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Témavezetői ajánlás

Kállai Viktória alapképzése során műszaki menedzser végzettséget szerzett. Már ekkor ér-
deklődést mutatott a vegyipari műveletek, azon belül is a szétválasztási technológiák iránt,
szakdolgozata kolonnák gazdasági elemzésével foglalkozott. Tanulmányait gépészmérnöki MSc.
vegyipari gépészeti specializáción folytatta. Diplomamunkája a TVK Nyrt. (jelenleg MOL Pet-
rolkémia Zrt.) egyik szétválasztó kolonnájának az elemzése volt műveleti szempontból. A téma
iránti érdeklődése miatt doktori képzésre jelentkezett, melyet 2017 szeptemberében kezdett meg.

A doktori témája szorosan összefügg a régiónkban található vegyipari gyárakban alkalma-
zott szétválasztási technológiákkal. A téma jelenleg is aktuális, hiszen az üzemeknek érdeke, hogy
optimális körülmények között tudjanak működni. A doktori képzés első részében a téma kidolgo-
zásához szükséges elméleti ismereteket dolgozta fel. Megismerte a kolonna jellegű konstrukciók
műveleti számításának alapjait. Az elméleti vizsgálatok után paramétervizsgálatokat, anyagkölt-
ség számításokat készített etán-etilén, propán-propilén elválasztó kolonnák esetén, mely munkát
nagyon értékesnek találjuk. A doktori képzés második részében tányér hidraulikai vizsgálatokat
végzett, különböző tányérok száraz tányér ellenállását határozta meg, CFD szimulációkat készí-
tett egyfázisú áramlás vizsgálatára, az egyedileg elkészített tányérok nyomásesésének leírására
összefüggéseket állapított meg.

Publikációs tevékenysége megfelelő, MTMT adatbázis alapján jelenleg 14 publikációval ren-
delkezik, amelyek közül 13 kötődik a dolgozat témájához. Ezek közül kettő Scopus által referált,
idegen nyelvű, lektorált Q3-as közlemény.

PhD fokozatszerzése esetén az Energetikai és Vegyipari Gépészeti Intézet egy nagyon lé-
nyeges területén (folyamatok modellezése, folyamatszimulátorok alkalmazása) folytatná tudo-
mányos és oktatói tevékenységét.

Miskolc, 2022. május 20.

Dr. Szepesi L. Gábor
egyetemi docens, témavezető

Prof. Dr. Mizsey Péter
egyetemi tanár, társ-témavezető
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Jelölések- és rövidítések jegyzéke

Latin betűvel történő jelölések

A,B,C Antoine konstansok -
Aa tányér aktív felülete m2

Ah perforációk keresztmetszete m2

Ak kolonna keresztmetszete m2

AK kémények keresztmetszete egy tányéron m2

Ar buboréksapka résterülete egy tányéron m2

At tányér keresztmetszete m2

C1 átfolyási tényező -
C2 átfolyási tényező -
Co átfolyási tényező -
Cv átfolyási tényező -
D desztillátum mólárama mol/s
D oszlopátmérő m
De kolonna külső átmérője m
dh perforáció átmérője mm
Di kolonna belső átmérője m
e szükséges falvastagság m
EΦ állandó, buboréksapkás tányér gát korrekciós tényezője -
EMP ponthatásfok -
EM Murphree-féle tányér hatásfok -
Eo teljes tányérhatásfok %
F betáplálás mólárama mol/s
F a rendszer szabadsági foka -
f megengedett feszültség MPa
F0 tányér szabad keresztmetszete m2/m2

