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ІНФОРМАЦІЙНИЙ БЛОК
Актуальність дослідження.

Раціональна  організація  відведення  і  використання  конденсатів  в  системі

теплоенерговикористання цукрового заводу впливає на його енергоспоживання.

Тому  дослідження  по  даній  темі  є  актуальним  з  огляду  енергозбереження  і

зменшення викиду в навколишнє середовище двоокису вуглецю.

Зв’язок дослідження роботи з науковими програмами.

Робота виконана у  відповідності  плану НДР кафедри теплоенергетики та

холодильної техніки НУХТ на 2023 р.

Мета дослідження.

Окреслити теплотехнологічні  засади раціональної  організації  відведення і

використання конденсатів  в системі теплоенерговикористання цукрового заводу

Завдання дослідження.

Визначити і порівняти різні способи відведення і використання конденсатів

цукрового заводу .

 Обє'кт дослідження.

Система відведення та збирання конденсату цукрового заводу.

Предмет дослідження.

Раціональне використання теплоти конденсатів цукрового заводу.

Практичне значення отриманих результатів.

Одержані  результати  можуть  бути  використанні  для  аналізу  можливості

застосування певного способу  відведення і використання конденсатів цукрового

заводу .

Особистий внесок магістранта.

Магістрант:

- здійснив аналітичний огляд літературних публікацій з питань відведення і

використання тепла конденсату;

-  виконав  розрахунки  та  порівняння  різних  способи  відведення  і

використання конденсатів цукрового заводу;
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Публікації.

За  матеріалами  магістерського  дослідження  публікації  автора  роботи  на

момент її захисту – відсутні.

Структура магістерської роботи.

Магістерська робота складається із вступу та 5 розділів, висновків. Повний

осяг роботи становить 82 стор. Робота містить 6 таблиць та 9 рисунки.
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АНОТАЦІЯ

В магістерській роботі ,, Теплотехнологічні засади раціональної організації

відведення  і  використання  конденсатів   в  системі  теплоенерговикористання

цукрового заводу’’ розглянуті питання джерел конденсатів (n+) потенціалів, що

утворюються при використанні як нагрівного середовища технологічної пари, що

надходить з ТЕЦ заводу, а також при використанні для нагрівання напівпродуктів

цукрового виробництва в підігрівниках та одержання утфелю у вакуум-апаратах

вторинної пари з n – корпусів багатокорпусної випарної установки.

Критично  розглянуті  конденсатні  схеми  у  їх  розвитку  –  від  схеми  з

наявністю  автоматичних  конденсатовідвідників  біля  кожного  теплообмінного

пристро  до,  так  званих,  без  автоматичних  схем  відведення  конденсату  на

гідравлічні  колонки  та  збірники.  Наведений  детальний  аналіз  конструкцій

гідравлічних колонок Нісснера та ЦИНС, та умов їх використання.

Конкретизовані  вимоги  до  конденсат  них  схем.  Особлива  увага  надана

умовам  досягнення  максимальної  економічності  роботи  випарної  установки,  з

використанням пари  самовипаровування  конденсатів  за  умов  їх  конденсатного

охолодження.

Детально  проаналізовані  умови  максимальної  ефективності  використання

теплоти конденсатів, як джерела вторинних енергоресурсів.

Виконано  розрахунок  системи  теплоенерговикористання  конденсаторів  і

самих конденсатів  для  забезпечення  повернення  в  ТЕЦ для живлення парових

котлів  конденсатом  належної  кількості  і  якості,  для  живлення  дифузійної

установки.

Розглянутий  баланс  конденсатів  в  системі  теплоенергоспоживання

цукрового заводу.
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ANNOTATION

In  the  master's  thesis  "Thermal  and  technological  principles  of  rational

organization of condensate removal and use in the system of heat and energy use of a

sugar plant" the issues of condensate sources (n+) potentials formed when using process

steam coming from the plant's CHP as a heating medium, as well as when used for

heating sugar intermediates in heaters and obtaining molasses in vacuum devices of

secondary steam from n - buildings of a multi-hull evaporator are considered.

Condensate  schemes  in  their  development  are  critically  reviewed  -  from  the

scheme with automatic condensate drains near each heat exchanger to the so-called "no

automatic  condensate  drainage  schemes"  to  hydraulic  columns  and  collectors.  A

detailed  analysis  of  the  designs  of  Nissner  and  CINC  hydraulic  columns  and  the

conditions of their use is provided.

The requirements for  condensate  schemes are specified.  Particular  attention is

paid to the conditions for achieving maximum efficiency of the evaporator unit, using

the  steam  of  self-evaporation  of  condensates  under  conditions  of  their  condensate

cooling.

The conditions of maximum efficiency of condensate heat utilization as a source

of secondary energy resources are analyzed in detail.

The system of  heat  and power utilization of  condensers  and condensates  was

calculated to ensure the return to the CHP plant of condensate of the proper quantity and

quality to feed steam boilers and to power the diffusion unit.

The balance of condensates in the system of heat and energy consumption of a

sugar plant is considered.



9

ВСТУП

Цукрова промисловість – одна із провідних галузей харчової промисловості.

В Україні це  одна  з  найстаріших  і  найважливіших  галузей  харчової

промисловості,  продукція  якої  до 1914 року,  поруч  із  збіжжям,  була

найважливішим предметом експорту. В Україні цукор виробляється в основному

з цукрових буряків. З середини 1950-х років, спочатку як у рамках допомоги для

Куби,  деяка  частина  цукру  виробляється  шляхом  перегонки  темного  цукру

отриманого  з цукрової  тростини.  Понад  половину  цукру  в  Україні  споживає

населення,  частина  становить  сировину  для  низки  галузей  харчової

промисловості.

Географічне  розміщення  цукрової  промисловості  і  тепер  в  основному

перекривається з розміщенням цукрового буряку.

Найбільше  розвинена  цукрова  промисловість  у  Вінницькій,  Черкаській,

Хмельницькій, Київській, Сумській, Полтавській та Харківській, Кіровоградській

і Одеській областях.

Цукрова  промисловість  має  багатогранні  зв’язки  з  іншими  галузями

народного господарства та багатьма галузями харчової промисловості. Вона тісно

пов’язана з сільським господарством, багатогранно впливає ( може впливати) на

його розвиток.
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1. Значення конденсатного господарства як складової системи

теплоенерговикористання цукрового заводу

Теплоенергетичне  господарство  цукрових  заводів  характеризується

використанням  як  теплоносіїв  водяної  пари  різних  потенціалів.  Їх  кількість

визначається  кількістю  корпусів  випарної  установки,  вторинна  пара  з  яких

відбирається  на  підігрівники  та  вакуум-апарати.  Сюди  слід  додати  ще  один

потенціал  пари  -  відпрацьована  пара  з  ТЕЦ,  вона  ж  технологічна  пара,  яка

надходить з колектора технологічної пари заводу в підігрівну камеру 1-го корпусу

ВУ та інші споживачі цієї пари.

Таким чином маємо справу з (n+1) потенціалами пари що використовується в

теплотехнології цукрового виробництва.

Це  означає,  що  виникає  проблема  раціональних  технологічних  та

теплоенергетичних  рішень  щодо конденсату,  який  з’являється  при  конденсації

нагрівної пари в рекупераційних теплообмінниках. В кожному з них утворюється

конденсат у кількості:

Дконд = Qпід/qконд (1.1)

де Qпід - кількість теплоти, яку має отримати середовище, що нагрівається, кДж;

qконд -  кількість  теплоти,  яка  виділяється  при конденсації  нагрівної  пари.  Вона

дорівнює: 

qконд = h’’ - hконд (1.2)

де  h’’ -  ентальпія  сухої  насиченої  пари,  що  надійшла  в  нагрівну  камеру

теплообмінника,  кДж/кг,визначається  за  тиском пари  з  таблиць  теплофізичних

властивостей водяної пари;

hконд = tконд ⋅ c, кДж/кг, ентальпія конденсату, що відводиться з теплообмінника, тут

tконд = tконд
’’ – tохл

В  свою  чергу  tконд
’’ -  температура  сухої  насиченої  пари,  що  надходить  в

нагрівну камеру,  tохл - охолодження конденсату при його стіканні по зовнішній

поверхні вертикальних труб поверхні нагріву підігрівника.

Очевидно,  що  в  пароконденсатних  підігрівниках,  де  пара  нагріває

середовище в результаті безпосереднього контакту з ним в результаті конденсації

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0


11

на струменях або на подрібнених частинках середовища та  змішування з  ним,

проблема конденсату відсутня.

Конденсат,  що  утворився  на  трубах  поверхні  нагріву,  слід  розглядати  як

носія певного енергетичного потенціалу, рівень якого визначається температурою

конденсату.

Максимальне  використання  енергетичного  потенціалу  нагрівної  пари

відповідає умові, коли кожний кг пари, яка надійшла в нагрівну камеру, повністю

конденсується, а витрата пари з конденсатом, що відводиться, повністю відсутня.

Це можливо тоді, коли конденсатовідвідні пристрої біля кожного теплообмінника,

якщо вони  передбачені  в  конденсатній  схемі,  а  також вся  система  відведення

конденсату в умовах наявності (n+1) їх потенціалів виключає можливість виходу з

грійної камери разом з конденсатом якоїсь кількості пари. 

Постає також задача раціонального використання теплоти конденсатів, що

обумовлена  різницею  початкової  ентальпії  конденсату  на  виході  з

теплообмінника, hконд = tконд ⋅ c, і мінімальною температурою конденсату в системі

теплоенерговикористання,  яка  визначається  температурою  вторинної  пари  в

останньому корпусі випарного апарата, тобто, tп
’’

Qконд = hконд – c ⋅ (tп
’’ - tох

’) (1.3)

де:  tох
’ - зменшення температури конденсату вторинної пари і-го корпусу

ВУ  через  його  охолодження  на  вертикальних  трубах  поверхні  нагріву

теплообмінника, що використовує цю пару як нагрівну.

Величина tn
`` визначається температурним режимом на випарній установці.

Величина Qконд використовується для нагрівання соку або утворення пари

самовипаровування.

Важливою  є  проблема  раціонального  використання  власне  самих

конденсатів  в  теплотехнології  цукрового виробництва  і  в  теплотехнологічному

комплексі Завод – ТЕЦ, з огляду на їх енергетичний потенціал, кількість і якість.

Якщо  мова  йде  про  теплообмінники,  то  їх  теплову  продуктивність

визначають як: 

Qпід = S ⋅ c ⋅ (tкінц – tпоч), кДж (1.4)

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
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де  S,  c -  кількість  середовища,  яке  нагрівається  кг(т),  та  його  теплоємність

кДж/кг·К;

tкінц, tпоч - початкова та кінцева температури середовища, К.

Для випарних та вакуум-апаратів теплова продктивність дорівнює: 

Qвип = W ⋅ r, кДж,

де: W - кількість випареної води, кг,

r - теплота пароутворення при тиску вторинної пари, кДж/кг.



13

2. Вимоги до системи відведення, збирання і використання конденсатів

та їх забезпечення в реальних конденсатних схемах

Конденсатна система організовується таким чином, щоб забезпечити:

2.1. Надійне відведення конденсатів з нагрівних камер теплообмінного

обладнання без втрат з конденсатом частини нагрівної пари

Ця обов’язковка, необхідна умова повинна бути забезпечена незалежно від

схеми відведення конденсатів.

2.2. Охолодження конденсатів шляхом їх каскадного перепуску в

конденсатній схемі з метою одержання пари самовипаровування якомога

вищого потенціалу

Кількість  пари  самовипаровування  конденсату,  яку  можна  одержати  при

охолодженні  конденсату  від  початкової  температури,  tк.п. ,  до  кінцевої

температури, tвідт , визначається за формулою:

еі = Gк ⋅ cк ⋅ (tкін – tвідт/rвідт), кг (2.1)

У цій формулі:

Gк –  сумарна  кількість  конденсату,  що  надійшла  в  збірник  чи  колонку

конденсату;

rвідт - теплота пароутворення пари самовипаровування, що відповідає тиску

(температурі насиченої пари) в точці конденсатної схеми, куди надходить пара

самовипаровування.

Наявність пари самовипаровування , що має потенціал вторинної пари і-го

корпусу, еі , приводить до зменшення фактичного відбору вторинної пари з 

і-го корпусу випарної установки, на велечину еі.

Тоді величина фактичного відбору вторинної пари з і-го корпусу, Е і
’ буде

дорівнювати:

Еі
’ = Еі – еі (2.2)

Наявність  пари  самовипаровування  дозволяє  зменшити  витрату  пари  на

випарну установку.  Величина цього зменшення залежить від того,  яким чином

компенсується  недопустиме зменшення продуктивності  ВУ,  яке  появиться  при

використанні пари самовипаровування, на величину 
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W = і ⋅ еі (2.3)

Якщо  сталість  продуктивності  ВУ  забезпечується  наявністю  в  тепловій

схемі  випарної  установки  пароструминного  (ПК)  чи  механічного  компресора

(МК)  шляхом  збільшення до  них  відборів  вторинної  пари  з  корпусів  ВУ,  або

системи  міжкорпусних  перепусків  пари  шляхом  зменшення  їх  величини,  то

зменшення витрати пари на ВУ ( ДВУ), дорівнюватиме величині еі, тобто

ДВУ = еі (2.4)

В  разі,  якщо  перелічені  вище  способи  компенсації  зменшення

продуктивності ВУ відсутні, сталість продуктивності ВУ може бути забезпечена

додатковим  надходженням  з  останнього  корпусу  ВУ  вторинної  пари  в

барометричний конденсатор, Дк , за умови, що:

і ⋅ еі = n Дк (2.5)

звідки  Дк = і  ⋅ еі/n. При цьому зменшення величини витрати пари на ВУ

становитиме лише:

Дк = еі - Дк = еі - (і - еі/n) = (n-i/n) ⋅ ei (2.6)

Очевидно,  якщо  мова  йде  про  пару  самовипаровування  еп,  яка  має

параметри вторинної пари з  n-го корпусу, тоді зменшення витрати пари на ВУ

дорівнюватиме:

Дк = 0 (2.7)

Також  очевидно,  що  зменшення  витрати  пари  на  ВУ  зростатиме,  при

зростанні потенціалу утвореної пари самовипаровування конденсатів 

(величина і  зменшується).  Ця обставина аргументує вимогу охолодження

конденсатів  з  метою  одержання  пари  самовипаровування  якомога  вищого

потенціалу.

2.3. Повернення в ТЕЦ для живлення парових котлів конденсату

необхідної кількості і якості

Конденсатне  господарство  системи  теплоенергоспоживання  цукрового

заводу  спроможне  забезпечити  роботу  ТЕЦ  на  поверненому  конденсаті  як

живильній воді для парогенераторів ТЕЦ.

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
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Кількість поверненого конденсату повинна бути достатньою для виробітку

необхідної  кількості  технологічної  пари  для  заводу  та  забезпечення  власних

потреб ТЕЦ (витрата пари на мазутне господарство, втрата води з постійною та

періодичною  продувками,  забезпечення  стану  гарячого  резерву  живильного

насосу з паровим трубним та інші потреби).

З  урахуванням  певного  запасу  можна  вважати  необхідним  повернення  в

ТЕЦ конденсату у кількості до (1,2-1,3) Дтехн, де Дтехн – витрата технологічної пари

на випарну установку, на  підігрівник соку перед ВУ останньої групи, сушарку

цукру та інші можливі споживачі.

