, <d> и Я. в переходных процессах при из
менении массы слоя 

снимается ~ 7 0 — 8 0 % отклонений от стационарного со
стояния.) 

Очевидно, что для практических целей наибольший 
интерес представляет изучение переходных процессов 
в системе при внезапных возмущениях внешних пото-
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ков. Рассмотрим в связи с этим поведение системы, нахо
дящейся в стационарном состоянии, при внезапном из
менении подачи раствора GM, массы слоя С70Л, расхода 
орц и состава <$(d) рецикла. 

На рис. 101 показан характер изменения величин X, 
N и <Cd^> в переходных процессах при внезапных изме
нениях массы слоя бел (зона I С с л = 20 кг, зона I I 30 кг, 
зона I I I 40 кг, зона IV 50 кг) . При этом GM—43 кг/ч, 
о Р ц = 7 , 2 кг/ч, [состав рецикла ф(<і) см. на рис. 102]. 

Как следует из рис. 101 
(здесь и далее эксперимен
тальные значения величин 
N, X и < d > отмечены так
же точками), характерным 
временем переходного про
цесса (выхода на новое ста
ционарное состояние) явля
ется среднее время пребы
вания материала в слое 
равное соответственно для 
зоны I I 0,6 ч, зоны I I I 0,8 ч 
и зоны IV 1,0 ч, причем па
раметр X более медленно 

стремится к стационарному значению, чем N. Средний же 
диаметр частиц в слое <d~> устойчив к изменению 
С70л и при возрастании с7Сл почти в 3 раза не изменяет 
своей величины как в переходных, так и в стационарных 
процессах (объяснения этого явления приводились ра
нее). 

Рассмотрим теперь влияние расхода материала GM , 
расхода рецикла G p i I и его состава q>(d) на характер из
менения величин N, X и < ; d > . 

На рис. 103—105 показано соответственно поведение 
функций N, < d > и X при внезапном изменении •• G M 

(рис. 103, зона I — С?м=63 кг/ч, зона I I 50 кг/ч, зона I I I 
43 кг/ч, расход рецикла G p i ( = 7 , 2 кг/ч, <3СЛ = 40 кг, со
став рецикла приведен на рис. 102); увеличении Gpii 

(рис. 104, зона I — о р ц = 5 кг/ч, зона I I 10 кг/ч, зона I I I 
15 кг/ч, расход материала G M = 52,8 кг/ч, G c n = 40 кг, со
став рецикла см. рис. 102) и, наконец, при изменении 
состава рецикла çp(d) (рис. 105, зона I — рецикл 1, зо-

Рис. 102. Массовое распределе
ние частиц по диаметрам в ре
цикле 
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I I I I 11 I I I I I i l l '• • I 
0 0,5 1,0 1,5 2JJ 2,5 3,0 3,5 4ß 4,5 5,0 5,5 t,v 

Рис. 103. Изменение величин N, <d> и X в переходных процессах 
при изменении подачи материала 

I 1 1 I i l I 1 1 і 1 1 1 1 
0 0,5 7,0 1,5 2,0 ?,5 3,0 3,5 4,0 4,5 5,0 t, ч 

Рис. 104. Изменение величин N, <d> и Я. в переходных процессах 
при изменении подачи рецикла 

О 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3.5 4,0 4,5 5,0 t, ч 

Рис. 105. Изменение величин N, <d> в I в переходных процессах 
при изменении состава подаваемого рецикла 
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на I I — рецикл 2, зона I I I — рецикл 3, см. рис. 106; рас
ход рецикла G p i I—7,2 кг/ч, о ы = 52,8 кг/ч, G c n —40 кг). 

Из рассмотрения поведения величин N, < d > и К 
в переходных процессах следует, что характерным вре
менем выхода на стационарный режим по-прежнему яв
ляется среднее время пребывания материала в слое to, 
составляющее соответственно на рис. 103 0,59 ч (зона I I ) 

и 0,8 ч (зона I I I ) , на рис. 104 
0,64 ч (зона I I ) и 0,59 ч (зо
на I I I ) , на рис. 105 0,67 ч 
(зоны I I и I I I ) . 

Таким образом, исследо
вания показали, что процесс 
обезвоживания растворов в 
кипящем слое является ус
тойчивым (в исследованных 
пределах) по отношению к 
изменениям внешних пото
ков (Gen, GM, G p 4 И ф (ûf) ) , 
причем характерным време
нем перехода системы в но

вое стационарное состояние (соответствующее изменив
шимся внешним потокам) является среднее время пре-

Рис. 106. Массовые кривые рас
пределения частиц по диамет
рам в рецикле 

эывания материала в слое: t0 — — Расчет 
G M + ° р ц 

переходных процессов с допустимой для практики по
грешностью может выполняться при этом на основе 
предложенной математической модели процесса. 

Наряду с рассмотренными выше факторами регули
рование гранулометрического состава продукта в слое 
может осуществляться с помощью различных сепариру
ющих устройств, а также многосекционных аппаратов-
грануляторов [13—16]. 