FP áramlási paraméter -
g nehézségi gyorsulás m/s2

H a kolonna tányérokat tartalmazó részének magassága m
hfoly tiszta folyadék magassága a tányéron m
Hg gátmagasság mm
hgf gát feletti folyadékmagasság nyomásesése Pa
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hps sapka parciális nyomásesése Pa
hst statikus zárból adódó nyomásesés Pa
hr résnyitásból eredő nyomásesés Pa
Hr résmagasság mm
ht tányér nyomásesése Pa
K egyensúlyi állandó -
K kiáramlási együttható -
k komponensek száma -
L az oszlop dúsító szakaszának belső folyadékárama mol/s
L′ az oszlop szegényítő szakaszának belső folyadékárama mol/s
Lg gáthossz m
M a változók közötti összefüggéseket kifejező egyenletek

és egyéb megkötések száma -
m tányér tömege kg
MC anyagköltség $
M&S Marshall és Swift költség index -
N a változók száma -
Nelméleti elméleti tányérok száma -
Nmin minimális elméleti tányérszám -
Nvalós valós tányérok száma -
P össznyomás Pa
p0i i-edik komponens szaturációs gőznyomása Pa
pi i-edik komponens parciális nyomása Pa
∆pσ felületi feszültség okozta nyomásesés Pa
∆Pd száraz tányér veszteség Pa
PC beszerzési költség $
q a betáplálás hőállapota -
R reflux arány -
Rmin minimális reflux arány -
Rp0,2 0,2%-os egyezményes folyáshatár N/mm2

Rp1,0 1,0%-os egyezményes folyáshatár N/mm2

Rm szakítószilárdság N/mm2

s sapka szerelési magassága mm
T hőmérséklet K
td tányér vastagsága mm
TF a betáplálás hőmérséklete °C
Tf a betáplálás forrponti hőmérséklete °C
Th a betáplálás harmatponti hőmérséklete °C
tt tányértávolság m
utányér gázfázis sebessége a tányérokon történő áthaladáskor m/s
V az oszlop dúsító szakaszának belső gőzárama mol/s
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V̇V gőzfázis térfogatárama m3/s
V ′ az oszlop szegényítő szakaszának belső gőzárama mol/s
vmax elárasztáshoz tartozó maximális gőzsebesség m/s
vmeg megengedett sebesség m/s
V̇F folyadékfázis térfogatárama m3/s
vg gőzsebesség m/s
Vk kolonna térfogata m3

Vt tányér térfogata m3

W maradék mólárama mol/s
x folyadékfázisbeli móltört -
xD desztillátumban az illékonyabb komponens móltörtje -
xF betáplálásban az illékonyabb komponens móltörtje -
xW maradékban az illékonyabb komponens móltörtje -
y gőz/gázfázisbeli móltört -
z varratszilárdsági tényező -

Görög betűvel történő jelölések

α relatív illékonyság -
γ aktivitási együttható -
∆ folyadékgradiens Pa
µL folyadékfázis dinamikai viszkozitása Pa · s
ρacél acél sűrűsége kg/m3

ρG gázfázis sűrűsége kg/m3

ρL folyadékfázis sűrűsége kg/m3

ρV gőzfázis sűrűsége kg/m3

σ felületi feszültség N/m

Rövidítések

CC ChemCAD®

FUG Fenske-Uderwood-Gilliland módszer
KK könnyű kulcskomponens
NK nehéz kulcskomponens
SBF Souders-Brown-Fair módszer
UD UniSim Design®
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1. Bevezetés

A desztilláció nemcsak a vegyiparban, hanem az élelmiszeriparban, a gyógyszeriparban is
igen gyakran alkalmazott anyagátadási technika, amelyben folyadék- és gőzfázisok érintkezte-
tését valósítják meg. A hétköznapokban eléggé elterjedt folyamatot, a pálinkafőzést szakaszos
desztillációval hajtják végre, ahol etil-alkohol és víz elegy lepárlása történik, amely eredménye
a kb. 50%-os alkohol tartalommal rendelkező végtermék. A desztillálásnak vannak elválasztási
korlátjai, ezért a gyakorlatban a többlépcsős desztilláció, az ún. rektifikálás művelete terjedt el.
Ipari területeken gyakrabban folyamatos üzemű rektifikálást alkalmaznak, a művelet megvalósító
berendezések az ún. kolonnák.