Якість  поверненого конденсату  має бути максимально високою,  оскільки

мова йде про живлення ним парогенераторів без додаткової обробки.

Таким  конденсатом  являється  конденсат  технологічної  пари,  основним

джерелом якого є нагрівна камера 1-го корпусу випарної установки, та нагрівна

камера підігрівника соку перед випарною установкою останньої групи.

Вірогідність  забруднення  цього  конденсату  в  умовах  цукрового  заводу

мінімальна і залежить від міцності труб поверхні нагріву підігрівника соку перед

ВУ та їх кріплення в трубних решітках.

У  випарному  апараті  1-го  корпусу  попадання  цукру  в  конденсат

маловірогідно,  оскільки  при  появі  згаданих  дефектів  труб  відбудеться

проникнення нагрівної пари до соку, а не навпаки.

 Якість цього конденсату не залежить від режиму експлуатації 1-го корпусу

ВУ.

Кількість конденсату відпрацьованої пари, що збирається в конденсатному

господарстві,  недостатня  для  забезпечення  ТЕЦ,  тому  крім  цього  конденсату

частково подається в ТЕЦ конденсат вторинної пари 1-го корпусу.

Якість цього конденсату залежить від режиму експлуатації 1-го корпусу ВУ,

зокрема,  від  п’єзометричного  рівня  соку  у  кипятильних  трубках.  Надмірне

зростання  рівня  може  привести  до  попадання  крапель     вторинну  пару,  яка

відділяється  з  парорідинного  потоку,  що  виходить  з  кипятильних  труб.   Це
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приводить  до  забруднення  цукром  конденсату  цієї  пари,  найбільшою мірою в

трубній камері 2-го корпусу.

Ця обставина  обумовлена  наявністю 2-х  комунікацій,  по яким конденсат

надходить в ТЕЦ. В одній трубі подається конденсат відпрацьованої пари,  а в

іншій  –  конденсат  вторинної  пари  1-го  корпусу.  Цим  самим  запобігається

можливість  забруднення цукром всього конденсату,  який надходить в  ТЕЦ,  за

умови подачі суміші і конденсатів, що повертаються в ТЕЦ однією трубою.

В реальних умовах передбачається контроль якості  конденсату вторинної

пари 1-го корпусу на предмет наявності цукру у конденсаті, що направляється в

ТЕЦ.

В  ТЕЦ  повернений  конденсат  відпрацьованої  пари  весь  надходить  в

деаераційну  колонку.  Необхідний  рівень  живильної  води  в  баку-акумуляторі

деаератора  забезпечувався  регулюванням  надходження  в  деаераторну  колонку

конденсату вторинної пари 1-го корпусу.

Раніше регулювання рівня здійснювалось таким чином,  що надлишковий

конденсат  вторинної  пари  з  деаераторної  установки  ТЕЦ  повертався  в

конденсатне  господарство  заводу  окремим  трубопроводом.  Отже  завод  був

пов’язаний з ТЕЦ трьома трубопроводами конденсату.

В сучасних схемах необхідний рівень живильної води в баку-акумуляторі

забезпечується  регулюючим  клапаном  на  трубопроводі  конденсату  вторинної

пари 1-го корпусу. При зміні регулюючим  клапаном надходження _конденсату в

деаераторну  колонку,  зміниться  рівень  у  відповідному  збірнику  цього  ж

конденсату  у  конденсатному  господарстві  заводу.  Постійність  рівня

забезпечується  регулюванням  перепуску  надлишкової  кількості  конденсату

випарної пари 1-го корпусу, яка не подається в ТЕЦ, а надходить у наступний

збірник конденсату вторинної пари 2-го корпусу.

У цьому разі потреба в 3-му трубопроводі поверненні конденсату з ТЕЦ в

завод відсутня.
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3. Схеми відведення конденсатів, їх розвиток і обгрунтування

3.1. Принципова схема відведення і збирання конденсатів на основі

використання індивідуальних автоматичних конденсатовідвідників

Принципова  схема  відведення  і  збирання  конденсатів  на  основі

використання індивідуальних автоматичних конденсатовідвідників,  наведена на

рис. 3.1:

Рис. 3.1. Принципова схема відведення конденсатів в 4-х корпусній ВУ з

0-корпусом на базі АКВ

ЗК-Р,  ЗК-0,  ЗК-1,  ЗК-2  –  збірники  конденсатів  ретурної  (відпрацьованої)

пари, вторинної пари відповідно, 0, 1, 2 – корпусів ВУ.

Така  схема  існувала  в  промисловості,  коли  джерелом  механічної  енергії

були парові машини, після яких значна кількість відпрацьованої пари, як пара Rd

на  схемі,  надходила  в  трубопровід  вторинної  пари  о-корпуса  4-х  корпусної

випарної установки з    0 – корпусом.
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Конденсат  відводився  після  кожного  випарного  апарату,  підігрівника  і

вакуум-апарата через автоматичний конденсатовідвідник (АКВ).

Принципова  схема  підключення  автоматичного  конденсатовідводника

наведена на рис. 3.2:

 

Рис. 3.2. Схема підключення автоматичного конденсато-відводника 

Обов’язковою умовою роботи конденсатовідвідника є  наявність перепаду
тисків конденсату, р до р1, і після нього, р2, тобто:

р = р1-р2 

При  наявності  в  схемі  відведення  конденсату  зворотнього  клапану,що

убезпечує підігрівник, який відключають з роботи і в грійній камері якого тиск

зменшується  до  атмосферного,  від  зворотного  надходження  конденсату  зі

збірника, в який надходить конденсат такого ж потенціалу і з інших підігрівників.

Зазначена  на  рис.  3.2  висота  стовпа  конденсату  h перед  зворотним

клапаном,  необхідна  для  створення  в  процесі  роботи  гідростатичного  тиску

конденсату для підйому рухомої частини зворотнього клапану. При .відсутності

належного  h можливе  часткове  заповнення  конденсатом  нагрівної  камери

теплообмінника.

Відповідно до рис. 3.1, з випарних апаратів 0- 3 корпусів конденсат через

автоматичний  конденсатовідвідник  (АКВ)  надходить  у  відповідні  збірники,

відведення пари самовипаровування з яких здійснюється за таким принципом:

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
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-  в  збірник  конденсату  відпрацьованої  (ретурної)  пари  ЗК-Р  надходить

конденсат  цієї  пари  з  нагрівної  камери 0-корпусу  з  температурою біля  139°С.

Відведення пари самовипаровування  зі збірника ЗК-Р  у кількості  е2
’ здійснено в

трубопровід вторинної пари  2-го корпусу ВУ, а температура в цьому збірнику

стане  рівною  101°С  (як  підкреслювалось  раніше,  це  майже  оптимальна

температура конденсату, що повертається в ТЕЦ);

- зі збірника конденсату 0 – корпусу (ЗК-0), пара, що утворюється в ньому,

також відводиться  в  трубопровід  вторинної  пари  2-го  корпусу.  Конденсат,  що

надійшов після АКВ в збірник з температурою 114°С, в ньому охолоджується до

температури  101°С,  утворюючи  пару  самовипаровування  у  кількості  е2
῎.  Весь

конденсат зі збірника ЗК-0 відводиться в ТЕЦ.

Оскільки конденсату зі збірників  ЗК-Р (його кількість невелика через мале

навантаження 0-корпусу) та ЗК-0 може бути недостатньо для повернення в ТЕЦ,

додаткова кількість конденсату для ТЕЦ відбирається зі збірника ЗК-1, куди через

АКВ надходить конденсат з нагрівної  камери випарного апарату 2-го корпусу з

температурою  біля  106°С,  а  також  після  підігрівників  через  АВК,  що

використовують як нагрівну вторинну пару з 1-го корпусу.

Пара самовипаровування у кількості е2
‴ зі збірника ЗК-1 відводиться також в

трубопровід вторинної пари 2-го корпусу, забезпечуючи тим самим температуру

конденсату в ЗК-1 на рівні 101°С.

Наступним збірником в схемі, є конденсатний збірник пари із 2-го корпусу

(конденс.  втор.  пари),  ЗК-2.  Сюди відводяться через АКВ конденсат вторинної

пари  2-го  корпусу  ВУ,  який,  маючи  первинну  температуру  біля  98°С,

охолоджується до 85°С, утворюючи пару самовипаровування е3
’.

В збірнику ЗК-2 встановиться температура 85°С. В цей же збірник після

відповідних АКВ надходить залишок конденсату вторинної пари 0-корпусу (якщо

він  буде  в  наявності  з  балансу  конденсатів)   та  конденсат  зі  збірника  ЗК-1,

які,охолоджуючись від 101°С до 85°С, утворюють пару самовипаровування е3.

В збірник ЗК-2 надходить самопливом конденсат з нагрівної камери 4-го

корпусу ВУ, що має температуру біля 83°С (та однаковий зі збірником ЗК-2 тиск).
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Установка окремого конденсатозбірника ЗК-3 для відведення в нього через АКВ

конденсату вторинної пари 3-го корпусу вимагала б зробити відтяжку з ЗК-3 в

трубопровід вторинної пари 4-го корпусу, охолоджуючи таким чином конденсат

до 65°С та навантажуючи додатково  барометричний конденсатор.

Очевидно, що це недоцільно.

Багато  років  конденсатна  система,  яку  розглянуто,  успішно працювала  в

цукрової галузі, задовільняючи основні вимоги до конденсатнх схем:

- надійне  відведення  конденсату  з  теплообмінної  апаратури  за  умови

кваліфікованого і надійного обслуговування АКВ;

- забезпечувала повернення в котельню конденсату необхідної кількості і

якості;

- часткове  каскадне  охолодження  конденсату  з  одержанням  пари

самовипаровування.

В той же час до недоліків такої системи слід віднести

- наявність  великої  кількості  АКВ,  що  вимагають  постійного  догляду  і

забезпечення надійної роботи.

Слід  зауважити,  що  зі  збільшенням  продуктивності  цукрових  заводів  і

поверхонь нагріву випарних апаратів збільшувався необхідний умовний діаметр

АКВ,  арматури   до  розмірів,  які  не  продукувала  промисловість.  Це  дуже

ускладнювало ситуацію.

Недоліком  також  є  потреба  у  великій  кількості  арматури,  по  3  запорні

органи та по 6 фланцевих з’єднань на один АКВ, а також значних витрат на їх

ремонт та обслуговування.

Зазначені  вище  обставини  обумовили  необхідність  переходу  до

конденсатних схем зі зведеною до мінімуму кількістю АКВ, більш ефективним

охолодженням конденсатів при їх  каскадному перепуску.

В результаті здійснення «енергетичної революції» в цукровій промисловості

відбувався і розвиток випарних установок.

Будівництво  ТЕЦ на  нових  заводах  і  реконструкція  котелень  в  ТЕЦ,  як

правило зі збільшенням продуктивності заводів та підвищенням параметрів після
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парових  котлів,  дозволило  підвищити  тиск  технологічної  пари.  Це  дозволило

ліквідувати  0-корпус,  і  направити  відпрацьовану  пару  з  ТЕЦ  як  нагрівну  в  1

корпус ВУ, ліквідувати останній корпус ВУ з 0-корппусом, оскільки він працював

з постійним надходженням пари в барометричний конденсатор.

Врешті  решт  цукрова  промисловість  перейшла  на  ВУ  4-х  корпусні  з

концентратором.  Саме  на  базі  такої  ВУ  буде  проведений  аналіз  наступних

конденсатних схем.

Були  ліквідовані  АКВ  біля  теплообмінної  апаратури,  а  відведення

конденсатів пари однакових параметрів здійснювалось самопливом з нагрівних

камер теплообмінників у відповідні пристрої.

3.2. Аналіз схеми відведення і збирання конденсатів на основі

використання гідравлічних колонок

Розглянемо конструктивну характеристику і принцип роботи гідравлічних

колонок. 

Ще в кінці 30-х років по імпорту в СРСР надійшла гідравлічна колонка інж.

Нісснера (Чехословакія), схематичне креслення якої наведено на рис. 3.3.

Рис. 3.3. Гідравлічна колонка інж. Нісснера (Чехословакія)
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В  принципі  ця  колонка,  як  і  пізніша  колонка  ЦИНС,  являла  собою

гідравлічний конденсатовідвідник – гідравлічний затвор.

Конденсат з  випарного апарату та з підігрівників,  що використовують як

нагрівну пару одинакового потенціалу, підводився з усіх боків в нижню частину

колонки. 

Задача  колонки  –  «спрацювати»  перепад  тисків  конденсату  на  вході

колонки, р1, до тиску в сепараторі р2, який дорівнює тиску в тому місці теплової

схеми  випарної  установки,  куди  відводиться  пара  самовипаровування,  яка

утворюється  у  внутрішній  трубі  колонки,  і  забеспечити  проходження  через

колонку лише конденсату.

Фактично  p1 – це тиск пари в нагрівній камері випарного апарату, звідки

самопливом  надходить  конденсат,  що  має  температуру  на  2-3°С нижчу

температури сухої насиченої пари при тиску р1.

Тиск p2 –  це тиск вторинної пари цього ж випарного апарату, яка надходить

в нагрівну камеру наступного апарата.

Зазначена  на  рис.  3.3,  робоча  висота  колонки Н при  русі  парорідинного

потоку у внутрішній трубі колонки з початковим паровмістом 0 на вході в трубу

створює гідравлічний затвор для підйомного парорідинного потоку і таким чином

забезпечує надходження у внутрішню трубу лише конденсату.

При  русі  суміші  вверх,  завдяки  зменшенню  тиску,  конденсат  починає

закипати  в  точці,  де  температура  потоку  конденсату  дорівнює  температурі

насичення при тиску в цій точці.

Виходячи з зазначеного робоча висота колонки визначається із залежності:

Н ⋅ ρсум ⋅ g ≥ (ρ1 – ρ2) – ρконд (3.2)

Звідси:

Н ≥ 
(ρ1 – ρ2) – ρконд

ρсум ⋅g
(3.3)

В цих формулах: ρконд – втрата тиску конденсатом при його русі з нагрівної

камери теплообмінника до внутрішньої труби колонки;

ρсум – середня густина парорідинної суміші у внутрішній трубі.

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
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Таким  чином  робоча  висота  колонки  Н  при  визначених  температурним

режимом  ВУ  величинах  р1 і  р2 та  конфігурацією  конденсатопровода,  яка

обумовлює значення  ρвтрат, залежить від розрахункового значення  ρсум. В свою

чергу  ρсум залежить  від  співвідношення  кількостей  конденсату  і  пари

самовипаровування в  підйомній трубі  колонки (тобто від  паровмісту рухомого

двохфазного  потоку).  При  зростанні  кількості  конденсату,  що  рухається  в

підйомній  трубі,  та  незмінній  кількості  пари  самовипаровування  зменшується

паровміст суміші і зростає середня густина двохфазного потоку в підйомній трубі,

ρсум.

Це,  як  видно  з  формули  для  Н,  зменшує  робочу  висоту  колонки.  Для

працюючої  колонки,  з  її  незмінними  геометричними  розмірами,  утворюється

запас робочої висоти, який забезпечує надійність роботи колонки за умови роботи

випарного апарата  в  режимі  накипеутворення,  коли зростає  необхідна корисна

різниця  температур.  Це  приводить  до  зростання  різниці  р1 –  р2,  яка  і

компенсується запасом робочої висоти колонки.