2. Безрецикловые процессы обезвоживания 
растворов 
Анализ многочисленных экспериментальных данных 

показывает, что в безрецикловом процессе обезвожива
ния растворов гранулометрический состав слоя является 
функцией технологических параметров процесса и, сле
довательно, его расчет необходимо вести не только на 
основе уравнений материального и теплового баланса, 
но и учитывать взаимозависимость режима процесса 
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и закономерностей гранулообразования в аппаратах 
с кипящим слоем. 

В главе 3 было показано, что на процесс дробления 1 

гранул в слое основное влияние оказывает температура 
слоя и частота смены температур на поверхности ча
стиц. 

Поскольку очевидно, что от интенсивности процесса 
дробления частиц в слое и размеров раздробившихся 
кусков в значительной мере зависит гранулометрический 
состав слоя, рассмотрим подробное влияние этих 
параметров процесса на дисперсность готового про
дукта. 

Влияние температуры слоя на средний диаметр ча
стиц отмечено во многих работах [6, 12, 37, 39, 47, 103, 
140, 148]. Установлено, что увеличение температуры 
слоя приводит к уменьшению среднего диаметра частиц 
в слое. 

Авторы данной книги исследовали влияние темпера
туры слоя на гранулометрический состав материала при 
постоянных удельном орошении, высоте слоя и концен
трации раствора цинкового купороса на установках раз
личных размеров (рис. 107). 

Экспериментальные данные показывают, что увели
чение температуры слоя приводит к росту доли мелкой 
фракции (1,4 мм) и уменьшению доли крупных фракций 
(2,5 мм). 

Аналогичный характер зависимости обнаружен и при 
обезвоживании раствора хлористого магния и калия, 
сульфата натрия [38, 85] и т. д. 

На рис. 108 показано изменение среднего диаметра 
частиц в слое при обезвоживании сточных вод атомной 
промышленности [39], подтверждающее полученные 
данные. 

Рассмотрим причины, вызывающие изменение грану
лометрического состава при изменении температуры 
в слое. 

Образование второго пика в области мелких частиц 
и влияние температуры слоя удалось выявить в опытах 
при подаче в слой воды. В результате этих опытов было 
показано, что мелкие гранулы образуются за счет теп
лового дробления крупных гранул и что повышение тем
пературы слоя интенсифицирует процесс дробления. Би
модальный же характер кривых распределения объясня
ется дроблением крупных гранул на частицы двух 
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J 3 

^ 20 
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f 0 

f 
1 V 

0,661.02 1,4 1,6 2,5 
Диаметр, мм 

4,0 6,0 

Рис. 107. Влияние температуры стоя на гранулометрический состав: 
а — укрупненно-лабораторная установка с 5 р е ш =0,1 м 2, удельное орошение 
1800 л/(м 2-ч); б— опытно-промышленная установка с 5 р е ш = 0 , 8 3 м 2, удельное 
орошение 1850 л/(м 2-ч); в — промышленная установка с 5 р е ш = 3 , 0 м 2, удельное 
орошение 1800 л/(м 2-ч); 1 — 240° С; 2 — 267° С; J — 360°; 4 — 150° С; 5 — 160° С; 
6 — 180° С; 7 — 180° С; 8 — 220° С 

то. 

^ 336 
W0 300 400 500 

Температура слоя, 'с 
0,2 0,6 1,0 1,4 

Диаметр частиц, мм 

Рис. 108. Изменение объемной мас
сы от температуры в слое 
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ния на гранулометрический состав 



классов крупности — ядро и осколки дробления (см. раз
дел 6, гл. I I I ) . 

Теоретическое рассмотрение процесса дробления гра
нул при неоднократном изменении температуры на по
верхности гранул показывает, что максимальные темпе
ратурные напряжения, вызывающие дробление гранул, 
зависят от амплитуды температурных колебаний среды 
на поверхности частицы Т0 = - і - ^ — - , и чем больше ве
личина Т0, тем больше температурные напряжения. Сле
довательно, на интенсивность дробления влияет не сама 
температура слоя, а перепад температур между зоной 
действия форсунки (зона охлаждения) и прирешеточной 
зоной (зона перегрева). Поскольку перепад температур 
между этими двумя зонами определяет температуру 
слоя, то в реальном процессе увеличение температуры 
слоя приводит к уменьшению размеров гранул в слое за 
счет увеличения температурных напряжений, т. е. при
водит к усилению процессов дробления. 

Аналитическая обработка экспериментальных данных 
по уравнению (125) с целью выделения функции источ
ников позволяет определить число раздробившихся ча
стиц и размеры частиц, способных раздробиться, а так
же число частиц, получившихся в результате дробления. 
Таким образом, температура слоя влияет лишь на эле
ментарный акт дробления, и с ее помощью можно регу
лировать число образующихся новых центров грану
ляции. Разработанная методика модельных опытов с во
дой позволяет оценить возможность образования новых 
центров грануляции при различных температурах слоя 
и, следовательно, дать оценку осуществимости безрецик-
лового варианта процесса. 