A dolgozatban elsőként a rektifikálás, illetve a desztilláció műveletét, annak berendezé-
sét mutatom be röviden. Az irodalmi összefoglalóban kitérek etán-etilén és propán-propilén
szétválasztásokkal kapcsolatos kutatások ismertetésére, amely részen belül különböző alternatív
módszerek kerülnek bemutatásra az energiafelhasználás csökkentésére. Ezután az egyre inkább
előtérbe kerülő CFD szimulációkkal kapcsolatos kolonna vizsgálatokra irányuló kutatási ered-
ményeket ismertetem.

A dolgozat saját munkát bemutató része két nagy tématerületre bontható. Az első részben
a vegyiparban nagy jelentőséggel bíró etilén-etán és propilén-propán szétválasztást tanulmá-
nyoztam. Ezen technológiákból származó fejtermékek (az etilén és a propilén) az olefingyártás
nagyon fontos termékei és egyben a műanyaggyártás elengedhetetlen alapanyagai. A témára eső
választásomat ezen termékek jelentősége indokolja. A gyakorlatban a C2 és a C3 komponensek
szétválasztását rektifikálással végzik, azonban ez rendkívül energia- és költségigényes folyamat.
Az etán-etilén szétválasztás kriogén, nagy nyomású eljárással valósítható meg és körülbelül 100
fokozatot igényel. A propán-propilén szétválasztás a komponensek kis forráspontbeli különbsé-
ge miatt nagy nyomáson és rendkívül nagy reflux aránnyal végbemenő folyamat, melyhez akár
200 fokozat alkalmazása is szükséges. Az előzőekben említett ipari fontossága miatt ezeket a
termékeket nagy tisztaságban szükséges előállítani, ez indokolja az igen nagy tányérszám alkal-
mazását.

Doktori képzésem során a fent ismertetett kis szénatomszámú szénhidrogének szétválasztá-
sának paramétervizsgálatát készítettem el UniSim Design® és ChemCAD® folyamatszimulátor
szoftverek alkalmazásával. Továbbá reflux arány változtatásának átmérőre és tányérszámra és
ezáltal az anyagköltségre gyakorolt hatásait mutatom be a vizsgált kolonnák esetén.

A második részben a berendezésekben lejátszódó hidrodinamikai folyamatok közül a tányé-
rokon kialakuló száraz tányér veszteség meghatározásával foglalkoztam. Egy oszlopban kialakuló
nyomásesés befolyásolja az anyagátadást és hatással van a kolonna hatásfokára. A kialakuló nyo-
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másesés egyik része a száraz tányér veszteség, amely akkor határozható meg, ha az oszlopban
csak gőz-/gázfázis áramlik. Ezen paraméter meghatározására kialakítottunk egy kísérleti beren-
dezést az Energetikai és Vegyipari Gépészeti Intézet laboratóriumában, amely berendezés 4 db
3D nyomtatási technológiával készített tányért tartalmaz. A mérési eredményeket a szakiroda-
lomban fellelhető összefüggések és CFD szimuláció eredményeivel vetettem össze.

Továbbá CFD szimulációs vizsgálatot végeztem egyenes furatos és különböző dőlésszöggel
rendelkező ferde furatos tányérok száraz tányér veszteségének meghatározására.

Célkitűzések

A témaválasztásom indoklása, ahogy azt már a korábbiakban említettem, hogy a propilén
és etilén nagy jelentőséggel bíró termékek, illetve alapanyagok a vegyiparban, ezért fontos nagy
mennyiségben és minőségben előállítani ezeket. Célom a kutatásaim során elvégezni üzemelő
etán-etilén és propán-propilén kolonnák paramétervizsgálatát és találni olyan megoldást a meglé-
vő rendszer kis módosításával, amellyel csökkenthető a felhasznált energia mennyisége, miközben
a fejtermékben az illékonyabb komponens móltörtje eléri a kívánt értéket. Ennek megfelelően
a különböző működési paraméterek – nyomás, reflux arány, betáplálás helye – változtatásának
hatásait vizsgálom a rendszer energiafogyasztására és a fejtermék kihozatalra vonatkozóan.