Конструкція  колонки  забезпечує  одержання  додаткового  запасу  робочої

висоти колонки завдяки наявності в ній циркуляційного контуру для конденсату,

який  включає  нижню  частину  колонки,  підйомну  трубу,  сепаратор,  опускний

кільцевий канал для руху в ньому охолодженого до температури  t2
`` конденсату,

нижня частина колонки.

Рушійною силою руху конденсату в зазначеному циркуляційному контурі є

різниця густини конденсату в опускному кільцевому каналі і середньої по висоті

труби густини парорідинного потоку.

В результаті через отвори в нижній частині внутрішньої труби до потоку

свіжого  конденсату  з  температурою  tконд підлучається  охолоджений  до

температури t2
`` конденсат із сепаратора колонки.

Це  забезпечує  зростання  середньої  для  підйомної  труби  густини

парорідинного потоку.

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
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При  проектуванні  і  будівництві  нових  цукрових  заводів,  площадка

обслуговування  основного  обладнання  (в  тому  числі  і  випарної  установки)

складала +7,2 м.

Габаритна  висота  гідравлічних  колонок  Нісснера,  які  планувалось

використати, була такою, що не давала можливості їх встановити в межах висоти

7,2 м за мінусом товщини перехрестя.

 Постала  задача  зменшити  робочу  висоту  колонки  з  тим,  щоб  нова

габаритна висота колонок дозволила б їх установити без потреби спорудження

для кожної колонки отворів в перекритті площадки обслуговування +7,2 м.

Цього можна було б досягти, збільшивши густину двохфазного потоку за

рахунок  підвищення  ефективності  циркуляційного  контуру,  зокрема,

ліквідувавши  зайвий  гідравлічний  опір  при  проходженні  охолодженого

конденсату через отвори-прорізи у нижній частині підйомної труби.

На рис. 3.4 наведено креслення гідравлічної колонки ЦИНС (Центральний

Інститут  Сахара),  яка  стала  результатом  науково-технічних  досліджень

теплоенергетичної  лабораторії  ЦИНС,  виконаних  під  керівництвом  к.т.н.  М.Л.

Вайсмана.
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Рис. 3.4. Гідравлічна колонка для автоматичного відведення

конденсату,  яка розроблена в ЦИНСі

1-водомірне скло, 2-колектор конденсату, 3-регулюючо-запірна арматура, 4-

прийомна камера циркуляційного контуру, 5-криволінійний патрубок, 6-сопловий

наконечник,  7-пілйомна  труба  циркуляційного  контуру,  8-опускна  труба

циркуляційного контуру, 9-сепаратор (головка) колонки.

Як  видно  з  рис.  3.4  весь  конденсат  надходить  в  підйомну  трубу  через

криволінійний  патрубок  і  сопловий  наконечник,  з  мінімальним  гідравлічним
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опором.  В  цю  ж  підйомну  трубу  надходить  з  опускної  труби  циркуляційного

контуру охолоджений до температури в сепараторі конденсат.

Принципово  змінено  підведення  конденсатів  від  теплообмінників  в

колектор, а не безпосередньо в колонку. 

Між колектором і колонкою передбачено засувка-регулятор, з допомогою

якої можна вручну змінювати втрату тиску ρконд і забезпечувати надійну роботу

колонки в умовах зростання відкладання накипу, коли зростає різниця ρ1 – ρ2.

Треба  мати  на  увазі,  що  згадане  регулювання  вручну  недосконалою

арматурою (замість надійної автоматичної регулювальної арматури) і персоналом,

який працює лише на період виробничого сезону, не дають підстав розраховувати

на успішний результат  такого регулювання .

Рис. 3.5. Принципова схема відведення конденсатів в гідравлічні

колонки

 На  схемі  К-Р  -колонка  конденсату  відпрацьованої  в  ТЕЦ  пари,  К-В-

колонка-  випарник відпрацьованої  пари,КК-1,  КК-2,  КК-3 -колонки конденсату

вторинної  пари ,відповідно,  першого,  другого та третього корпусів ВУ, ЗК-4 -

збірник конденсату вторинної пари 4-го корпусу ВУ.

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0


27

Оскільки висота  колонок розрахована на  «спрацювання» перепаду  тисків

нагрівної  і  вторинної  пари  випарного  апарату,  то  для  зменшення  температури

конденсату відпрацьованої пари, що повертається в ТЕЦ, встановлюють колонку-

випарник.  Він  «спрацьовує»  перепад  тисків  на  2-ому  корпусі  ВУ,  зменшуючи

температуру конденсату, що повертається в ТЕЦ, до 115°С. Таку ж температуру

має і конденсат вторинної пари 1-го корпусу, що також повертається в ТЕЦ.

Коли  широко  впроваджувались  конденсатні  схеми  з  гідравлічними

колонками,  випарні  установки  працювали  без  застосування  антинакипінів,  які,

зменшуючи відкладання накипу, дозволяють стабілізувати температурний режим

на корпусах ВУ. 

Забезпечення  постійної  теплової  продуктивності  корпусів  випарної

установки здійснювалось збільшенням корисної різниці температур, а це означає

збільшення  (р1-р2),  що  вимагало  збільшення  робочої  висоти  колонок  (яка  в

колонці  незмінна).  Таким  чином,  особливо  для  корпусів,  що  мають  занижену

поверхню нагріву, може з часом постати момент, коли фактична робоча висота

колонки  стає  меншою необхідної  і  разом  з  конденсатом  починає  прориватися

пара.

Ця обставина стала визначальною для відмови від гідравлічних колонок.

3.3. Аналіз системи відведення і збирання конденсатів та їх використання на

базі збірників конденсату

На рис. 3.6 наведена принципова схема відведення конденсатів в збірники

на базі 4-х конденсатної ВУ з концентратором.
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Рис. 3.6. Принципова схема відведення конденсатів  на збірники

Принциповою відмінністю схеми відведення конденсатів на збірники, 

порівняно зі схемою відведення конденсату на гідравлічні колонки, є необхідність

в 5-ти аварійних регуляторах рівня конденсата в збірниках, які працюють при 

наявності перепадів тиску на регуляторі.

Наявність імпортних якісних (але, на жаль, дорогих) регуляторів дозволяє

повністю  виконати  вимоги  до  конденсатних  схем  щодо  відведення  лише

конденсатів, повернення в ТЕЦ конденсату необхідної кількості і якості, а також

каскадного перепуску конденсату з одержанням пари самовипаровув такоання.

Широке  застосування  обробки  киплячих  соків  у  випарних  апаратах

антинакипіном, майже ліквідує потребу збільшення  корисної різниці температур

tкор = tпара
’’ – tкип . Це зводить нанівець основну причину відмови від гідравлічних

колонок  на  користь  збірників  –  зростання  tкор за  умовзмірів  елементів

накипеутворення.  В  той  же  час  очевидно,  що  в  конденсатній  схемі  на  базі

гідравлічних  колонок  фактично  відсутні  регулятори  перепуску  конденсатів,

наявність  і  вихід  з  ладу  яких  іноді  можуть  зірвати  стабільність  роботи

конденсатної схеми.

Таким чином, повернення до гідравлічних колонок не варто сприймати як

необгрунтовану фантазію.  Хоча слід  мати на  увазі  потребу  детального аналізу

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D0%B0%D1%82%D0%B8%D0%BD%D1%81%D0%BA%D0%B0%D1%8F_%D0%B4%D0%B5%D0%BB%D1%8C%D1%82%D0%B0
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геометричних  розмірів  елементів  колонок  з  урахуваннм  зміни  параметрів,

зокрема, питомого об’єму пари від 1-го до останнього корпусу ВУ.  

Оскільки  рушійною силою для  руху  конденсату  від  нагрівної  камери до

колектора колонки, чи в збірник є сила гравітації (або земного тяжіння) для цих

конденсатних  схем  важлива  наявність  різниці  рівнів  розташування  штуцера

відведення конденсату з нагрівної камери теплообмінника і рівня розташування

колектора колонки чи входу конденсату в збірник.

Знайшли поширення в промисловості  технічні  рішення,  що базуються на

використанні окремих секціонованих збірників конденсату.

Рис. 3.7. Принципова схема відведення, збирання і використання

конденсатів

На рис. 3.7 як приклад наведено фрагмент конденсатного господарства на

базі 5-ти корпусної випарної установки з підвищеним температурним режимом і

відведенням конденсатів у збірники.

Число  секціонованих  збірників  зменшено  до  3-х.  Кожний  збірник

внутрішніми перегородками розділений на секції,  які  виконують роль окремих

збірників.  Перепуск  конденсату  з  попереднього  збірника  в  наступний

здійснюється  за  допомогою автоматизованих  регуляторів  рівня,  кількість  яких

дорівнює числу секцій збірників.    
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 У  представленій  на  рис.  3.7  схемі  фактично  існує  13  секціонованих

збірників,  розташованих  у  реальних  3-х  збірниках.  Завдяки  цьому  ідеально  ,

забезпечується  вимога  до  конденсатних  схем  стосовно  каскадного  перепуску

конденсату з одержанням пари самовипаровування якомога вищого потенціалу.

Очевидно  що,  враховуючи  брак  території  на  0-ій  відмітці   в  районі  випарної

установки,  де  розташовують  збірники,  за  наявності  значно  меншого  числа

окремих  збірників  такого  економічного  охолодження  конденсатів  неможливо

досягти.

Спорудження  таких  секціонованих  збірників  конденсату  вимагає  високої

якості монтажно-зварювальних робіт, щоб надійно убезпечитись від можливого

руйнування перегородок .  Варто подбати про заходи щодо запобігання  корозії

внутрішніх  елементів  збірників  протягом  довготривалих  щорічних  неробочих

періодів.

3.4.Баланс конденсатів в системі теплоенерговикористання цукрових

заводів

Джерелами конденсатів пари різного потенціалу являються:

- грійні  камери  випарних  апаратів  ВУ,  звідки  надходить  конденсат  у

кількості Д❑1❑КОНД, що дорівнює продуктивності ВУ,:

- Д конд
' =∑

і=1

n

iЕі+[n або (n+1)] Д к (3.4)

-  грійні камери рекуперативних теплообмінних апаратів,  які  споживають

відпрацьовану пару та вторинну пару з корпусів ВУ.

Кількість конденсату з них дорівнює:

Д конд
' ' =∑

і=1

n

Еі−∑ δЕі+ Д інші− δД інші (3.5)

де:  ∑ δЕі-кількість  вторинної  пари  з  корпусів  ВУ,  конденсат  якої  не

повертається  в  конденсатну  схему (підігрівники змішування,  пропарка  вакуум-

апаратів та інші);

δ Д інші -  кількість  конденсату  відпрацьованої  пари,  що  не  повертається  з

інших споживачів в конденсатну схему.
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Загальна  кількість  конденсату,  який  надходить  в  збірники  чи  колонки,

дорівнює:

Д конд= Д конд
' + Д конд

' ' =∑
і=1

n

(1+і) Еі+ [nабо (n+1) ] Д к+ Д інші− δД інші −∑ δЕі(3.6)

Цей конденсат витрачається таким чином:

- повернення конденсату в ТЕЦ для живлення парових котлів

Gк
пов=(1.2÷1.3)Gк

р (3.7)

- забезпечення дифузійної установки живильною водою

Sводи=Sвідк+Sж − Sстр − Sж. в=Sвідк+800− 1000− Sж .в .=Sвідк − 200− Sж .в .(3.8)

де: Sвідк- величина відкачки дифузійного соку;

Sж .в . -  кількість  жомопресової  води,  яка  надходить  на  живлення

дифузійного апарату.

Решту конденсатів подають в збірник “аміачних” конденсатів, звідкіля вони

використовуються на інші допоміжні технологічні потреби.
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4. Використання  теплоти конденсатів в теплотехнології цукрового

виробництва

4.1. Використання теплоти конденсатів головних корпусів ВУ

На ТЕЦ працює деаератор високого тиску, а робоча температура в голівці

деаератора  становить  135 C❑
o і  вище,  то  вести  мову  про  використання  теплоти

конденсатів  головних  корпусів  випарної  установки  за  її  межами  недоцільно.

Зменшення споживання пари на ВУ, в принципі чого, можна досягти, частково

відводячи  тепло  від  конденсату,  перед  його  поверненням  в  ТЕЦ,  стосується

збільшення подачі такої ж кількості теплоти, як пара, в деаераторну колонку після

ОУ та РОУ з метою компенсації витрат теплоти конденсату на підігрів соку. 

Таким чином,  в  одній групі  завод-ТЕЦ енергоефективність  таких заходів

становила  б 0. 

Якщо  в  ТЕЦ  експлуатуються  деаератори  атмосферного  тиску  то  можна

відібрати  певну  кількість  теплоти  від  конденсатів,  що  повертаються   в  ТЕЦ,

охолоджуючи їх від початкової температури, з якою відбираються конденсати з

конденсатної схеми  в ТЕЦ,tконд
поч , до100 C❑

o .

Робоча температура  в деаераторах атмосферного  тиску дорівнює 104,8 C❑
o .

Догрівання  повернених  в  ТЕЦ  конденсатів  з  температурою  100°С  в  головці

деаератора до робочої температури 104,8 C❑
o  відбувається за рахунок теплоти пари

низького  тиску,  безперервно  подається  до  колонки  деаерації  з  розширювача

безперервної продувки та розширювача дренажів низького тиску ТЕЦ.

  Необхідна  кількість  конденсату,  який  повертається  в  ТЕЦ,  приблизно

відповідає показнику (1,2-1,25) G❑конд
рет  і забезпечується зворотним потоком всього

конденсату відпрацьованої пари    G❑конд
рет  ,  конденсатом  вторинної пари І -  го

корпусу  ВУ  в  кількості  (02-0,25)  G❑конд
рет . Це  зменшує  відбір  вторинних  пар  з

відповідним потенціалом, з корпусу  I  ВУ на величину:

Δ Ei=Gкконд
рет (t конд

поч −100 )·C
h і

пари− hі
конд

+
0.25Gкконд

рет [(tконд
поч )'

− 100]·C
h і

пари − hі
конд

(4.1)
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де:  tконд
поч ,(tконд

поч )'-  початкова  температура  відпрацьованої  пари,  що  відводиться   з

конденсатного контуру цукрового заводу, та вторинної пари з першого корпусу,

C❑
o ;

hі
пари, hі

конд – ентальпія вторинної пари з n-го корпусу та його конденсату. 

У реальній системі конденсації,  конденсат з відпрацьованої пари нагріває

сік  у  попередньому  підігрівачі  перед  вакуум  апаратом  першої  групи  до

температури  103-108  C❑
o .  З  урахуванням   теплоти  конденсату,  яку  маємо  в

кількості:

Qконд
рет  =  G❑конд

рет · -100), зменшується на ΔЕ2 = Qконд
рет /❑ h2

к) , вторинна парова витяжка в

корпусі 2 для підігріву соку перед ВУ.

Взагалі,  зменшення відбору вторинної пари з і-того корпусу на величину

Δ Ei дає можливість отримати меншу витрату пари на ВУ. 

Максимальне скорочення споживання пари на ВУ, дорівнює абсолютному

значенню скорочення відбору вторинної пари з відповідного корпусу, Δ Д ВУ
max=Δ Eі.

Це можливо тільки в тому випадку, якщо неприпустиме зниження продуктивності

обладнання   на  величину  ΔW ВУ=і⋅ Δ Еі через  зменшення  відбору  пари  з  n-го

корпусу, компенсується перенесенням відбору з основного корпусу в наступний

корпус,  між  корпусним  перепуском  пари  або  заміною  відбору  пари  на

пароструминний, або механічний компресор. 