Влияние удельного орошения на средний диаметр ча
стиц противоположно влиянию температуры в слое. Так, 
в работах [37, 39, 47] показано, что при обезвоживании 
сточных вод атомной промышленности увеличение 
удельного орошения в 3 раза приводит к резкому изме
нению гранулометрического состава. На рис. 109 приве
дены две интегральные кривые распределения, соответ
ствующие подаче раствора 1,8 и 6 л/ч. В работах [7; 12; 
16; 14, с. 54; 66—68; 140] также указывается на то, что 
увеличение расхода раствора приводит к росту среднего 
диаметра частиц. 

Авторы книги также проводили исследования по 
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ОМ 0,681,0 1,4 1,0 2,1 4 О Диаметрам 

Рис. ПО. Влияние удельного орошения при Г с л =330° С (укрупненно-лабо-
раторная установка): 
/ — 1000 л/(м 2-ч); 2 — 1700 л/(м 2-ч) 

л/ 

10 

JO 

10 

V a 

1 2 

J 

V 1 

/ \ 
/ V 

0,44 0,681,0 1,4 1,8 2,S 4,0 Диаметр, nn 

Рис. 111. Влияние удельного орошения на гранулометрический состав 
(опытно-промышленная установка) при температуре слоя Г с л , 160° С (а) 
и 180° С (б): 
1 — 1590 л/(м 2-ч); 2— 1700 л ( м 2 - ч ) ; 3— 1600 л(м ! -ч); 4 — 1770 л(м 2 • ч) 

влиянию удельного орошения на гранулометрический со
став материала в слое на ряде солевых продуктов. Из
менение удельного орошения при постоянной температу
ре слоя производили путем изменения количества пода
ваемого тепла в слой. На рис. ПО и 111 приведены 
численные кривые распределения гранулометрического 
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состава сульфата цинка при меняющейся нагрузке по 
раствору на установках различного масштаба. 

Данные по изменению нагрузки при обезвоживании 
растворов хлористого магния и калия, сульфата натрия 
[62; 69, с. 80; 152] и т. д. имеют аналогичный характер. 

0,440,6610 1,4 1,8 2,5 АО 
Диаметр, мм 

0,681,0 1,4 1,8 2,5 4,0 
Диаметр, мм 

Рис. 112. Влияние концентрации раствора на грануломет
рический состав при постоянных температуре и массе 
слоя: 
а — опытно-промышленная установка; б — промышленная 
установка; / — 31,1% (по массе); 2 — 29,8% (по массе); 
3 — 28% (по массе); 4—12% (по массе) 

Таким образом, увеличение удельного орошения при
водит к уменьшению доли мелких фракций и увеличению 
доли крупных частиц. 

В работе [149], описывающей результаты исследова
ния влияния концентрации раствора на средний диа
метр, отмечается ускорение роста гранул с повышением 
концентрации раствора. 
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Результаты опытов, проведенных на опытно-промыш
ленной и промышленной установках при различной кон
центрации солевых растворов, приведены на рис. 112. Из 
этого рисунка следует, что уменьшение концентрации 
раствора приводит к увеличению мелких фракций и со
ответственно уменьшению содержания крупных частиц 
в слое, т. е. имеет место интенсификация процессов обра
зования новых центров грануляции. . 

С. И. Вольфкович, М. В. Лыков и др. [149] также 
показали, что увеличение концентрации раствора с 37 
до 59% приводит приблизительно к 2,5-кратному увели
чению эквивалентного диаметра. 

Увеличение удельного орошения при постоянной тем
пературе слоя, высоте слоя (при постоянной частоте из
менения температуры на частицах) и концентрации рас
твора приводит к уменьшению времени пребывания ма
териала в слое. Прирост гранул R0 = kt0 — const, так как 
уменьшение t0 компенсируется возрастанием 

Q 
Я, = — . Следовательно, увеличение орошения спо-

Ртв'-^ел 
собствует росту доли крупных частиц в слое за счет 
уменьшения среднего времени пребывания материала 
в слое, что приводит к уменьшению числа циклов смены 
температуры на частице и соответственно уменьшению 
числа раздробившихся частиц. При достаточно высоком 
орошении раствора время пребывания материала на
столько уменьшается, что за это время новые центры 
грануляции в системе не успевают образовываться в ко
личестве, достаточном для компенсации частиц, выгру
жаемых из аппарата, и будет иметь место нестабил'изи-
рованный рост гранул. 

Аналогичная картина имеет место при изменении 
концентрации раствора. 

Таким образом, удельное орошение, так же как 
и концентрация раствора, влияет на гранулометрический 
состав через среднее время пребывания материала 
в слое. 