Kolonnák működtetésekor a reflux arány nagyon meghatározó paraméter, amely változtatá-
sával költségfüggvények minimuma határozható meg. A kolonnák ún. tányérról tányérra történő
számítási módszerével célom meghatározni a reflux arány növekedésének hatását az elméleti
tányérszámra és a kolonnák átmérőjére. A szükséges falvastagság figyelembe vételével a kolon-
nák anyagköltségeit kívánom meghatározni. A számításokból kapott eredményeket szakirodalmi
összefüggéssel kívánom összevetni.

A tányérok hidraulikai vizsgálata kulcsfontosságú egy kolonna működésének vizsgálata so-
rán. A kialakuló nyomásesés az anyagátadás hatásfokára, a kolonna működésére is befolyással
bíró paraméter, amely egyik jelentős része az ún. száraz tányér ellenállás. Emiatt különböző
szitatányérok száraz tányér ellenállásának meghatározását tűztem ki célul, amelyet irodalmi
összefüggésekkel, CFD szimulációkkal és bizonyos esetekben méréssel kívánok megtenni és ezen
módszerek eredményeit összevetni. A különböző kialakítású szitatányérok vizsgálata során cé-
lom volt még továbbá megvizsgálni azt, hogy a tányér vastagsága hogyan befolyásolja a száraz
tányér veszteség értékét.
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2. Irodalmi áttekintés

2.1. Rektifikálás elválasztási művelet alapjai

A homogén fluidum keverékek szétválasztására egyik leggyakrabban (kb. 95%-ban) alkal-
mazott eljárás a gőz-folyadék egyensúlyon alapuló desztilláció, illetve az ismételt desztilláció,
azaz a rektifikálás. A művelettanon belül a diffúziós vegyipari műveletek közé sorolhatók [1].

Az elválasztáshoz a forráspontok vagy az illékonyságok közötti különbségeket kell kihasznál-
ni. A keverék ismételt részleges elpárologtatása és kondenzációja lehetővé teszi a komponensek
szinte teljes elválasztását. Az elpárologtatáshoz energiabevitelre van szükség, és ez a fő hátrá-
nya a desztillációs technológiának, a nagy energiaszükséglet [2]. A desztilláció során alkalmazott
készülékek működtetésére a Föld energiafelhasználásának kb. 3%-át használják fel [3].

A desztillációnak három fő előnye van az alternatív elválasztási módszerekkel szemben:

– A betáplálási áramok széles választékát képes kezelni ; a rendkívül magastól a rendkívül
alacsony áramlási sebességek esetén is alkalmazható.

– A betáplálási koncentrációk széles választékát képes elválasztani. A legtöbb alternatív
technológia a már viszonylag tiszta anyagokat képes kezelni.

– Nagy tisztaságú termék állítható elő a segítségével.

A folyadékelegy részleges elpárologtatásával történik meg az elválasztás, amely során a
gőzfázis az illékonyabb (alacsonyabb forráspontú), a folyadékfázis pedig a kevésbé illékony (ma-
gasabb forráspontú) komponensben fog dúsulni [2]. Az elválasztáshoz – elméletileg – minden
egyes fokozaton el kell érni a gőz-folyadék egyensúlyt.