Якщо  ці  параметри  відсутні  або  недоступні,  зниження  продуктивності

можна компенсувати додатковою подачею пари в баром. конденсатор, за умови,

що ВУ здатна забезпечити її в необхідних кількостях: 

Δ Д к=
і⋅ Δ Еі

[nабо (n+1)] (4.2)

Визначення  мінімального  зменшення  пари  на  ВУ  в  поданих  умовах,

виглядає так:

Δ Д ВУ
min=Δ Ei − Δ Д к=Δ Ei−

i
nабо (n+1 )

Δ Ei=
n або (n+1)− i

n або(n+1 )  Δ Ei (4.3)

Охолодження  конденсату,  що  повертається  на  ТЕЦ,  нижче  100  C❑
o ,  у

теплообмінику конденсат-сік  може додатково зменшити споживання пари на ВУ
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та  збільшити  регенерацію  пари  після  парової  турбіни  та  РОУ  в  даератор  для

догрівання охолодженого конденсату до 100 C❑
o .  

В той же час, в кращому випадку, споживання пари в схемі завод-ТЕЦ може

залишитися незмінним. Це пов'язано з тим, що зменшення споживання пари на

технологічні  потреби  за  рахунок  зменшення  відбору  вторинної  пари,  що

відповідає  теплу,  отриманому  від  додаткового  охолодження  конденсату,

компенсується відповідним збільшенням споживання пари в паровій турбіні та в

блоці деаератора та після РОУ.

Максимально  можливе  зниження  споживання  пари  для  задоволення

технологічних  потреб,  становить  зниженню  відбору  пари  з  n-го  корпусу  за

рахунок глибокого охолодження конденсату, а саме:

Δ Д техн
макс=Δ Еі

'=
Gк

р (100 −t пов
ТЕЦ)сконд

hі - hі
конд

+
0,25Gк

р [100−(t пов
ТЕЦ )']сконд

hі - hі
конд

(4.4)

де:Δ Еі
' -  еквівалент  зниження  відбору  вторинної  пари  з  n-го  корпусу  на

охолодження конденсатів, що повертаються в ТЕЦ ,до температури, нижчої 100 C❑
o

.

100 - економічно доцільна температура поверненого в ТЕЦ конденсату, C❑
o ;

tпов
ТЕЦ –  це  температура,  за  якої  конденсат  відпрацьованої  пари  кількісно

охолоджується  Gк
р перед поверненням на ТЕЦ, C❑

o ;

(tпов
ТЕЦ )' - це температура, за якої конденсат вторинної пари 1-го корпусу кількісно

охолоджується  0,25Gк
р перед поверненням на ТЕЦ, C❑

o ;

hі , h і
конд –  параметр  ентальпї  вторинної  пари  n-го корпусу  та  відповідно  його

конденсату, кДЖ / кг;

сконд -  параметр теплоємності конденсату, кДж / кг К.

Зрозуміло, що таку саму кількість відпрацьованої пари Δ Д техн
макс, після парової

турбіни та РОУ подають у деаератор для нагрівання конденсату, який повертають

на ТЕЦ до температури від  tпов
ТЕЦ і(tпов

ТЕЦ )' до 100 C❑
o .

У  цьому  разі  споживання  пари  комплексом  завод  -  ТЕЦ  підтримується

постійним.  Слід  зазначити,  що  отримання  значення  Δ Д техн
макс можливе,  якщо
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зниження  продуктивності ВУ через значення ΔW ВУ=і⋅ Δ Еі може бути копенсоване

без додаткового подавання пари в барометр. конденсатора, тобто, якщо можливе

регулювання W ВУ шляхом міжкорпусного перепуску пари або заміни відборів пари

на пароструминний чи механічний компресори.

 Якщо  можливість  такої  компенсації  відсутня  продуктивність  ВУ,  ΔW ВУ

забезпечується  додатковим  надходженням  пари  в  конденсатор,  ΔДк,  яке

визначається з рівняння:〔n  або (n+1)〕·ΔДк = i·Δ Еі
', звідки ΔДк = i·Δ Еі

' /❑〔n  або (n+1)〕.

Витрати пари на технологічні потреби заводу зменшаться на величину: 

ДДтехн = Д Еі
' - Д Дк = 

[nабо (n+1 ) ]−i

[n або (n+1)]
Д Еі

', (4.5)

В  ТЕЦ  на  величину:

ΔДтец = Δ Еі
' збільшиться відбір парипісляОУ турбіни і РОУ длядогріва− ння додатково охолодженогоконденсату в заводіна

Δtконд
' =100- (tконд

пов ’ .

Тоді загальна витрата технологічної пари на комплекс завод-ТЕЦ зміниться

на величину:

Δ Дкомпл =ΔДтец + Δ Дтехн = Δ Еі
' − - ΔДк)= ΔДк (4.6)

Тобто,  витрата  пари  на  комплекс  завод-ТЕЦ  збільшиться  на  величину

зростання надходження пари в барометричний конденсатор,

Дкомпл=Δ Дк (4.7)

Якщо  споживання  пари  групою  завод  –  ТЕЦ  залишається  колишнім,  то

кількість  пари,  необхідної  після  турбін  і  РОУ,  залишиться  колишньою,  але

споживання пари за технічними потребами зменшиться на Δ Еі.  . Це приводить до

зменшення величини δ Д техн, яка за цих  умов дорівнюватиме:

δ Д техн
' =( Д техн − Δ Еі )−( Д турб+ Д РОУ )=δ Д техн − Δ Еі (4.8)

тобто  величина  δ Д техн зменшується  на  величину  Δ Еі,  що  додатково  обмежує

можливість навантаження пароструминних компресорів. 

Викладене вище показує, що охолодження конденсату, що повертається на

ТЕЦ, нижче 100 °C недоцільно. 
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Зниження  споживання  пари  на  ВУ  може  бути  досягнуто  тільки  завдяки

використанню  тепла,  що  виділяється  під  час  охолодження  конденсату,  який

надходить на ТЕЦ, до 100°C порівняно з температурою  tконд
поч ,  що відбирається з

контуру конденсату. 

4.2. Використання теплоти конденсату вторинної пари 1-го корпусу для

нагрівання соку перед 2-ою сатурацією

Можливим і доцільним може виявитись використання теплоти конденсату 

вторинної пари 1-ого корпусу  для нагрівання соку перед 2-ою сатурацією від 

початкової температури tпоч
c оку=¿83°С до кінцевої tкінц

c оку .

Кількість теплоти, яку можна відібрати від конденсату, Qконд , визначається за

формулою:

Qконд=Gконд · (4.9)

В цій формулі величини Gконд і tпоч
конд відомі з  конденсатної схеми, а величина

tкінц
конд=100°С  ,виходячи  з  того,  що  частина  цього  конденсату  після

конденсатносокового підігрівника відбирається для повернення в ТЕЦ.

Таким чином величина  Qконд є визначеною для конкретного конденсатного

господарства,  а кінцева температура соку,  tкінц
c окувизначиться з рівняння теплового

балансу підігрівника: Sсоку ·, а саме:

tкінц
соку=tпоч

соку+Gконд ·. (4.10)

Очевидно,  що  використання  теплоти  конденсату  дозволить  зменшити

витрату втор. пари з n-го корпусу ВУ на величину: 

Δ Еі =
Qконд

hі - h і
конд , а величина зменшення витрати пари на ВУ та умови, необхідні для

цього, визначаються аналогічно до розглянутого випадку використання теплоти

конденсатів  перед їх поверненням в ТЕЦ, головних корпусів.
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4.3. Використання теплоти конденсатів останніх корпусів

ВУ для нагрівання соку

У  конденсатній  системі  ВУ  з  5  корпусами,  температура  конденсату

становить  приблизно  85  °C,  що  аналогічно  ВУ  з  4  корпусами  в  останньому

конденсатозбірнику.  Крім  того,  цей  конденсат  необхідно  охолодити  до

температури близько 70 °C, щоб найдоцільніше та найзручніше використовувати

його як живильну воду для дифузійної установки.

Тепло,  отримане  під  час  охолодження  конденсату  від  середньої

температури  tконд
ост  в  збірнику  до  70°C,  є  вторинним джерелом енергії.  Якщо це

тепло використовується для нагрівання дифузійного соку або соку перед гарячою

дефікацією  у  підігрівачі  2-го  ступеня,  вторинний  відбір  парів  знижується  на

величину, еквівалентну кількості тепла конденсату, використаного з останнього

корпусу, тобто:

Δ En
' =Gконд

ост (tконд
поч − 70)Cконд

hn
пари −hn

конд . (4.11)

де  Gк онд
ост  -  це конденсат,  отриманий в останньому збірнику конденсатної  схеми,

кг/тонну.

hn
пари, hn

конд – це параметр ентальпії втор. пари з n-го корпусу та його конденсату.  

Витрата пари на ВУ може бути знижена за рахунок зменшення вторинного

відбору пари з останнього корпусу на Δ En
' . Максимальне зниження витрати пари

на  одиницю  може  дорівнювати  абсолютному  значенню  зниження  вторинного

відбору пари від останньої, тобто:

Δ Д ВУ
max=Δ En

' . (4.12)

Однак будь-яке зниження продуктивності ВУ через зниження вторинного добору

парів має бути усунуто шляхом перенесення вторинного добору парів з основних

корпусів  в  наступні,  зменшення  міжкорпусного  проходу  парів  або  збільшення

навантаження на механічний компресор, або пароструменевий компресор ВУ.

Мінімальне  зниження  витрати  пари  на  ВУ  відбувається  за  відсутності

вищевказаних  можливостей  збільшення  продуктивності  ВУ  і  компенсації
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дефіциту  продуктивності,  який  виникає,  за  рахунок  подачі  додаткової  пари  в

барометр. конденсатор, який дорівнюватиме:

Для ВУ з концентратором матимемо:

Δ Д к=¿(Δ En
' _n)/[n "або"  (n+1)] (4.13)

Δ Д ВУ
min=Δ En

' − Δ Д к=Δ En
' − n

n+1
Δ En

' = 1
n+1

Δ En
' ,. (4.14)

відповідно для ВУ, де концентратор відсутній:

0 мін
ВУД (4.15)

4.4. Використання конденсатів для живлення дифузійної   установки замість

барометричної води 

Використання  конденсату  з  останнього  корпусу  як  живильної  води  для

дифузійної  установки,  усуває  необхідність  нагріву  такої  ж  кількості

барометричної  води,  як  і  в  змішувальному підігрівнику.  Це  зменшує  кількість

вторинної пари, що відбирається з останніх корпусів ВУ, на величину Δ En
″, яка має

бути використана для нагрівання барометричної води,

Δ En
″=Sводи

(70− 45)cводи

hn
пари −hn

конд (4.16)

де: Sводи - це кількість барометричної води, що надходить на  дифузійну установку і

визначається рівнянням її матеріального балансу;

70оС,  45оС -  кінцева  і  початкова  температури  барометр.  води,  яку

використовують як живильну воду для дифузійної установки;

Своди – це параметр теплоємності води, кДж/кгК;

hn
пари, hn

конд – це параметр ентальпії вторинної пари з n-го корпусу та відповідно його

конденсату.       

Витрата пари на ВУ, може бути знижена за рахунок зменшення вторинного

відбору пари з останнього корпусу на Δ En
″. 

Як зазначено в попередньому розділі,  максимальне зниження споживання

пари на ВУ може бути прирівняне:

Δ Д ВУ
max=Δ En

″ (4.17)

а мінімальне, для ВУ з концентратором-
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Δ Д ВУ
min= 1

n+1
Δ En

″
(4.18)

для ВУ без концентратора-

Δ Д ВУ
min=0 (4.19)
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5. Розрахунок схеми теплоенерговикористання цукрового

заводу з використанням теплоти конденсатів

5.1. Вихідні дані для розрахунку

А = 10 тис.  тонн буряків на добу – загальна продуктивність заводу, дигестія 

цукрових буряків Д=16,5 %.

Дифузійна установка – нахилена шнекова дифузійна установка.

Sвідк = 1050 кг/т ( 105%) - відкачка диф. соку.

Кількість сухих речовин в жомі після диф. апарату 7,5%, та відповідно після 

жомових пресів 30%.

Схема очистки диф. соку – з попередньою прогресивною дефекацією та 

холодногарячою основною дефекацією з поверненням суспензії соку 2 сатурації у

кількості 8%.

Випарна установка (ВУ)5-ти корпусна з підвищеним температурним режимом.

Випарні апарати – на 1-му та 2-му корпусах встановити однопрохідні випарні 

апарати з підйомним рухом двофазного потоку, на 3-5 корпусах – однопрохідні 

випарні апарати з гравітаційно стікаючою плівкою розчину. Робоча довжина 

кипятильних труб на 1-3 корпусах 8.8 м, а на 4-5 корпусах – 7 м.

Режим роботи випарної установки прийняти безнакипним.

Коефіцієнт використання поверхні нагріву для всіх корпусів ВУ– 0.9.

Продуктивність ВУ регулюється пароструменевим компресором (ПК), який 

стискає вторинну пару відповідно до співвідношення між необхідною і 

фактичною продуктивністю ВУ, другого корпусу до параметрів грійної пари, що 

надходить на перший корпус, або міжкорпусними перепусками пари.

Концентрація сиропу після ВУ 72%.

Жомопресова вода використовується для заживленя диф. апарата, вона має 

відповідну температуру після жом. пресів, яка становить приблизно 53℃ ,

(а навході вдифузійний апарат75℃ ) і конденсат.

В техн. схемі ТЕЦ використовуються деаератори атмосферного тиску з робочою 

температурою 104,8оС.
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Конденсат від обладнання з використанням тепла повинен відводитися в збірник. 

У схемах дренажу має бути забезпечено каскадне охолодження конденсату для 

отримання самовипарної пари з максимально можливим потенціалом. У 

теплотехнологічних схемах установок має використовуватися тепло від 

вторинних енергоресурсів (ВЕР), таке як:

- втор. пари ВУ;

- конденсати з останніх корпусів, які мають мати температуру приблизно ~70 оС;

В продуктовому цеху реалізувати трьохпродуктову схему уварювання утфелів 

I,II,III кристалізації.