Цикл опытов по изменению высоты слоя при постоян
ном орошении, температуре слоя и концентрации авторы 
проводили на укрупненно-лабораторной и опытно-про
мышленных установках. 

Результаты опытов, проведенных на укрупненно-ла
бораторной установке при температуре слоя 260° С, 
удельном орошении 1600 л / (м 2 -ч ) и концентрации рас-
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твора сульфата цинка 28,4% (по массе) (рис. 113), по
казали, что уменьшение высоты слоя с 550 до 
320 мм вод. ст. приводит к увеличению количества круп
ных частиц в слое "и уменьшению мелких фракций. 

На рис. 113 показано изменение численных кривых 
распределения при температуре слоя 160° С, удельном 
орошении 1160 л / (м 2 -ч ) и концентрации 30,9% в зависи-

20 

I 
W Is i ^ч. /4. 

a 

' J 

0,440,68 W 1,4 1,0 4,0 Диаметр, un 

0,440,664,0 t,4 4,0 Диаметр, мм 

Рис. 113. Влияние высоты слоя на гранулометрический состав: 
а — укрупненно-лабораторная установка; б — опытно-промышленная 
установка: / — 550 мм вод. ст.; 2— 450 мм вод. ст.: 3— 320 мм вод. ст.; 
4 — 370 мм вод. ст.; 5 — 290 мм вод. ст. 

мости от высоты слоя (опыты проводили на опытно-про
мышленной установке). 

Опыты позволили сделать вывод, что увеличение вы
соты слоя при прочих равных условиях приводит к ин
тенсификации процессов образования новых центров 
грануляции. 

Подобная картина наблюдается и на других матери
алах. Так, при обезвоживании мирабилита на промыш
ленной установке с площадью решетки 6 м 2 и обезвожи
вании растворов сульфата натрия на промышленном ап
парате Волгодонского химического комбината уменьше
ние высоты слоя привело к значительному укрупнению 
материала. 

Снижение высоты слоя соответственно уменьшает ра
бочую поверхность и число частиц в слое, в результате 
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чего источник образования новых центров гранулообра
зования также сокращается за счет уменьшения как 
общего числа частиц, так и времени их пребывания 
в слое. В этом случае прирост гранул Ro = Kt0 за среднее 
время пребывания остается постоянным, поскольку уве
личение К компенсируется уменьшением среднего време
ни пребывания (^0) • 

Таким образом, высота слоя является одним из важ
нейших параметров, позволяющих регулировать про
мышленный процесс без изменения технологического ре
жима. 

На основании проведенных исследований можно вы
делить основные факторы, влияющие на процесс тепло
вого дробления частиц, рассматриваемый как внутрен
ний источник гранулообразования в системе: разность 
температур между зоной охлаждения и зоной перегрева, 
частота цикла смены температуры на частице и число 
циклов смены температуры на частице, выраженное 
средним временем пребывания материала в слое. 

Рассмотрим теперь задачу определения грануломет
рического состава продукта в слое в безрецикловом про
цессе. 

Используя константы дробления П н и Ф н , получен
ные из решения системы уравнений (209) применитель
но к процессу обезвоживания при отсутствии роста 
(при орошении слоя водой), с помощью системы урав
нений (230) — (231) с учетом равенств (213) и (214) рас
считываем распределение материала в слое для процес
са обезвоживания при наличии роста как функцию t c l i , 
hc.4 и К. 

Из системы уравнений (230) — (231) следует, что гра
нулометрический состав слоя и скорость роста опреде
ляются константой выгрузки К, константой скорости 
дробления П и распределением продуктов дробления Ф. 

В свою очередь константа скорости выгрузки 

К = 7 ^ = ^ Г - Т • <242) 

"сл " р е ш ^ с л Р с л 

где 5 р е ш — площадь решетки аппарата, определяемая 
из условий теплового и материального ба
ланса, как функция температуры теплоноси
теля tm, температуры слоя tGn и скорости га
зов в слое W, т. е. Spem=A(tm, ісл)-
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Тогда 

Слі' ^сл) "сл Рсл 

Таким образом, при заданных производительности 
установки, высоте слоя, температуре слоя и теплоноси
теля константа скорости выгрузки К прямо пропорцио
нальна W и характеризует процесс тепло- и массообмена 
в слое. 

В соответствии с теорией термического дробления 
константа скорости дробления при W—const есть функ
ция температуры и высоты слоя (скорости циркуляции) 
П = /(/сл, hca), а распределение продуктов дробления—• 
функция скорости циркуляции Ф = / ( А С Л ) . 

Следовательно, гранулометрический состав материа
ла в слое характеризуется скоростью газов в слое, высо
той и температурой слоя, т. е. теми же самыми парамет
рами, которые используются при расчете аппарата кипя
щего слоя по уравнению материального и теплового 
балансов [85, 137, 153]. 