A gőzfázisbeli móltörteket y-nal, a folyadékfázisbeli móltörteket x-szel jelöljük. Többkom-
ponensű rendszer esetén a rendszer össznyomása az alábbi módon írható fel :

p1 + p2 + · · ·+ pk =
k∑

i=1
pi = P. (2.1)

A Dalton törvénnyel az adott komponens parciális nyomását lehet meghatározni felhasznál-
va a gőzfázisbeli móltörtet:

p1 = y1 · P. (2.2)

Ideális folyadékok esetén a Raoult-törvénnyel határozható meg az adott komponens parciális
nyomása:

p1 = p01 · x1. (2.3)
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A gőz- és a folyadékfázis móltörtjeinek aránya adja az ún. egyensúlyi állandót:

Ki =
yi
xi
. (2.4)

Kétkomponensű rendszer esetén komponensenként meghatározhatók az egyensúlyi állandók,
amelyek egymástól eltérő értékűek:

K1 =
y1
x1

= p01
P
, K2 =

y2
x2

= p02
P
. (2.5)

A relatív illékonyság megmutatja, hogy adott körülmények között az egyik komponens hány-
szor illékonyabb a másiknál, egyenletes formában ezt az egyensúlyi állandók hányadosával tudjuk
kifejezni :

α1,2 =
K1
K2

. (2.6)

2.1.1. A rektifikálás berendezése

A rektifikálás egy sokoldalú, megbízható és jól ismert technológia [2]. Berendezése a kolonna
(oszlop vagy torony, 2.1. ábra), amely egy helyen igényel hűtést és fűtést. Két végterméket ka-
punk, egy illékonyabb komponensben gazdag, gőz halmazállapotú desztillátumot (fejterméket),
valamint egy illékonyabb komponensben szegény, folyadék halmazállapotú maradékot (fenékter-
méket). A visszavezetett dúsított folyadékot pedig refluxnak nevezzük [1].

betáplálás

fenéktermék

fejtermékreflux

kondenzátor

hűtővíz

refluxtartály

fűtőgőz

kiforraló

gőzáram

folyadékáram

2.1. ábra. Egy rektifikáló kolonna felépítése [1]
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A betáplálás feletti felső oszloprész a dúsító vagy rektifikáló rész, míg az alsó oszloprészt
szegényítő vagy sztrippelő résznek nevezzük.

A kolonnák belső kialakítása alapján megkülönböztetünk tányéros és töltetes oszlopokat
[1].

2.1.1.1. Tányéros kolonnák

Tányéros kolonnák közül is megkülönböztetünk az áramlás típusa alapján kétfélét, ezek a
túlfolyó nélküli (2.2. a ábra) és a túlfolyós (2.2. b ábra) kolonnák. A túlfolyó nélküli kolonnákban
ellenáram valósul meg a két fázis között, míg a túlfolyóval rendelkező tányérokat tartalmazó
oszlopban a két fázis áramlása keresztáramban valósul meg.

folyadékfolyadék

gőzgőz

a b

2.2. ábra. Kolonna tányérkonstrukciók: a - túlfolyó nélküli, b - túlfolyós [2]

Sokféle tányértípus létezik, például a legelterjedtebb és legrégebbi típusok az ún. buborék-
sapka kialakítású, szitatányér vagy egyszerű szelepelrendezést alkalmazó tányérok, amelyekkel
a teljesítményt és a működési rugalmasságot növelik, hogy a folyadék- és gőzáramok szélesebb
tartományával is megbirkózzanak az oszlopban.

Szitatányér alkalmazásánál a desztillációs kolonna belső anyagáramai az alábbi jelenségek
által korlátozottak [4] :

– elárasztás kétfázisú réteggel (flooding), amikor a folyadékfázisú anyagáram nem áramlik
lefelé a kolonnában, hanem elárasztja az adott tányért;

– cseppelragadás (entrainment): a folyadék cseppeket a gőzáram magával ragadja;
– folyadék feltorlódása az aknában (downcomer backup): a folyadék nem tud lefolyni a
túlfolyóból;

– alsó gázterhelési határ (weeping): túl alacsony a gőzáram ahhoz, hogy fenntartsa a folya-
dékot a tányéron, így annak csöpögése következik be;
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– minimális gátterhelés (coning): a gőzképző fúvókák miatt gyenge gőz-folyadék érintkezés
jön létre.