5.2. Приймаємо температурний режим на ВУ

Умови пункту 5.2за вихідними даними для розрахунків виконуються випарними 

установками в діапазоні температур, зазначеному в таблиці 5.1.
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Таблиця 5.1 
Температурний режим для ВУ

номер
корпу
су

Т,
гр.
пари
tгр.п.,
оС

Різн
Т-ур
tкор.,
оС

Т,
кип. 
роз.
tкип.,
оС

Депресія
,
оС

Т,
втор.
пари
tвтор.,
оС

Втрати
між
корп.
tвтр.,
 оС

Розр.
Т,
втор 
пари
tвтор

розр ,оС

Гр. пара Втор. пара
Ент.
пари
hгр.п.,
кДж
кг

Ент.
конд.
(hконд.),*

кДж
кг

Тепл.
конд.
грійн. 
пари
hгр.п.-
hконд.,

кДж
кг

Ент.
пари
hвт.п.,
кДж
кг

Ент.
конд.
(hконд

вт .п .),*

кДж
кг

Тепл.
конднс.
втор. пари
hâò.ï . −hконд

вт .п .,
кДж
кг

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
1 140,5 6 134,5 1,6 132,9 1 130 2734,6 576,1 2158,5 2720,7 533,5 2187,2
2 131,9 6 125,9 2,6 123,3 1 120 2723,3 540,1 2183,2 2706,6 491 2215,6
3 122,3 6 116,3 1,3 115 1 112 2709,9 500 2209,9 2694,8 457 2237,8
4 114 7 107 2,6 104,4 1 102 2697,8 465 2232,8 2679,5 414,9 2264,6
5 103,4 7 96,4 4,5 91,9 - 90 2681,6 420,7 2260,9 2660,3 364,3 2296
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5.3. Виходячи із даних таблиці 5.1, яка показана вище, відповідно складаємо

табл. напівпродуктів та продуктів цукрового виробництва разом з тими, що,

підлягають тепловій обробці згідно теплотехнологічної схеми заводу

Проводимо визначення  кількість соку 2-ї сатурації , що відбирається на 

клерування жовтого цукру 2-ої кристалізації,S2 сат
кл ,згідно до формули:

    
S2 сат

кл =(1023,7− 10,5 ∙СРсир

(СРсир −СР) ∙ )∙10=( 1023,7−10.5 ∙72

72− 16,6+0,5
1321−50

1000 )∙10= 45,6кг
т

.

Таблиця 5.2
Кількість напівпродуктів та продуктів цукрового виробництва

№
п./п.

Назва
відповідних
продуктів

Позн.
Кіл-ть

кг/т
Кон-я % Додаток

1 2 3 4 5 6
1. Диф. сік Sвідк 1050 Т-ра. диф. соку tc 

отримується з теп-
лового розр. диф. уст.

2 Повернення на 
попередню 
дефекацію 
згущеної 
суспензії соку 
II сатурації.

Sпов
сусп

80 Температура 
поверненої суспензії
85 оС

3 Сік отриманий 
після поперед.
дефекації

Sп.деф. 1144 Температура 
змінюється від tc

'  до 
90 оС

4 Сік I сатурації 
на вих. із 
сатуратора

Sсат
' 1202 Нагрів. на темп.

від 83°С до 90°С 
перед початком 
фільтрації

5. Сік I сатурації  
фільтрований 
перед II 
сатурацією SIIсат

' 1171

Нагрів. на темп.
83 до 95оС до 2-ї 
сатурації

6. Сульфітований 
і фільтрований 
сік II сатурації 
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до відбору на 
клерування S IIсат 1160,5

7. Відбір соку II 
сатурації на 
клерування 
жовтого цукру 
II кристалізації 
та афінованого 
цукру

SIIсат
кл 47

Кількість соку виз-
начається з балансу 
сухих речовин жов-
того цукру II криста-
лізації, афінованого 
цукру та соку за 
умови одержання 
середньої 
концентрації СРсир

8. Сульфітований 
і фільтрований 
сік II сатурації 
на 
концентрування
у випарній 
установці (ВУ)

S❑пву 1113,5 15,3

9.

Кількість 
сиропу після 
ВУ

Sсир
236,6 72

10. К-ть клеровки
Sкл 150,5 72

Sкл=SцII+Sац+SII сат
кл =¿67+38+45 ,5=¿

¿
=150,5кг/т

11. Кількість 
сиропу з 
клеровкою.

Sсир+ Sкл

387,1 72

12. Утф.1-ї
крист-ї Sут.I кр. 302 92

13. Відтік першого 
утф. 1-ї
крист-ї Sут I кр

вiдт 1 125 68,7 На увар.
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14. Відтік другого 
утф. 1-ї
крист-ї Sут I кр

вiдт 2 60 67,6

утфелю 2-ї
крист-ї

15. Частина 
першого 
відтоку утфелю
1-ї крист-ї на 
афінацію цукру
3-ї крист-ї

(Sут I кр
вiдт 1 )аф 13 68,7 Афінація цукру 3–ї 

крист-ї

16. Цукор-пісок 
(білий)

Sцукру 134 99,85

17. Утфель     II 
кристалізаціїї

Sц II кр

141 93

18. Загальний 
відтік утфелю II
кристалізації

Sут I I кр
вiдт 81 87,3

На уварювання 
утфелю III 
кристалізації

19. Цукор II 
кристалізації 
(жовтий)

S ц II кр 67 97,6 На клерування

21. Утфель III 
кристалізаціїї S ут III кр 81 93,5

22. Цукор III 
кристалізаціїї S ц III кр 38 96,4

23. Меляса S мел 45 82,0

24. Aфінацiйний 
yтфeль S аф.ут. 51 90

Утв. зміш. 
напівпродуктів (17) 
та (23)

25. Афінаційний 
відтік Sаф

вiдт 14 78,9

Увар утфелю 3-ї 
крист-ї
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26. Афінований 
цукор

Sц.аф. 38 97,3 На клерування

 
5.4. Тепловий розрахунок нахиленої шнекової дифузійної установки

Вихідні дані:

Бурякова стружка у кількості: Sстр=1000 кг /т.

Дифузійний сік, відкачка якого становить: Sвідк=1050 кг /т

Отримання жому, Sж=800 кг /т, який містить в собі СРж=7,5% (сух.реч.),  після 

диф. апарату, та відповідно після пресування жому −СРж .пр .=30%.

Т-ра стружки становить: tстр=10℃ .

Температура живильної води (конденсату), яка надходить в дифапарат,

t2
жив=65℃ .

Т-ра жомопрес. води, яка надходить в дифузійний апарат, t2
ж . в.=75℃ , та 

відповідно після жлмових пресів t1
ж . в.=53℃ .

Середня температура в дифузійному апараті, tдиф=70℃ .

Температура дифузійного соку (соку відкачки) tвідк=30℃ .

Коефіцієнт використання теплоти ❑диф=0,9.

Розрахунок

Проводимо визначення витрати пари для нагріву жомопресової води
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Рис. 5.1. Принципова схема підготовки жомопресової води

Для початку отримаємо кількість жомопресової води, яку надїодить після 

жомових пресів,

Sж .в .
' =Sж ∙(1−

СРж

СРж .пр .
), кг /т,

відповідні значення становлять: Sж=800 кг/т,СРж=7,5% ,СРж .пр .=30 %

Отримаємо: Sж .в .
' =800 ∙)=600 кг/т

Жомопресову воду у кількості  600 кг /т з початковою температурою  t1
ж . в.=53℃

потрібно  підігріти  до  температури  88℃  щоб  зупинити  життєдіяльність
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бактерій,  і  охолодивши  її  до температури 75℃  направити як екстрагент на

живлення дифузійного апарату.

Температура в 1-му пароконтактноу підігрівнику становитиме приблизно 70

℃ , а в іншому пароконтактному підігрівнику (2-гий) буде 88℃ .

 Складаємо рівняння теплового балансу для 1-го пароконт. підігр. :

 Sж .в .
' ∙ t1

ж .в . ∙сж .в .+ Dn (hп
” − 70 ∙4,19)+е-70∙4,19)=

(Sж . в .
' +Dn+е) ∙70 ∙ 4,19 ∙1,03 ,

Звідки :hп
”=2660 ,3 кДж /кг − ентальпіявторинної пари з останньогокорпусу ВУ ,

ht=75
” =2635,3 ,ентальпія насиченої пари, яка має температуру 75℃ .

       1,03 - втрата теплоти в навколишнє середовище, її коефіцієнт.

Тоді:600∙53∙4,19 +Dn (2660,3− 70 ∙ 4,19) +е(2635,3-70∙4,19)=

(600+Dn+е ) ∙70 ∙4,19 ∙1,03.

Розв´язуючи це рівняння відносноDn одержимо таку залежність:

Dn=23,25− 0,989 ∙ е , де

е – це кількість пари, що випаровується (пара самовип.), яка утворюється в

розширювачі з робочою температурою насиченої пари 75℃ , що надїодить в

нього  з  відстійника  нагрітої  до  88℃  жомопресової  води  та  конденсату

грійної пари з обох пароконтактних підігрівників.

Складаємо рівняння теплового балансу для 2-го пароконт. підігр. : 

((Sж . в .
' +Dn+е) ∙70 ∙ 4,19+D(n −1) ∙)=

=(Sж .в .
' +Dn+е+D(n− 1) ∙88 ∙ 4.19 ∙1.03 ,

де:h(n−1 )
” ентальпія насиченої вторинної парипередостаннього корпусу ВУ ,

біля споживача(приймається з температурного режиму на ВУ), кДж/кг.

Отже :(600+23,25-0,989∙е+е)∙70∙ 4.19 +D(n−1 )(2679,5-88 ∙ 4,19=¿

=(600+23,25-0,989∙е+е+D(n−1 ))88∙4,19∙1,03,

          (623,25+0,011∙е)∙293,3+D(n−1 )∙2310,78=(623,25+0,011∙е+D(n−1 ))∙379,78,

Де D(n−1 )=27,9 −0,0004 ∙е ,звідки можемо отримати:

D(n−1 )=27,9 кг
т

.
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Cкладаємо рівняння теплового балансу розширювача:

(Sж .в .
' +Dn+е+D(n− 1) ∙88 ∙ 4.19=¿(Sж .в .

' +Dn+D(n −1 )∙75 ∙4.19+

+ht=75
” ∙е .

Тоді : (600+23,25 −0,989 ∙ е+е+27,9)∙368,72=(600+23,25− 0,989 ∙е+27,9) ∙314,25+2635,3 ∙е.

Після розв’язання даного рівняння можемо отримати: е=15,53 кг/т.

Витрата пари на 1-й пародонт. підігрівник становить:

Dn=23,25− 0,989 ∙ е=23,25− 0,989 ∙15,53=7,89 кг/т .

    Кількість жомопресової води, що надходить після розширювача в диф. 

апарат, становить:

Sж .в .
❑ =600+7,89+27,9=635,79 кг

т
.

Перевіряємо  кількість  живильної  води,  яка  необхідна  для  безперервної

роботи  дифузійного  апарату:  Sжив=Sвідк+Sжому-Sстр-Sж .в .=1200+800-1000-

635,79=364,21кг/т

Проводимо  визначення  температури  жому  з  теплового  балансу  4-ї,  по  ходу

стружки, хвостової зони.

Маємо віднести теплоту : а) Жому з т-ою дифузії 

− Sж ∙Сж ∙ tдиф, кДж/т ;

б) Жомопрес. води − Sж .в . ∙Сж .в . ∙ t2
ж .в ., кДж/т ;

в) Живильної води − Sжив ∙Сжив ∙ t2
жив, кДж/т.

Після змішування потоків встановиться т-ра tж , тоді

Sж ∙Сж ∙ tдиф+Sж .в . ∙Сж .в . ∙ t2
ж .в .+Sжив ∙Сжив ∙ t2

жив=1,01∙ (Sж+Sж . в.+Sжив ) ∙Ссум ∙ tж

де: 1,01 – це коефіцієнт, який враховує втрату теплоти в навколишнє 
середовище.

Згідно з

Сж=Сж .в .=Сжив=Ссум=4,19 кДж
кг ∙ К
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Можемо визначити температуру жому:

tж=
Sж ∙ tдиф+Sж . в. ∙ t2

ж .в .+Sжив ∙ t2
жив

1,01 ∙ (Sж+Sж .в .+Sжив )
= 800 ∙70+635,79 ∙75+364,21 ∙65

1,01 ∙(800+635,79+364,65 )
=¿

56000 ∙70+47684,25 ∙75+23673,65 ∙65
1,01 ∙1800,44

=70° С .

Визначатимемо витрату теплоти, для дифузійного апарату (в парові камери) :
Qдиф

' =Sвідк ∙С відк ∙ tвідк+Sж ∙Сж ∙ t ж−(Sстр ∙С стр ∙ tстр+Sж. в .∙ t2
ж .в . ∙Сж. в.+Sжив ∙Сжив ∙ t2

жив)=

=1200∙3,77∙30 +800∙4,19 ∙70–(1000∙3,77∙10 +635,79∙4,19 ∙75+364,21∙4,19∙65)=

=43680,6 кДж/т.

Беручи  до урахування коефіцієнт використання теплоти ❑диф=0,9 отр.,

Qдиф=
43680,6

0,9
кДж

кг
=48533,3 кДж

т
.

Відповідно до цієї величини, рахується витрата пари на грійні камери 
дифузійного апарату.

5.5. Організація нагрівання напівпродуктів в підігрівниках,

визначення витрати теплоти і пари на підігрівники

Виходячи  із вихідних даних, нагрів соку після попередньої дефекації перед

основною  гарячою  дефекацією  виконуємо   від  початкової  температури  tc
'  до

приблизно 90 оС.

Визначаємо  параметри  температури  tc
' .  На  попередній  дефекації

проводилося змішування дифузійного соку з температурою tс=30 оС, з суспензією

соку 2-ї сатурації в кількості Sпов
сусп=80кг /тз температурою tпов

сусп=85оC.

Отже, маємо:

Sвiдк⋅ tс ⋅cс+Sпов
I с ⋅ tпов

I с ⋅cс+Sпов
сусп⋅ tпов

сусп⋅cсусп=(Sвiдк+Sпов
I с +Sпов

сусп)cс ⋅t с
' .

Звідси:                tc
' =

tвідк · Sвідк·cвідк+S сусп tсусп· Ссусп
·

1,01
 =

1050 ·30 ·3,77+80 ·85 ·3,75
1,01 (1050+80) ·3,77  =33,5 °С.

Початкові дані показують, що необхідно використовувати тепло вторинної

пари  ВУ  і  тепло  конденсату  з  останнього  корпусу  ВУ,  тому  основний

високотемпературний  підігрів  соку  перед  основною  дефекацією  (гарячою)

складається з чотирьох груп підігрівачів із цими теплоносіями: 
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І група – від 33.5 оС до 55 оС - вторинної пари ВУ;

ІІ  група – від 55 оС до 70 оС – конденсат з останніх корпусів ВУ;

ІІІ група – від 70 оС до 80 оС – вторинної пари останнього корпусу ВУ;

IV група – від 80 оС до 90 оС – вториннї пари передостаннього корпусу ВУ.

Процес  нагрівання  соку  перед  2-ю  сатурацією  від   від  83 оС  до  95  оС

проводимо в одній групі підігрівників. Як теплоносій використовуємо вторинну

пару з ВУ відповідних параметрів. 

Згідно з переліченим вище, складемо таблицю розрахунку витрати тепла і

пари на нагрівання напівпродуктів.
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Таблиця 5.3 

Витрата тепла і пари на нагрівання напівпродуктів

№
п.п.

Тепловий споживач

К-ть
сер.
для

нагрів
у.