3. Примеры расчета аппаратов кипящего слоя 
для обезвоживания растворов 

Пример 1 
Рассчитать аппарат кипящего слоя для обезвоживания хлор-

магниевых щелоков концентрацией 32% MgCl 2 . Производительность 
установки по готовому продукту — двухводному хлористому маг
нию — GM = 120 кг/ч. 

Установка работает в системе гранулятор кипящего слоя — дро
билка; для получения рецикла используется часть готового продукта. 

Топливо — природный газ, Qp = 8500 ккал/м 3 . Режимы работы 
дробилки заданы. 

Выбор режима процесса обезвоживания. Известно, что переход 
MgCb из раствора в твердое вещество осуществляется через ряд 
кристаллогидратных форм, причем процесс идет со значительным 
поглощением тепла. При этом двухводная форма M g C l 2 существует 
в интервале температур 150—170° С. Д л я получения двухводного 
MgCb (бигидрата) с низкой степенью гидролиза температура кипя
щего слоя (ел должна находиться в пределах 150—160°С*. Темпе
ратура газов под решеткой tm определяет однозначно производитель
ность установки, т. е., в конечном итоге, количество испаряемой вла
ги в час. Очевидно, что при прочих постоянных условиях степень 
насыщения отходящих газов парами воды будет возрастать с уве-

* К а г а н о в и ч Ю. Я- и др. Авт. свид. № 263396. — «Открытия, 
изобретения, промышленные образцы, товарные знаки», 1970, 
№ 14,с. 19. 
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личением tm- Исследование условий равновесия в системе M g C l 2 — 
Н 2 0 при < = 1 5 5 ° С показало, что двухводная форма M g C l 2 сущест
вует при относительной влажности отходящих газов не свыше 55— 
60%- Это обстоятельство накладывает определенные ограничения 
на допустимую величину tm в процессе обезвоживания хлор-магние
вых щелоков; расчет показывает, что температура газов под решет
кой должна быть не выше 350° С. Примем для расчета / т = 300°С. 

Материальный и тепловой балансы процесса. Полная затрата 
тепла на получение 1 т бигидрата при температуре 155° С из щелока, 
поступающего с температурой 80° С (без учета потерь продукта и 
тепла) , составляет [14, с. 48] : 

qx = 938000 ккал / т бигидрата. 

С учетом 2,5% потерь продукта (в основном, с пылевыносом из 
циклона) и 7% потерь тепла в аппарате КС находим количество теп
ла, необходимого для получения 1 т бигидрата: 

938000 
q i = ( 1 - 0 , 0 2 5 ) ( 1 - 0 , 0 7 ) = 1 0 3 5 0 0 0 К К З Л / Т б И Г И Д р а Т Й • 

Расход исходного щелока на 1 т бигидрата (в выход бигидрата 
включается и циклонная пыль) : 

1000-1000 
; = 2285 кг / т бигидрата. 

448,0 (1-0 ,025) ' ѵ 

Следовательно, производительность установки по исходному ще
локу составит: 

G = 2,285-GM = 2,285-120 = 274 к г / ч (или 208 л / ч ) . 

Количество тепла, отдаваемого слою 1 м 3 газа: 

Ь = (<?р + 0,6 і с л ) ( \ - r\ = (8500 4- 0,6-155) X 
\ *ІП I 

I 155\ 
X I — — 0,94 — 4000 к к а л / м 3 . 

\ 300' 

Удельный расход топлива для получения 1 кг бигидрата: 

<h 1035 „ „ , 
/• = — = = 0,26 м 3 / к г . 

qs 4000 
При заданной производительности по бигидрату G M часовой рас

ход топлива составит: 

Я = /-6м = 0,26-120 = 31,2 м 3 / ч . 

Объем воздуха L, необходимый для горения и смешения с то
почными газами: 

L = # a a = 31,2-9,4-9,0 = 2630 м 3 / ч , 

где а — теоретический удельный расход воздуха, равный для при
родного газа 9,4 м 3 / м 3 ; 

2920 8 2920-0,97 А П п п 

а = - — 0,43 = 0,43 = 9,0 — коэффициент 
tm 300 
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избытка воздуха; 

ß = 0 , 9 7 — к. п. д. топки. 

Объем топочных газов, поступающих в сушилку: 

Ѵт.г= (9,4 а + 1 ) # = (9,4-9,0 + 1)-31,2 = 2670 м 3 / ч . 

Объем топочных газов при температуре слоя: 

2670 ( 2 7 3 + 155) 
У т . с л = ' 2 7 3 - = 4200 м»/ч. 

Расчет гранулометрического состава продукта в слое, скорости 
газов и площади решетки при заданном составе рецикла 
Рассчитываем состав и расход рецикла. 
Состав продуктов дробления [% (по массе)] после дробилки вы

ражается эмпирической формулой: 

Ф (d) = 96 (d — 0 , 5 ) 0 ' 4 3 ехр [ - 0,67 (d — 0 , 5 ) M 3 J . 