Beszélhetünk a tányérok olyan tartományáról (működési tartomány), amelyen belül a hid-
raulikus kialakítás szempontjából kielégítően (megfelelően) működhetnek. A 2.3. ábra a túlfolyós
szitatányérok működési tartományát mutatja be.

1,21,11,00,90,80,70,60,50,40,2 0,30,10
0

0,2

0,4

0,6

1,4

1,2

1,0

0,8
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Fajlagos folyadékterhelés [∙ 10-2 m/s]

F
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o
s 

g
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te
rh

el
és

 [
m

/s
]

folyadék feltorlódása

az aknában

elárasztás a kétfázisú 

réteggel

cseppelragadás

minimális gátterhelés alsó gázterhelési határ

Munkatartomány

2.3. ábra. Túlfolyós szitatányérok működési tartománya [4]

2.1.1.2. Töltetes kolonnák

A 2.4.A ábra egy hagyományos töltetes oszlop kialakítást mutat be. A töltet anyagát tekint-
ve megkülönböztetünk kerámia, fém vagy műanyag tölteteket, amelyeket az oszlopba ömlesztve
nagy üres térrészekkel rendelkező összefüggő testet hoznak létre. A folyadék leszivárog a töltet
felületeken keresztül, és a gőz érintkezésbe kerül a folyadékkal miközben az üregeken keresztül
áramlik felfelé.

A 2.4. B ábra egy rendezett töltettel rendelkező oszloprészletet mutat be [2].
Számos fajtája elérhető mind a rendezett, mind a rendezetlen tölteteknek. Ahhoz, hogy

számolni tudjuk a szükséges töltetmagasságot, viszonyítani kell tudni az elméleti tányérszá-
mot a töltetmagassághoz. Ehhez szükségünk van egy egyenértékű elméleti tányérmagasságra, a
HETP-re. Így a töltetmagasság megkapható az elméleti tányérok számának és a HETP-nek az
ismeretében. A HETP meghatározásához szükséges összefüggések rendelkezésre állnak [2].
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A

VV

L L
B

2.4. ábra. A - Rendezetlen és B - Rendezett kolonna töltetek [2]

2.1.2. Biner elegyek desztillációja

A 2.1. ábrán egy betáplálással, két termékelvétellel, egy kiforralóval és egy kondenzátorral
rendelkező kolonna sematikus ábrája látható, amelyben lejátszódó folyamatra felírható a teljes
anyag- és a komponensmérleg [1, 5] :

F = D +W, (2.7)

F · xF = D · xD +W · xW . (2.8)

Konvenció szerint x és y mindig az illékonyabb komponenst jelöli.
Az oszlop felső és alsó részére külön-külön felírhatók a teljes anyag- és komponensmérlegek.

A dúsító szakaszra vonatkozó összefüggések:

Vn+1 = Ln +D, (2.9)

Vn+1 · yn+1 = Ln · xn +D · xD. (2.10)

Az állandó moláris párolgás és túlfolyás (Lewis feltétel ; L és V állandó, így az áramok inde-
xelése el is hagyható) tételét feltételezve a reflux arányt a következőképpen lehet meghatározni:

R = L

D
. (2.11)

A reflux áram ismeretében pedig a kolonna dúsító szakaszában felszálló gőzáram mennyi-
ségét tudjuk meghatározni:

V = (R+ 1) ·D. (2.12)

A kolonna dúsító szakaszának munkavonalát pedig az alábbi összefüggés írja le:

yn+1 =
R

R+ 1 · xn + 1
R+ 1 · xD. (2.13)

Ezt a munkavonalat az egyensúlyi diagramon ábrázolva egy egyenessel lehet közelíteni az
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illékonyabb komponensre nézve, az egyenes meredeksége R

R+ 1 és a fejtermék összetételétől
indul ki.

A szegényítő szakaszra a teljes anyag- és komponensmérleg az alábbi összefüggéssel írható
fel.