кг/т

Нагрів
оС

Теплоє
мність
кДж/
кг.К

Тепло
вий

носій

Визначення питомої витрати
теплоти,
кДж/кг

Тепло
та,
яка

віддає
1 кг
пари

кДж/к
г

Витр
ата

пари
кг/твід до

1. Дифузійні парові 
камери

в.п.ІІІ к 48533,3 (відповідно до розрахунку). 2237,8 20,8

2. Пародонт. підігрівник  
1-ї жомопресової води

370 53 70 4,19 в.п.V к 7,89

3. Пародонт. підігрівник  
2-ї жомопресової води

370 70 88 4,19 в.п.ІV 
к

27,9

4. Підігрівн. соку перед 
основною гарячою 
дефекацією: І група

                      ІІ група

                      ІІІ група

1144

1144

1144

33,5

55

70

55

70

80

3,77

3,77

3,77

в.п.в/а

кон.ос 
ткорп.
ВУ

в.п.V к

11443,77(55-33,5)1,03=95534

11443,77(70-52)1,03=79960,8

11443,77(80-70)1,03=61897

-

2296 26,9
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                      ІV група 1144 80 90 3,77 в.п.ІV 
к

11443,77(90-80)1,03=61897 2264,6 27,3

5. Підігрівн. соку  1-ї 
сатурації перед 
фільтрацією 1202 83 90 3,77 в.п.ІІІ к 12023,77(90-83)1,03=32680 2237,8 14,6

6. Підігрівники соку перед

 ІІ сатурацією: І група 1171 83 95 3,77 в.п.ІІІ к 11713,77(95-83)1,03=54565 2237,8 24,4

7. Підігрівники соку перед

 ВУ

                      1 група

                      11   група

                      111 група

1113,5

1113,5

1113,5

88

110

120

110

120

134,5

3,77

3,77

3,77

в.п.ІІ к

в.п.І к

відпр.п
.

1113,5-3,77(100-88)1,03=51886

1113,53,77(110-100)1,03=43238

1113,53,77(134,5-120)1,03=62696

2205,6

2187,2

2158,5

  23,5

19,8

29

8. Нагрівання клеровки та 
сиропу в ящиках

385,9 75 85 2,93 в.п.І к 385,92,93(85-74)1,03=11646 2187,2 5,3

9. Нагрівання відтоків в 
ящиках

293 55 85 2,72 в.п.І к 2932,72 (85-55)1,03=24626 2187,2 11,3
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Визначаємо витрату пари на ВУ.

Витрата пари ВУ для першого продукту.

Кількість води, котру необхідно випарувати в процесі уварювання утфелю

1-го продукту, отримуємо із рівняння:

.

Відповідно до таблиці 5.3 можемо отримати, що 

Sсир+Sкл=386,6 кг/т відповідна концентрація яких СРсир=72%.

Концентрація утфелю 1-ї кристалізації дорівнює СРсир=92%.

Отже, маємо:

.

Витрату пари на одержання утфелю 1-ї кристалізаціі визначаємо:

ДІ=1.1WІ+СІ ,

де: СІ –це можлива водна підкачка в процесі уварювання утфелю. 

Отримуємо СІ=10 кг/т.

Звідси виходить:

ДІ=1.1 84,3+10=102,7 кг/т.

Витрата пари на ВУ  2-го продукту.

Якщо  для  уварювання  утфелю  2-ї  кристалізації  який  має  концентрацію

CPут.ІІкр=  93%,  тоді  використовуємо  перший  відтік  утфелю  1-ї  кристалізації  у

кількості  SI кр
вiдт I=125кг/т з концентрацією СРI кр

вiдт I=68 .7%, та відповідно другий відтік

утфелю 1-ї   кристалізації  у  розмірі   SI кр
вiдт I=60 кг/т  з  концентрацією 67.6%,  тоді

кількість випареної вологи становитиме:

W II=SI кр
вiдт 1(1−

СРI кр
вiдт 1

СРут .II кр

)+S I кр
вiдт 2(1−

СРI кр
вiдт2

СРут .II кр

)=¿125 (1− 68,7
93

)+60(1− 67 ,6
93

)=32,7+16,4=49 ,1кг /т .

Витр. пари на ВУ 2-го продукту складає:
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Д❑11=1,1W❑11

5.3. Витрата пари на ВУ 3-го продукту.

Утфель  3-ї  кристалізації,  який  має  концентрацію  93.5%  та  уварюється  із

загального відтоку yтфeлю 2- кристалізації у кількості 

Sут IIкр
вiдт =81 кг /тз концентрацією СРут . I I кр

вiдт =87 ,3% та з афінаційного відтоку Sаф
вiдт=14 кг /т 

з концентрацією СРаф
вiдт=78 ,9%.

Маємо:

W III=Sут II кр
вiдт (1−

СРут .II кр
вiдт

СРут .III кр

)+Sаф
вiдт(1−

СРаф
вiдт

СРут .III кр

)=¿81(1−87 ,3
93 ,5

)+14(1− 78,9
93,5

)=5 ,37+2 ,18=7 ,55 кг /т .

Витрата пари на ВУ 3-го продукту визначається

ДІІІ=1,1WІІІ+СІІІ=1,1∙ 7,55+5=13,3 кг/т.

5.6. Приймаємо витрату пари на інші споживачі

а) вiдпрaцьoванoї пaри:

- на сушарку цукру – 5 кг/т;

- пропарку центрифуг – 5 кг/т,  разом отримуємо 10 кг/т;

б) вторинної пари з 1-го корпуса:

- клеровку жовтого цукру – 3 кг/т;

- пропарку ВУ – 15 кг/т; разом маємо 18 кг/т;

5.7. Визначаємо необхідну продуктивність випарної установки

W ВУ
необ= SПВУ·( 1 -

СРПВУ

СК сир
) =1113,5 (1 -

15 ,3
72 ) =877 кг/т

5.8. Складаємо принципову схему відведення, збирання і використання

конденсатів

У вихідних даних, маємо конденсат який відводиться до збірників. Там, де

це  доцільно,  має  бути  передбачена  можливість  каскадної  подачі  конденсату  з

попереднього  збірника  в  наступний,  для  охолодження  й  отримання  пари

самовипаровування.
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Початкові  дані  передбачали  часткове  використання  тепла  конденсату

відпрацьованої пари і вторинної пари І корпусу ВУ для нагрівання соків, немає

потреби охолоджувати ці  конденсати в конденсатній схемі з метою одержання

пари  самовипаровування.  Вони  відводяться  зі  збірників  на  насоси  (умовно  не

показані  на  принциповій  схемі)  які  здійснюють  прокачку  через  відповідні

підігрівники,  де  бажано  охолодити  конденсат  до  температури  біля

100℃ . Нагрівання конденсату в головці деаераторавід 100℃ до робочої тем − ператури104 , 8

℃  відбувається парою з розширювача безперервної продувки та з розширювача

дренажів низького тиску, що безперервно поступає до головки деаератора.

Після  підігрівника  весь  конденсат  відпрацьованої  пари  у  кількості  Gк
р

направляється в деаератор ТЕЦ. Відповідно конденсат втор. вторинної пари 1-го

корпусу у розмірі 0,25Gк
р також окремим трубопроводом подається в ТЕЦ. Решта

уконденсату вторинної пари 1-го корпусу у розмірі Gк
1-0,25Gк

р

вже  після  підігрівника  відводиться  до  збірника  конденсату,  з  середньою

температуратурою приблизно до температури конденсату після підігрівника.

На рис. 5.2 показана принципова схема відведення, збирання і використання

конденсатів.  Виходячи  із  показаного  на  схемі,  пара  самовипаровування  може

утворитись в збірниках  ЗК-ІІІ і ЗК-IV за рахунок поступання в них конденсату з

високою температурою після збірників,  відповідно,  ЗК-ІІ  і   ЗК-IІІ,  отже,  якщо

конденсат  на  середня  температура  у  збірниках  ЗК-III  і  ЗК-IV  буде  вища

температури в місцях, з якими збірники конденсатів з’єднані відтяжками. 

Одразу приймаємо кількість пари самовипаровування у розмірі е3=2 кг/т,е4=6 кг/т.

Конденсат  вторинної  пари  5-ого  корпусу  надходить  лише  з  підігрівника

соку  третьої  групи  перед  основною  дефекацією  в  кількості  26,9  кг/т  і

температурою 87 оС. 

Відносно невелика кількість конденсату відводиться в збірник ЗК-IV, щоб

уникнути встановлення окремого збірника і групи насосів для подачі конденсату

аміаку  в  збірник;  оскільки  тиску  у  збірнику  ЗК-IV вищій  за  тиск  конденсату

вторинної пари ВУ 5-го корп., цей конденсат перебуває на відстані приблизно 100

мм  від  дна  збірника  на  рівні  рідини  і  повинен  відводитися  в  збірник,
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розташований  нижче.  У  цьому  випадку  конденсат  відводиться  із  збірника  до

насоса через воронку, підняту на 600 - 700 мм над дном такого збірника.

Внаслідок високого тиску в збірнику ЗК-IV,  конденсат піднімається в по

конденсатному трубопроводі втор. пари 5-го корп. ВУ на висоту h, забезпечуючи

гідравлічну рівновагу:

РIV=РV+h·g·конд

РIV,РV – це тиск вторинної пари з 4-го та 5-го корпусів ВУ.

Також потрібно, щоб підігрівач, який відводить конденсат вторинної пари 5

– го корп. ВУ, був встановлений так, щоб вихід конденсату з цього підігрівача був

розташований щонайменше на h вище рівня конденсату в колекторі ЗК-4.
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Рис. 5.2. Принципова схема відведення, збирання і використання кондесатів
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5.9. Складаємо таблицю розподілу відборів вторинної пари з корпусів

ВУ і відпрацьованої пари

Для створення такої таблиці, потрібно використати дані таблиці 5.3 , а

також одержані і прийняті величини.

Таблиця 5.4

Розподіл відборів вторинної пари з корпусів ВУ і відпрацьованої пари

Парові споживачі
Відпр.
пара

Відбори втор. пари із відповідних
корпусів ВУ

Е1 Е2 Е3 Е4 Е5

1. Дифузійні пар. камери 20,8

2. 1-й пародонт. підігр. 
жомопресової води

7,9

3. 2-й пародонт. підігр. 
жомопресової води

27,9

4. Підігр. соку перед 
головною горячою 
дефекацією 3-ї гр.

                     4-ї гр 27,3

26,9

5. Підігр. соку 1-ї  
сатурації перед 
фільтрацією

14,6

6. Підігр. соку перед 2-ю 
сатурацією 2-га група

24,4

7. Підігр. соку перед ВУ

1 гр.

2 гр.

3 гр.

23,5

19,8

23,5

8. Нагрівання клеровки та 
сиропу

5,3
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9. Нагрівання відтоків в 
ящиках

11,3

10. ВУ 1-го продукту 102,3

11. ВУ 2-го продукту 64

12. ВУ 3-го продукту 13,3

13. Витрати пари на іншх 
парових споживачів

10 18

14. Кількість пара самовип. -3 -9 -9 -10 -10

15.

Відбір втор. пари з 
корпусів ВУ на парових 
споживачів за межами 
ВУ, Ei

'
, і витрата відпр. 

пари
33,5 194,1 50,8 59,8 45,2 24,8

 Проводимо визначення величини відборів втор. пари з корпусів ВУ, яка 
дорівнює:

Е1´
´

=57,1кг/т,    E5
' =34 ,8 кг /т .

Фактична  продуктивність  ВУ  загалом  визначається  на  основі  отриманих

значень відбору вторинної пари.

Розрахунок продуктивності корпусів ВУ, маємо:

W 5
' =Δ E5

' =34 .8 кг /т;

;

;

;

.

Фактична продуктивність ВУ дорівнює сумі визначених продуктивностей 
окремих корпусів, тобто
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.
Одержана фактична продуктивність ВУ (W ВУ

факт)´=1110,8 кг/т більша 

необхідної продуктивності W ВУ
необ=1029,6 кг

т  на величину ∆W ВУ=(W ВУ
факт)´ −

W ВУ
необ=1110,8− 1029,6=81,2 кг

т
.Перевищення фактичної продуктивності ВУ над 

необхідною ліквідуємо за рахунок:

А.  часткового  перепуску  ,  у  кількості  ∆ Е р ,відпрацьованої  пари  ,  що

надходить як грійна пара в 1-ий корпус ВУ, в трубопровід вторинної пари1− го корпусу ,

Б. часткового перепуску вторинної  пари 1-го корпусу в трубопровід вторинної

пари 3-го корпусу у кількості ∆ Е1
пер . 

При включенні зазначених перепусків матимемо:

W ВУ
необ=W ВУ

факт=(W ВУ
факт)´-(∆ Ер

пер+2∆ Е1
пер .

Щоб забезпечити рівність ∆ Ер
пер+2∆ Е1

пер= 81,2кг
т

, довільно приймемо,що

∆ Ер
пер=27 кг

т
,а ∆ Е1

пер=27,1кг
т

.тоді  27+2∙27,2=81,2 кг/т.

5.10. Визначимо фактичні продуктивності корпусів ВУ,W і , з урахуванням

наявних міжкорпусних перепусків пари

W 5=W 5
´ =E5=34,8 кг/т,

W 4=W 5
❑+E4=34,8+49,2=84 кг/т,

W 3= W 4+E3-∆ Е1
пер=84+161,3  -27.1= 218,2 кг/т,

W 2= W 3 +E2 =118,2+ 99,5= 317,7 кг/т,

W 1 =W 2+¿ E1+∆ Е1
пер- ∆ Eр

пер=317,7+57,1+27,1− 27=374,9 кг
т

.

Фактична продуктивність ВУ дорівнює:

 W ВУ
факт=¿ W ВУ

необ=374,9+317,7+118,2+84+34,8=1029,6 кг
т

.       

5.11. Складаємо таблицю 5.5 розподілу конденсату

Шляхом  відновлення  вторинної  пари  зі  схеми  скидання  конденсату  та

відповідно  до  таблиці  їх  розподілу,  паралельно  з  підготовкою  таблиці

визначаються деякі значення, які є частиною таблиці і необхідні для подальшої

підготовки такої таблиці.
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Таблиця 5.5

Розподіл конденсатів по збірниках

№№

п/п
Дж. надх. конденсату

К-ть

надійшовшого

конд.,

кг/т

Т,

Кон

денсату,

оС

Заг.

к-ть

конд.

кг/т

Сер.

темп.

конд,

оС

Т,

відтяжки

пари

самовип.,

оС

К-ть

пари

самовип,

кг/т

Кіл.

конд., що

залишився
(у

збірнику),

кг/т

1 2 3 4 5 6 7 8 9

Збірник конд. відпр. пари (ЗК-Р)

1. Гр. камера 1-го корпусу ВУ 374,9 136

2. Підігрівник соку перед 4-ю гр. 33 136

Разом 407,9 136 140,5 - 405,6

Збірник конд. втор. пари 1-го корпусу

1. Гр.а камера 2-го корпусу ВУ 317,7 128

2. Підігрівник соку перед ВУ 3-ї гр. 22,5 127

3. Ящики клеровки та сиропу 5,3 126

4. Ящики відтоків 11,3 126
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Разом 356,8 127,8 131,9 - 354,7

Збірник конд. втор. пари 2-го корпусу

1. Гр. камера 3-го корпусу ВУ 218,2 118

2. Підігрівник соку перед ВУ 2-ї гр. 22,2 117

3. ВУ 2-го продукту 64 116

4. ВУ 3-го продукту 13,3 116

Разом 317,7 117,4 122,3 - 315,6

Збірник конд. втор. пари 3-го корпусу

1. Гр. камера 4-го корпусу ВУ 84 110

2. Парові камери дифузії 20,8 108

3. Підігр. соку 1-ї сатурації перед 
фільтрацією

16,4 109

4. Підігр. соку перед 2-ю 
сатурацією 2-ї гр.

13,8 109

5. ВУ 1-го продукту 102,3 108

7. Збірник конд. втор.пари 2-го 
корпусу

317,7 117,4

Разом 555 113,7 114 - 552,8
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Збірник конд.втор. пари 4-го корпусу

1. Гр. камера 5-го корпусу 34,8 100

2. Підігр. соку перед основною 
гарячою дефекацією 2-ї гр.