С целью получения более однородного продукта расход рецикла 
принимаем равным 18,5% от производительности установки по гото
вому продукту. С учетом выноса 14% продукта из аппарата кипя
щего слоя имеем: 

G M 1 = (1 —0,14) Gv t = 0,86-120 = 104 кг /ч , 

О р ц = 0,185-104 = 19,2 кг /ч . 

Рассчитаем гранулометрический состав продуктов в слое в ста
ционарном процессе. 

Выше было показано, что гранулометрический состав продукта 
в слое в стационарном процессе (при прочих равных условиях) не 
зависит от массы материала в аппарате О с л . 

Предварительно определим интегральные характеристики чис
ленного распределения частиц в рецикле, входящие в выражение для 
прироста среднечисленного размера частиц рецикла за среднее время 
пребывания в аппарате. 

Среднечисленный диаметр частиц в рецикле: 
5,0 

0,5 ' 
< а р ц ) = — = 1,23 мм. 

ЬѵШ К Л 

Ad,-
0,5 

Средний куб диаметра частиц рецикла: 

<4»> = 7 7 - ^ = 5 ' 0 4 м м 3 -
Ф № ) . . 

-&d( 

100 

0,5 ^ 
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Прирост среднечисленного диаметра частиц за среднее время 
пребывания рецикла в аппарате определяется по формуле: 

( К 
< dpn > G M _ J _ 

Ч ц > Ч ц 3 

,23 (V 5 04•104 
: I = 1 , 2 3 ( 1 , 3 5 — 0 , 3 3 ) » 1,25 мм. 

6 - 1 , 2 3 М 9 , 2 3 ' 
Среднечисленный размер гранул в конечном продукте находится 

из выражения: 
Я 

< d > = ( dp 4 ) + — = 1,23 + 1,25 = 2,48 мм. 
К 

Гранулометрический состав продукта в слое [% (по массе)] оп
ределяют по формуле: 

0,5 ^ 
G„ + G P „ К 

Ah = 
••м "рц 

d, чі ,43 
_ н 4 , - 0 . 5 » » ' . - » ^ - » ) ' , , + „ « , 

В табл. 17 приведены результаты расчета гранулометрического 
состава на ЭВМ БЭСМ-4. 

Т а б л и ц а 17. Гранулометрический состав, % (по массе) 

У(ас) *і. Ѵ(^) "t. y(dt) d t . y(dt) 
мм 

У(ас) 
мм мм 

y(dt) 
мм 

0,50 0 3,00 16,53, 5,50 16,20 8,00 5,98 
0,75 0,48 3,50 18,34 6,00 13,82 8,50 4,69 
1,00 1,56 4,00 19,40 6,50 11,49 9,00 3,64 
1,50 4,45 4,50 19,36 7,00 9,38 9,50 2,80 
2,00 8,26 5,00 18,20 7,50 7,54 10,00 2,19 
2,50 12,42 

5,00 18,20 

Среднемассовый размер частиц в аппарате: 
10,0 
S di у (di) Adi 
0,5 

( db > = 
100 

= 4,85 мм. 

Рассчитаем критическую скорость газов. 
Д л я расчета WKP при известном среднемассовом диаметре ча

сти в аппарате воспользуемся формулой [15]: 

Ar 
^ е к р — > 

1400 + 5 , 2 2 V Ar 
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где 
WKp ( db > „ . 

ReKp = — критерии Реинольдса; 

„ <4>pTBg 
Ar = — — — — критерии Архимеда. 

Отсюда 

< d l > Ртв S 
WKP = 

vp, (l400 + 5,22 VAr) 

4 , 8 5 М 0 - 6 - 1 , 8 . 1 0 3 - 9 , 8 1 

2,75-10—5-0,82 1400 + 5 
/

4 . 8 5 М 0 -

2,75-

M , 8 - 1 0 3 - 9 , 8 1 

10- 1 0 -0 ,82 

= 1,75 м /с . 

Принимая число псевдоожижения УѴ = 3, получим рабочую ско
рость газов в слое: 

Wp = NWKP = 3 - 1 , 7 5 = 5,25 м / с . 

Площадь решетки аппарата: 

У т .сл 4200 
S = — i - ^ L - = = 0,22 м 2 . 

р ЗбООГр 3600-5,25 
Сопротивление слоя выбираем в рекомендуемых пределах (250— 

500 мм вод. ст.) : 

Д Р С Л = 320 мм вод. ст . 

Тогда масса слоя определяется из соотношения: 

Сел = А Р с л 5 Р е ш = 0,22-320 = 70 кг . 

Среднее время пребывания частиц рецикла в аппарате: 

G c „ 70 

Омі + О р ц 1 0 4 + 1 9 , 2 
= 0,57 ч. 

Константа К. = —— = = 1,76 1/ч. 
t0 0,57 

Скорость роста гранул в аппарате: 

А, = / С ^ г ) = 1,76-1,25 = 2 , 2 мм/ч . 

При переходе на другой режим работы дробилки -при неизмен
ных величинах G M , О р ц и G C J 1 состав продуктов дробления будет: 

ф (d) = 169,5 ( d - 0 , 5 ) 0 ' 5

 e - i . i9 ( r f -o ,5 ) i . s _ 

Производя аналогичный расчет, получим: 
К=1,7\ 1/ч; < d p 4 > = l,14 мм; Я =1,45 мм/ч; < r f > = 2 мм. 
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В табл. 18 приведен гранулометрический состав продуктов в слое 
y(di). 

Т а б л и ц а 18. Гранулометрический состав, % (по массе) 

Ѵ(^) di, y(dt) dl, "i, 
мм мм мм мм 

0,50 0 3,00 28,24 5,50 9,99 8,00 1,61 
0,75 1,10 3,50 25,55 6,00 7,17 8,50 1,07 
1,00 4,61 4,00 21,59 6,50 5,05 9,00 0,70 
1,50 13,52 4,50 17,33 7,00 3,49 • 9,50 0,46 
2,00 22,32 5,00 13,35 7,50 2,39 10,00 0,29 
2,50 27,33 

13,35 7,50 

Среднемассовый размер частиц в аппарате при этом будет равен: 

(db) = 3,84 мм. 
Время переходного процесса ііз одного стационарного состояния 

в другое составляет ~0 ,6 ч. 
Определенные в приведенном расчете величины хорошо согласу

ются с результатами экспериментального исследования на опытно-
промышленной установке с площадью решетки 0,2 м 2 . 

Пример 2 
При тех же исходных данных определим средний размер частиц 

рецикла, необходимый для получения готового продукта после грану
ляции со среднечисленным диаметром гранул < й > = 2 , 0 мм. 

Из выражений (21) и (27) получаем приближенное соотношение, 
связывающее среднечисленный диаметр гранул в продукте < d > 
с интегральными характеристиками численного распределения частиц 
в рецикле < d P 4 и < d p u > : 

GM V ' 

По результатам обработки экспериментальных кривых грануло
метрического состава продуктов дробления при различных режимах 
работы дробилки строим график зависимости: 

< 4 ц > - Л ( ( і р ц > ) . 

В тех же координатах для заданных значений о р ц, G M и <.d> 
строим график зависимости: 

6Срц / 2 U p , ) \ з 
—:— < à > = U ( ( dpu > ) • 

G M \ л I 

Абсцисса точки пересечения графиков функций / і ( < ^ р ц > ) и 
Ы < ^ Р Д > ) определяет величину < й р ц > . Д л я о р ц = 19,2кг/ч и G M = 

= 104 кг/ч < < і > = 2 мм и 

< ^рц ) \ 3 

U (< d m > )«= 8,85 1 -
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Из графических построений получаем требуемый среднечислен-
ный диаметр частиц в рецикле < d p 4 > » 1,19 мм. 

Пример 3 
Рассчитаем аппарат кипящего слоя для обезвоживания раствора 

сульфата цинка концентрацией 28%. Производительность установки 
по раствору 6 м 3 /ч. Топливо — природный газ, Qp=8400 ккал/м 3 . 

Выбор режима процесса сушки. Температуру топочных газов и 
слоя принимаем на основании физико-химических свойств сульфата 
цинка и опытных данных: ^ т = 900° С, ' с л = 2 0 0 ° С. 

Обезвоживание при температуре слоя 200° С обеспечивает устой
чивый процесс и дает продукт с содержанием 94% сульфата цинка 
и 6% воды. 

Материальный и тепловой балансы процесса. Составим матери
альный и тепловой балансы процесса на 1 м 3 раствора. 

Расход тепла на обезвоживание 1 м 3 раствора составит: 

<7і= ІРр f 1 - — ) (592 + 0 ,48 / с л ) + ^ (С„ /сл + N) 
\ Хк I Хк 

где рр — плотность раствора, р Р = 1350 кг/и3; 
Хп и Хк — начальная (28%) и конечная (96%) концентрации; 

См — теплоемкость сульфата цинка, С м = 0,3 ккал / (кг - град) ; 
N —теплота дегидратации, /Ѵ=115 ккал/кг. 

<7t= 1350 
28 \ 28 1 

(592 + 0 , 4 8 - 2 0 0 ) + — ( 0 , 3 - 2 0 0 + 115) = 
96 / 96 

= 72 500 к к а л / м 3 раствора. 

Количество тепла, отдаваемое слою при сжигании 1 м 3 газа: 

« 7 2 = ( с « + 0 , 6 / с л ) ( і - ^ ) ( 1 - о ) , 

где ô — потери тепла топкой и аппаратом КС. Принимаем 0 = 6%. 

/ 200 \ 
<7а = (8400+0,6-200) -0,94 = 6300 к к а л / м 3 г а за . 