27,3 99

3. Збірник конд. втор. пари 3-го 
корпусу

555 113,7

4. Конд. втор. пари 1-го корпусу 
після часткового відбору в ТЕЦ, 
після підігр. перед другою 
сатурацією 1-ї  гр.

208,8 107,2

5. Конд. втор. пари 5-го корпусу 
після підігр. соку перед основною
дефекацією 3-ї гр.

26,9 87

Разом 852,6 110,3 103,4 10,8 858,8



Об’єм  конденсату  вторинної  пари  1-го  корпусу,визначено,  виходячи  з

припущення, якщо після підігрівника соку перед 2-ою сатурацією надходить  в ТЕЦ,

а інша частина на збірник конденсату вторинної пари 4-го корпусу.

Кількість поверненого конденсату в ТЕЦ Gконд
пов =1,25 Dконд

техн,

деDконд
техн=(DВУ=W 1) +∆ Е р+Dінші=373,9+27+43=444,9кг/т/.

Маємо: Gконд
пов =1,25 ∙ 444,9=556,1кг /т.

Така потреба в забезпечування поверненого конденсату, є:

А) конденсатом відпрацьованої(технологічної) пари, що надійшов в збірник ЗК-
Р у кількості 407,9 кг/т;

Б) конденсатом вторинної пари 1-го корпусу ВУ у кількості:

G1к
пов=556,1 -407,9=148,2 кг/т.

Таким чином з  356,8 кг
т   конденсату вторинної пари 1го корпусу, зібраного в

збірнику ЗК-1 і прокаченого насосом через підігрівник соку перед 2-гою сатурацією,

148,2 кг
т

  відбирається в ТЕЦ для живлення парових котлів,  а решта конденсату у

кількості 356,8− 148 ,=208,8 кг
т  направляється в збірники конденсату вторинної пари 4-

го корпсу.

Визначимо  температуру  цього  конденсату  після  підігрівника  перед  подачею

його в ТЕЦ.

Для нагрівання соку в підігрівнику 2-ої  групи перед 2-ою сатурацією згідно

таблиці 5.5 необхідно відібрати від конденсату теплоту у кількості Qконд
1к =30777 кДж/т.

Баланс теплоти в цьому підігрівнику має вигляд:

Qконд
1к =Gконд

1 к ∙сконд[tконд
3 к−1-)],звідки :

=127,8-
30777

356,8 ∙ 4,19=127,8-20,6=107,2℃ .

Таким  чином  кінцева  температура  конденсату  вторинної  пари  1-го  корпусу

після підігрівника дорівнює 107,2℃ .

65
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Визначаємо температуру  конденсату  відпрацьованої  пари  після конденсато-

сокового підігрівника соку перед ВУ 1-ої групи, .

Згідно  таблиці  5.3  потреба  в  теплоті  для  нагрівання  соку  в  зазначеному

підігрівникові  складає  Qконд
1к ∙58945  кДж/т.  Тоді  рівняння  теплового  балансу

підігрівника має вид:

Qконд
відп =Gконд

відп ∙сконд[t КОНД
зк − р − , звідки знаходимо,що

=101,6℃ .

Визначаємо середню температуру конденсату , відібраного вТЕЦ :

tконд
ТЕЦ=(G||кондвідп )пов ∙ (tконд

кінц )відп+(G||кондвт 1к)пов ∙=
40? ,9 ∙101,6+148,2 ∙107,2

407,6+146,2 =103,5℃ .

5.12. Визначаємо кількість пари само випаровування

Пари, яка утворилася в збірнику конденсату вторинної пари 4-го корпусу(ЗК-4):

е4
факт=Gконд

ЗК − 4∙сконд∙
(t||кондсер )ЗК −4

−tвідб
ЗК − 4

r t=103? 4

= 852,6∙4,19∙
110,3− 103,4

2248,2  =11 кг/т.

Зі збірника конденсату ЗК-4 весь конденсат з початковою температурою 103,4

℃  подається  в  підігрівник  2-ої  групи  соку  перед  основною гарячою  дефекацією.

Кількість цього конденсату дорівнює

Gконд=Gконд
ЗК −4-е4=752,6 −11=741,6 кг

т
.

Визначаємо температуру цього конденсату на виході з підігрівника на підставі
його  теплового  балансу.  З  таблиці  5.5  вибираємо  кількість  тої  теплоти,  що
передається до соку від конденсату,  Qпід=111414 кДж/кг.

Так, як: Qпід=Gконд ∙c ∙), тоді

tконд
кінц =tконд

поч −
Qпід

Gконд ∙c
=103,4- 

111414
741,6 ∙ 4,19

 =67,6℃ .

Таким чином температура конденсату після конденсато-сокового підігрівника 
дорівнює 67,6℃ .

5.13. Уточнюємо фактичні відбори вторинної пари з корпусів ВУ



67

Їх  продуктивність  а  також їх  величина,  з   визначенням параметру  кількості

пари самовипаровування.

Незмінними залишаються відбори пари з ВУ таких корпусів як 1-й, 2-й і 5-й,

так як, залишається незмінною пара самовипаровування е1,е2та е5 .

Маємо: Е1
”=57,1 кг/т, Е2

”=99,5 кг/т, Е5
”=34,8 кг

т
.

Згідно з таблицею 5.4 попередньо прийнято  е3=2 кг
т , що фактично ж, згідно з

таблицею 5.5 конденсатних розп., е3=0.

Згідно  таких  розрахунків,  можемо  отримати  відбір  вторинної  пари  3-го

корпусу: 

Е3
”=Е3

´  +2= 161,3+2=163,3 кг/т.

Згідно попередніх матеріалів: е4= 6 кг/т, а величина пари само випаровування (її

фактична кількість) становитиме  е4
факт=11 кг/т, виходячи із цього, можемо отримати

відюір втор. пари 4-го корпусу:

Е4
”=49,2+6-11= 44,2кг/т

Перераховуємо фактичну продуктивність ВУ, яка становитиме:

(W ВУ
факт)”=Е1

”+2Е2
”+3Е3

”+4E4
”+5Е5

”=57,1+2 ∙99,5+3 ∙163,3

+4∙44,2+5∙34,8 =57,1+199+489,9+176,8+174=1096,8 кг/т.

Перерахована  продуктивність  фактична  ВУ  згідно  кількостей  пари  само

випаровування  (W||ВУ факт )”=1096,8 кг 7
т перевищує  ту  продуктивність,  яка  потрібна:

W ВУ
необ=1029,6 кг

т
відповідно на(∆W ВУ

❑ ) ´=(W||ВУ факт )”−W ВУ
необ=1096 ,8 -1029,6=67,2кг/т. 

За минулою методикою проводимо розрахунки, для нових значень величин між

корпусних перепусків пари ( ∆ Е р
пер´ і)´, які мають відповідати: 

.(W ВУ
факт)” −)´]=W ВУ

необ

Приймаємо довільно, тоді:

(∆ Ер
пер) ´=)´, отримаємо:(W ВУ

факт)” −W ВУ
необ=3)´=67,2 кг/т.

Тоді як:)´=)´=
67,2

3  =22,4 кг/т.
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Починаємо перераховувати  значення  для  між корпусних перепусків  пари  на

основі минулих значень, продуктивність буде дорівнювати:

W 5 E  \} rsub \{5 = 34,8 кг/т;

W 4=E  \} rsub \{5 \} + \{E4=34,8+¿44,2 =79 кг/т;

W 3 =E  \} rsub \{5 \} + \{E4+E  \} rsub \{3 \} -(∆ \{Е \} rsub \{1 \} rsup \{пер )´=79+163,3 -
22,4 =219,9 кг/т;

W 2= W 3+ E  \} rsub \{2 = 219,9+ 99,5 = 319,4 кг/т;                            ❑❑

W 1=W 2 +E  \} rsub \{1  +¿)´ −)´=319,4 +57,1+22,4-22,4 =376,5 кг/т;

(W ВУ
факт)”=W ВУ

необ=∑
s=1

5

W і=376,5+319,4+219,9+79+34,8= 1029,6кг
т

.

Витрата пари на випарну установку дорівнює: : DВУ =∑
і=1

5

Еі=¿¿ W 1+(∆ Е р
пер) ´=376,5

+22,4=398,9кг/т.

  

5.14. Визначаємо концентрацію розчину на виході з корпусів ВУ

За даними, які були визначені раніше, згідно до концентрації соку СРПВУ=13.4%.

Проводимо визначення концентрації розчину:

після 1-го корп.: СР1к=
13,4 ·1265

1265− W 1
'
= 16951

1265−376 ,5
=16951

888,5
=¿19,08%

після ІІ корпусу:                               СР2к=
16951

888,5−W 2
'
= 16951

888,5−319,4
=16951

569,1
=29,79%

;

після ІІІ корпусу:                              СР3 к=
16951

569,1− W 3
'
= 16951

569,1−219,9   = 
16951
349,2

=48,54 %

;

після 4-го корп.:,                             СР4 к= 
16951

349,2−W 4
'  = 

16951
349,2−79  = 

16951
270,2  =62,7%

;
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після V корпусу:                               СР5 к =
16951

270 ,−W 5
'  = 

16951
270,2−34,8  = 

16951
235,4  =72%

5.15. Уточняють температурний режим на випарній установці

Величину теплового навантаження для корпусів ВУ можемо прийняти, gi:

1-й корпус- 16 кВт/м2; 2-й корпус- 12 кВт/м2, 3-й корпус-10 кВт/м2;

4-й корпус- 8 кВт/м2 ,5− й корпус − 6 кВт/м2 .

Проводимо  визначення  окремих  корпусів  ВУ,  їх  потужність,  відповідно  до

формули:

Qi=¿ МВт, 

де:r i- це теплота, що утворилась при пароутворенні за температурою насичення

вторинної пари , кДж/кг;

 – це та кількість води, яка була випарена за секунду, в  n-му ВУ, кг/сек, що

розраховується за формулою:

=
W ∙6000і

24 ∙3600
=¿0,0694∙

W i кг

сек
,
❑

звідки:W i− це  питоме  навантаження  n-го  корпусу  ВУ  (розмірність  якого

кг/тонну буряка), А – це продуктивність заводу, що визначається в тоннах за добу .

Розмірності  для кожного з корпусів, наведені в розрахунках вище

Отже маємо:  Q1=
0,0694 ∙376,5 ∙2168,9

1000 =56,67 МВт;

Q2=
0,0694 ∙319,4 ∙2186,3

1000
=48,46 МВт ;

Q3=
0,0694 ∙219,9 ∙2213,2

1000
=33,78 МВт;

Q4=
0,0694 ∙219,9 ∙2238

1000 =12,27 МВт;

Q5=
0,0694 ∙34,8 ∙2266,2

1000
=5,47 МВт.

Проводимо визначення розрахунку поверхні нагріву відповідних корпусів ВУ:

Fі=
Qi ∙103

qi

 м2.

Отже: Fі=
56,67 ∙103

16
=3542м2, F 2= 48,46 ∙103

12
=4038м2, F3=33,78 ∙103

10
=3378м2,

F 4=
12,27 ∙103

8
=1538м2 , F 5=

5,47 ∙103

6
912 м2.
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При  подальшому  розрахунку,  беремо  стандартні  величини   для  параметрів

поверхні нагріву ВУ,F станд.

Відповідно для І-го корпусу ВУ при установці, приймаємо 2 однопр. Випарні

апарати, який має підйомний рух двофазного потоку, зі значенням 1800 м2 . Сумарно

F1
уст=2 ∙1800=3600 м2 .

Відповідно  для  ІІ-го  корпусу  ВУ,  при установці,  приймаємо 2  однопрохідні

випарні апарати, який має підйомний рух двофазного потоку, зі значенням 2100 м2.

Сумарно F 2
уст=2 ∙2100=4200 м2 .

Відповідно д ля ІІІ-го корпусу ВУ, при установці, приймаємо 2 однопрохідні

випарні апарати, який має опускний рух двофазного потоку і гравітаційно стікаючою

плівкою розчину в середині труб , зі значенням 1800 м2. Сумарно F3
уст=2 ∙1800=3600 м2 .

Відповідно для ІV-го корпусу ВУ, при установці,  приймаємо 1 однопрохідний

випарний апарат, який має опускний рух двофазного потоку і гравітаційно стікаючою

плівкою розчину в середині труб , зі значенням F 4
уст=¿1500м2.

Відповідно для  V-го корпусу ВУ, при установці, приймаємо 1 однопрохідний

випарний апарат, який має опускний рух двофазного потоку і гравітаційно стікаючою

плівкою розчину в середині труб , зі значенням F5
уст=¿1000м2.

Площа поверхні нагріву, яка має сумарне значення, f ВУ
сум ,становить:

f ВУ
сум=

∑
і=1

5

Fі
уст

6

=3600+4200+3600+1500+1000
6

 =2316 м2

1000тонн добової продукт .

”.

Знаходимо фактичне теплове навантаження, яке відповідає поверхні нагрівання

у випарних апаратах, які використовуються для ВУ:

q i
факт=

Qі

F і
уст

=qi
❑ Fi

F i
уст

, кВт

м2
.

Тоді :q1
факт=56,67 ∙103

3600
=15,74 кВт/м2;

q2
факт= 48,46 ∙103

4200
=11,54 кВт/м2 ;
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q3
факт=33,78 ∙103

3600
=9,38 кВт/м2 ;

q2
факт=12,27 ∙103

1500
=8,2 кВт/м2 ;

q1
факт=5,47 ∙103

1100
=5,47 кВт/м2 ;

Умовно вважаючи незмінною величину коефіцієнта теплопередачі K i, на 

кожному з корпусів ВУ, визначаємо фактичну корисну різницю температур по 

корпусах ВУ:

∆t i
факт=

q i
факт

qi

∙∆ t i,

де ∆t i – з заданої таблиці температурного режиму на ВУ.

Тоді:для 1-го корпусу ВУ-∆t1
факт=15,74

16
∙6=5,9 ⁰С;

    для 2-го корпусу ВУ-∆t2
факт=11,54

12
∙6=5,8 ⁰С;

        для 3-го корпусу ВУ-∆t3
факт=9,38

10
∙ 6=5,6 ⁰С;

        для 4-го корпусу ВУ-∆t 4
факт=8,2

86
∙7=7,2 ⁰С;

        для 5-го корпусу ВУ-∆t5
факт=5,47

6
∙6=5,5 ⁰С;

Починаючи із визначеної температури вторинної пари з останніх корпусів, 

складається таблиця коригування температурного режиму на ВУ з урахуванням 

певного значення ∆t i
факт. Значення перепаду температур такі самі,як і в таблиці, що 

визначає температурний режим ВУ.
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Таблиця 5.6 

Температурний режим ВУ

№
корп.
ВУ

Т,
гр.
пари
tгр.п.,
оС

Кор
 різн.
Т,

Dtкор.,
оС

Т,
Кип
розч.
tкип.,
оС

Депресія

D,
оС

Т,
втор.
пари
tвтор.,
оС

Міжкорп
втр.

Dtвтр.,
 оС

Роз.
Т,
втор. 