Удельный расход топлива: 

<7і 72 500 , „ 
г = j — = = 115 м 3 г а за /м 3 раствора. 

q2 6 300 

Объем топочных газов, поступающих в аппарат: 

Ѵт.г = (9 ,4а -\- 1) г м 3 / м 3 раствора; 
Г/2920-0,57 

Ѵ т . г = 9,4 — — 0,43 
[ \ 900 т . г = 9.4 ( + 1 115 = 

= 3060 м 3 г а з а / м 3 раствора. 

' П л о щ а д ь газораспределительной решетки: 

'сл + 273 

S 
273 

реш • 3600Г р 
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где Vp — производительность аппарата по раствору, м 3 /ч; 
Wp — рабочая скорость газов в слое, м/с. 

Для получения информации, необходимой для выбора скорости 
газов в слое, рассчитаем распределение материала в слое в указан
ном режиме. Принимая высоту насыпного слоя /г0 = 300 мм и зада
ваясь величиной константы скорости выгрузки К= 1,33—2,0 1/ч (из 
условия среднего времени пребывания материала в слое ^>=0,5— 
0,75 ч) , решая систему ураванений (230) и (231), получаем грану
лометрический состав слоя, приведенный в табл. 19. 

Т а б л и ц а 19. Гранулометрический состав слоя при различных К, % (по массе) 

Размер фракции, мм 
К, 
1/ч —6+5 —5+3 —3+2 —2+1,6 - 1 , 6 + 

+ 1,25 
—1,25+ 

+0,8 
- 0 , 8 + 
+ 0,5 

2,00 
1,67 
1,33 

6,7 
4,2 
1,9 

56,9 
53,7 
47,8 

30,6 
35,3 
41,7 

4,3 
5,1 
6,5 

1,3 
1,5 
1,9 

0,1 
0,1 

' — 

Таким образом, размер частиц в слое находится в диапазоне 
6,0—0,8 мм. Принимая максимальный размер частиц, уносимых из 
слоя, dm'.n = 0 , 5 мм, по формулам, выведенным О. М. Тодесом, 
рассчитываем критическую скорость псевдоожижения (WKp) для ча
стиц rfmax = 6 , 0 мм и скорость витания (№ В цт) для частиц rfmin = 

= 0,5 мм. 
Принимаем р т в = 3 , 2 8 - 1 0 3 кг /м 3 — плотность материала; р г = 

= 0,746 кг /м 3 — плотность газов; ѵ = 34,85-10~6 м 2 /с — кинематиче
ский коэффициент вязкости. 

Тогда для а щ iw ; 

(0,5-10- 3 ) 3 -3280-9,8! 
Ar = — = 4,42-10 3; 

(34,85-10- 6 ) 2 -0,746 

max • ДЛЯ d 

(6 ,0 -10~ 3 ) 3 3280-9,81 
Ar = : = 7,64-10«; 

(34,85-10- 6 ) 2 -0,746 
Ar 4,42-10 3 

ReBllT = = = = = = = = - = 74,5; 
18 + 0,61 V Ar 18-0,61 | / 4 , 4 2 - 1 0 3 

Ar 7,64-10« 
Re*P = — = - 482; 

1400 + 5,22 V Ar 1400 + 5,22 У 7,64• 10« 

ReKPv 482-34,85-10-6 
WKV = - ^ - = • = 2,8 м/с; 

+max 6-10-

/?«вит У 74,5-34,85-10" 
WM,T = = : = 4,3 м / с . 

dm:n 0 ,5 -10 - 3 ' 
Рабочая скорость должна лежать в диапазоне скоростей № к р —• 

WBHT, чтобы было обеспечено псевдоожижение самых крупных ча-
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стиц, образующихся в слое (6,0 мм), и в то же время ограничен раз
мер частиц, выносимых из слоя (0,5 мм). 

Принимаем рабочую скорость газов в слое: 
Wp = 3 , 0 м /с . 

Тогда необходимая площадь газораспределительной решетки: 

3060-(273 + 200)-6,0 
Spem = = 2,96 м 2 » 3 м 2 , 

р 273-3600-3,0 
Правильность принятой константы скорости выгрузки проверяет'^ 

ся из соотношения: 

Ун 28 
x ^ Р Р Р — 6 , 0 - 1 3 5 0 - — г 

j , °м Хк 96 л = ~ г ~ = ^ = " = 1,75 1 / ч , 
Осл Spimh0pn 3,0-0,3-1500 

которая, таким образом, лежит в выбранном диапазоне. 
В случае значительного отличия полученной константы выгрузки 

от принятой производят повторный расчет распределения и рабочей 
скорости для нового значения К, который и будет окончательным, 
так как изменение К на распределение влияет незначительно. 

Таким образом, показатели аппарата будут следующими: 

Площадь аппарата, м 2 3 
Расход, м3/ч: 

воздуха 17 670 
природного газа Ь90 

Удельная производительность аппарата: 
по испаренной воде, кг/ (м 2 -ч) 1900 
по количеству продукта, кг/(м 2 • ч) 800 
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