пари tвтор
розр

,оС
1 2 3 4 5 6 7 8
1 140,5 5,9 134,5 1,6 132,9 1 130
2 130,9 5,8 125,1 2,6 122,5 1 120
3 121,5 5,6 115,9 1,3 114,6 1 112
4 113,6 7,2 106,4 2,6 103,8 1 102
5 102,8 6,4 96,4 4,5 91,9 - 90
Гр. пара Втор. пара
Ент.
пари
hгр.п.,
кДж
кг

Ент.
 кон
 (hконд.),*

кДж
кг

Тепл.
кон.
гр. пари
hгр.п.-hконд.,

кДж
кг

Ент.
пари
hвт.п.,
кДж
кг

Ент.
 кон.

 (hконд
вт .п .),*

кДж
кг

Тепл.
кон.
втор. пари

hâò. ï . −hконд
вт .п .,

кДж
кг

9 10 11 12 13 14
2734,6 576,1 2158,5 2720,7 533,5 2187,2
2723,3 540,1 2183,2 2706,6 491 2215,6
2709,9 500 2209,9 2694,8 457 2237,8
2697,8 465 2232,8 2679,5 414,9 2264,6
2681,6 420,7 2260,9 2660,3 364,3 2296

Згідно даної таблиці 5.6, можемо побачити, що температура в 1-му корпусі 

нагрівної пари складає t гр .п
I к =140,5⁰С. Відповідно до цієї температурі тиск складає

рПВУ=¿3,66 бар. 

5.16. Визначення витрати теплової енергії та необхідної теплової потужності для

забезпечення  технологічних потреб цукрового заводу

Проводимо визначення витрат теплової енергії, Qтехн
розр . 

З ТЕЦ до заводу подається технологічна пара, котра в повній мірі забезпечує 

безперервну роботу споживачів цієї пари та безпосередньо ВУ.

Разом із технологічною парою, яка надходить з ТЕЦ, поступає певна кількість 

теплоти, а саме:
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Q зав
´ =(D ву+Dінші)∙hпрот

” , кДж
т

,

звідки параметр становить:  D ву=W 1
∙ +(∆ Е р

пер)´=398,9кг /т та Dінші =43 кг/т; 

hпрот
” − технологічна ентальпія , яку одержують після охолоджувальної

установки (ОУ) турбіни в результаті охолодження перегрітої пари ,що

виходить після турбіни ,атакож сухої насиченої пари, вже після редук-охолоджувальної 

установки (РОУ). Суха насичена пара з однаковим тиском після РОУ і ОУрпрот ,, 

розраховується як:

рпрот=рПВУ +0,2=3,66+0,2=3,86бар.

Адже, рПВУ , відповідає  температурі  граючої  пари  в  першому  корпусі  ВУ  з

таблиці  умов  скоригованої  внутрішньої  температури  обладнання,  рПВУ=f 140,5℃

)=3,66 бар. Маємо:

рпрот=3,66+0,2=3,86бар.

Длятиску 3,86 барвідповідає значенняентальпії hпрот
” =2733 кДж

кг

Отже до заводу надходить теплота разом іх технологічною парою, яка становить:

Q зав
´ = (398,9+43)∙ 2733=1,208∙106  кДж/т.

Частину тепла, що надходить на завод із ТЕЦ, повертають на ТЕЦ у кількості

Qконд
пов  як тепло конденсату, яке необхідне для роботи парових котлів.

Для ТЕЦ повернути конденсат потрібно у розмірі: Gконд
пов =1,25∙[ Д ВУ +¿ (∆ Е р

пер)'
+ Д інші

= 1,25(376,5+22,4+43)=1,25·441,9=552,4 кг/т.

Зокрема, конденсат зворотної пари відбирається з конденсатозбірника ЗК-Р і 

направляється на ТЕЦ через підігрівач соку перед ВУ першої групи. Кількість якого 

становить: 

(G||кондпов )рет=376,5+33=409,5 кг/т, а температура його після підігрівника 101,6℃ .

Кількість конденсату вторинної пари1− го корпусу ,що має надійти вТЕЦ ,дорівнює :

(G||кондпов )1к=552,4-409,5= 142,9 кг/т.

На ТЕЦ встановлено деаератор атмосферного тиску з робочою температурою

104,8°C, тому конденсат, що повертається на ТЕЦ, повинен мати температуру 100°C.

Це робиться для того, щоб конденсат, що повертається в голівку деаератора, міг бути
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нагрітий  від  100°C до  104,8°C з  використанням  тепла  пари  з  розширювача

безперервного продування.

У  разі  повернення  конденсату  вище  100  °C, випаровування  з  деаератора

призводить  до  втрат  тепла,  пропорційних  різниці  між  фактичною  температурою

конденсату, що повертається, і 100°C. Тому в нашому випадку ентальпія повернутого

конденсату має бути розрахована за100°C, а сааме:

hконд
пов =100∙4,19=419 кДж/кг.

Отримаємо повернену в ТЕЦ кількість теплоти, яка буде становити:

Qконд
пов =Gконд

пов ∙hконд
пов =552,4 ∙ 419=0,231 ∙106 кДж

т
.

Фактична питома витрата тепла при переробці цукрових буряків, буде 

дорівнювати:

Qтехн
факт =Q зав

´ -Qконд
пов  = 1,208∙106-0,231∙106 =0,977∙106кДж/тонну буряків. 

Можливі відхилення від розрахункових значень фактичного технічного 

режиму, враховуються шляхом введення коефіцієнта 1,1 на фактичне питоме 

споживання під час визначення розрахункових значень витрат теплової енергії на 

технічні потреби, звідки:

Qтехн
розр)=1.1 ·Qтехн

факт=¿ 1,1· 0,977· 106 =1,075·106   кДж/тонну буряків .

Отже, оцінки питомого споживання тепла відповідно до технічних потреб 

заводу становлять:

1,075·106 кДж/тонну буряків.

Визначення в якої кількості необхідна технологічний пар, який має отримувать

від ТЕЦ, цукровий завод.

Д
техн= 1,1

24 ∙103

А· =
1,1 ·6000 ·

24 ·103
· 441,9=121,52  т/год.

5.17. Забезпечення цукрового заводу технологічною парою

Джерелом  технологічної  пари,  що  надходить  до  заводу  від  ТЕЦ,  є  парова

турбіна  з  протитиском  (  тиск  пари  після  турбіни  вищий  за  атмосферний)  і  блок

редукційного охолодження(РОУ). 
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Турбогенератор,  інтегрований  із  паровою  турбіною,  може  працювати  за

графіком тепло- або електропостачання.

Під час роботи турбогенератора за електричним графіком після парової турбіни

отримується кількість технологічної пари  Дтурб
техн ., що визначається згідно рівняння: 

Дтурб
техн= N год∙ 3600 ∙(1+βОУ )

❑

N год=N пит∙ A год, – формула витрати електричної  енергії  для переробки цукрових

буряків, кВт∙год/год,

де:  N пит–  питоме  споживання  електроенергії  при  переробці  цукрових  буряків,

кВт∙год
тонн бур .

 буряків. 

Припустимо, що  N пит=30 
кВт∙год
тонн бур .;

A год .- продуктивність заводу в годинах, 
6000

24
=250 

тонн бур .
год . ;    N год=30·250=7500 

кВт·год/год;

- електромеханічна ефективність турбогенератора, установлюємо  0,96 ; 

ho- ентальпія пари перед турбіною, при тиску пари 35 бар і її температурі 435 °С 

відповідає значенню 3330 кДж/кг;

hпрот – ентальпія пари на виході з проточної частини турбіни, кДж/кг. 

Він визначається на основі графіка робочого потоку, де відбувається 

розширення пари в турбіні відточки О з параметрами р=35 бар, t=435⁰C, початкового 

стану, до точки 2, кінцевого стану, в координатах h-S.
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Відносний внутрішній зазначений ККД парової турбіни дорівнює ηві=¿0,74. Це

відношення кількості тепла, перетвореного в механічну енергію у вигляді обертання

ротора турбіни у фактичному процесі розширення пари  (ho−h2 ), до кількості тепла,

яке  було  б  перетворено  в  механічну  енергію,  якби  процес  розширення  пари  в

проточній частині турбіни був ідеальним (тобто адіабатичним), звідки маємо:

ηві=
ho − h2

ho − h1

Коли:                                   h2=h0 −ηві ∙(ho −h1) , 

де  h1 –  ентальпія  пари  в  кінцевій  точці  теоретичного  процесу  розширення  пари.

Перша точка - це точка яка перетинає вертикаль, проведену униз із 0 , з ізобарою рпрот.

Для першої точки відповідає певна ентальпія, яка дорівнює h1=
2752кДж

кг
.

Маємо:   h2 =3330 - 0,74·( 3330-2752)= 3330 -0,74·578= 3330 – 428 =2902 кДж/кг.

З точки на  вертикальній  осі  (ординат),  що відповідає  отриманому значенню

h2=hпрот=2902кДж /кг, проводиться горизонтальна лінія, що перетинає ізобаричну лінію

Pпрот у точці 2, яка дає характеристику фактичних умов пари на виході з проточної

частини турбіни.  

Оскільки пара в т.2  перегріта,  вона охолоджується до стану сухої  насиченої

пари  живильною  водою  подачею  насоса  живильної  води  в  блоці  охолодження

турбіни  (ОУ)  (відповідно  пр.  2-3).  Максимальний  тиск  цієї  води  необхідний  для

найтоншого  помелу ( стан ’’туману”), і впродовж мінімального часу контакту між

перегрітою  парою та  водою для здійснення такого помелу,  така  вода може бути
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нагріта  від  початкової  температури  tж . в. (приблизно  104⁰С  у  деаераторів)  до

температури насичення, що відповідає  (фактично є протитиском) тиску в ОУ. Тільки

після цього подрібнені краплі води закипають, і далі утворюється пара  ( а в РОУ -

).

Практично, кількість живильної води, що подається для охолодження пари на

ОУ  та  РОУ,  на  20%  більша,  ніж  кількість,  яка  випаровується  для  утворення

додаткової сухої насиченої пари (необхідної для забезпечення охолодження від стану

перегрітої пари до стану сухої насиченої пари). Тому для отримання 1 кг додаткової

сухої насиченої пари необхідно подати 1200 г живильної води до РОУ та ОУ, з  яких

лише 200 грам нагрівається до температури tпрот
 \} = f ( \{p \} rsub \{прот \}  і постійно скидається в

розширювач дренажів низького тиску. 

Кількість додаткової пари, що виробляється на кілограм пари, яка поступає в 
ОУ після турбіни, можна визначити за рівнянням: 

βоу=hпрот − hпрот
 \} \} over \{left (\{h \} rsub \{прот   \} rsup \{ −hж .в .

❑ +0,2 ∙(hпрот
' − hж . в.

❑ ) , кг додатково утв . пари
на1 кг парипісля турб .

коли: hпрот
  – це параметр ентальпії пари після ОУ турбіни, hпрот

 \} = f left (\{p \} rsub \{прот \} =3,86бар  right = 

2736,9 кДж/кг;

hпрот
'  - це параметр ентальпії живильної води, яка догрівається до температури 

насичення: pпрот, hпрот
' =f ( pпрот=3,86бар )=599,4 кДж /кг;

hж .в .- це параметр ентальпї живильної води на вході в ОУ і РОУ, hж .в .=¿

104∙4,19=435,76 кДж/кг.

Отримуємо:     

βоу=
2902−2736,9

(2736,9− 435,76)+0,2 ∙(599,4 − 435,76)
= 165,1

2301,14+0,2 ·163,64
=0,07 кг додатково утв .пари

на1кг пари після турб .

В охолоджувальній  установці зі зниженим тиском пари, а саме РОУ, пара після

парового котла, яка має ті  самі параметри, що й пара перед турбіною ( точка О на

діаграмі h-S), спочатку відсмоктується до протитиску турбіни (точки 0-4 на діаграмі

h-S), а потім ізобарно здійснює охолоджння до стану сухої насиченої пари ( точка 3

на діаграмі h-S). 
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Додаткову суху насичену пару, вироблену на один кілограм пари, що надходить

у  РОУ після парового котла, визначаєють за рівнянням: 

=
3330− 2736,9

(2736,9− 435,76)+0,2 (599,4− 435,76 )  =

593,1
2290,14+0,2·163,64

 = 0,25кг додатково утв .пари
на1 кг парипісля турб .

Далі визначаємо показник Dтурб
техн , згідно за формулою:

Dтурб
техн=

7500 ·3600 · (1+0,07)
(3330−2902) ·0,96 ·103  = 70,31 т/год.

Необхідна для одержання пара після РОУ складає:

Dтехн
РОУ=Dтехн − Dтехн

турб=121,52−70,31=51,21 т
год

Визначити кількість пари, що подається на парову турбіну Dтурб, і кількість пари

що подається на РОУ після парового котла  DРОУ ,  за умови, що витрата пари після

парового котла на допоміжні потреби ТЕЦ становить 4% від загальної витрати пари

на турбіну і РОУ, загальна продуктивність парового котла ТЕЦ,DТец ,, звідки виходить,

що:

Dсум=Dтурб+DРОУ= 65,71+ 41 =106,71 т/год.

DТЕЦ
вл. п .=0,04 ∙ Dсум=0,04 ·106,71=4,27 т

год
. ,

  DТЕЦ=Dсум+DТЕЦ
вл. п=106,71+4,27=110,98 т

год
.

Якщо турбіна працює за тепловим графіком, то після ОУ парової турбіни всю

технологічну  пару,  необхідну  для  роботи  станції,  можна  отримати  за  вимкненого

редуктора і системи охолодження.

 У такому випадку потужність турбогенератора становитиме:

N ген= Дтехн ƞемкВт.

Одержана величина N генперевищує необхідну для роботи заводу електричну 

потужність  турбогенератора N год, яка визначена на початку пункту 19/1 і дорівнює

N год,= 7500 кВт.
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Надлишок електричної потужності у кількості ∆ N=N ген− N год ,=12962−7500=5462

кВт доцільно використати для щогодинного постачання в електричну мережу 

електричної енергії у кількості 5462кВт ∙год за годину.

Кількість пари, яка має поступити до парової турбіни, Dтурб, відповідно після 

котлів :

Dтурб=
Dтехн

❑

1+ βоу

= 121,52
1+0,07

, =113,57 т/год .

Припускаючи,  що витрата  пари після  парового  котла  на  допоміжні  потреби

ТЕЦ становить 4% від витрати пари на турбіну, визначається загальна потужність

парового котла ТЕЦ, яка складає:

DТЕЦ
вл. п .=0,04 ∙ Dтурб ,

DТЕЦ=Dтурб+DТЕЦ
вл .п=(1+0,04) ∙ Dтурб=1,04 ·113,57=118,11 т

год
.
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ВИСНОВКИ

Підводячи  підсумки  даної  роботи,  було  розглянуто  схеми  відведення

конденсатів,  їх  розвиток  і  обслуговування  та  загалом  значення  конденсатного

господарства як складової системи теплоенерговикористання цукрового заводу.

Також була затронута тема безпосередньо використання теплоти конденсатів в

теплотехнології  цукрового виробництва з відповідних корпусів випарної установки

(ВУ).

Перелічені Вимоги до систем відведення, збирання і використання конденсатів

та  їх  забезпечення  в  реальних  конденсат  них  схемах  для  надійного  відведення

конденсатів з нагрівних камер теплообмінного обладнання

Наостанок  був  здійснений  Розрахунок  схеми  теплоенерговикористання

цукрового  заводу  з  використанням  теплоти  конденсатів, з  розрахунком  витрат

теплової енергії  на потреби цукрового заводу та забезпечення необхідної кількості

пари на його потреби.
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