L′ = V ′ +W, (2.14)

L′ · xm = V ′ · ym+1 +W · xW . (2.15)

A betáplálás miatt az alsó oszloprész áramait vesszővel jelöljük, megkülönböztetve ezáltal
a felső rész áramaitól. Az állandó moláris párolgás és túlfolyás feltétellel (L’ és V’ állandó) élve
a szegényítő szakaszra is felírható a munkavonal egyenlete:

ym+1 =
L′

V ′ · xm − W

V ′ · xW . (2.16)

Egy kolonna művelettani vizsgálata során fontos meghatározni azt, hogy a betáplálási tányé-
ron hogyan változik a gőz- és a folyadékáramok aránya, amely attól függ, hogy milyen hőállapotú
a betáplálás. Ez lehet hideg, forrponti, részben elpárologtatott folyadék, telített vagy túlheví-
tett gőz is. A betáplálási állapot meghatározását a q változó írja le, meghatározása pedig a
következőképp történhet:

q = 1 mol betáplált anyagáram elpárologtatásához szükséges hőmennyiség
1 mol betáplált anyagáram párolgáshője . (2.17)

Forrponti folyadék esetén a q = 1, telített gőz esetén pedig q = 0. Ha a betáplálás folya-
dékfázisban érkezik a kolonnába, akkor q · F , ha gőzfázisban érkezik, akkor (1− q) · F értékkel
vesszük figyelembe. Ezek alapján a betáplálási tányéron lévő teljes anyagmérlegek a gőz- és a
folyadékáramokra a következő alakban írhatók fel :

Vn = V ′ + (1− q) · F, (2.18)

L′ = Ln + q · F. (2.19)

Az egyensúlyi görbén az ún. q-vonallal tudjuk szemléltetni és figyelembe venni a betáplálás
hőállapotát, amely egyenesnek az egyenletét a következő alakban tudjuk felírni :

yi =
q

q − 1 · xi −
1

q − 1 · xF . (2.20)

Ez az egyenlet a betáplálási fokozat, valamint az azt elhagyó anyagáramok közötti kapcso-
latot írja le.

2.2. Tányérszámítási módszerek

Tányéros kolonnák tervezésekor fontos meghatározni az elméleti tányérszámot és a reflux
arány értékét, melyhez az alábbi módszerek alkalmazhatóak:

– Short-cut módszerek,
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– grafikus módszer,

– tányérról tányérra számolás.

A következőkben a felsoroltakat mutatom be részletesebben.

2.2.1. Short-cut módszerek

A fokozatos közelítési módszerek nagyon hatékonyak és elterjedtek, melyek lényege, hogy a
feltételezett tányérszámú oszlophoz meg kell keresni az adott műveleti jellemzőknél a szétválasz-
tóképességet. Ha a kapott szétválasztás nem felel meg az előírásnak, akkor újabb tányérszámmal
kell próbálkozni. A fokozatos közelítés iterációs módszereinél a betáplálásra és a termékekre vo-
natkozó összetételek, valamint az elméleti tányérszám közötti zárt algebrai egyenletek („groups
methods”) alkalmazása az állandó moláris túlfolyás és a relatív illékonyság esetére korlátozódik.
A Gilliland-összefüggés, – a Fenske-egyenletet és az Underwood-összefüggést felhasználva – a
minimális tányérszám, illetve a minimális refluxarány értékei alapján határozza meg a szükséges
elméleti tányérok számát. Azonban ezek csak közelítő becslések alapjai lehetnek [5].

Ezen módszerek valamilyen egyszerűsítő feltététel(eke)t tartalmaz(nak). A relatív illékony-
ságra vonatkozó egyszerűsítő feltétel mindegyik módszernél fennáll, amely kimondja, hogy a
relatív illékonyság az oszlopon belül állandó és az alábbi képlettel határozható meg [2] :

(αi,j)átl =
√
(αi,j)fej · (αi,j)fenék, (2.21)

ahol (αi,j)átl az i komponens j komponensre vonatkoztatott átlagos relatív illékonysága, (αi,j)fej
az i komponens j komponensre vonatkoztatott átlagos relatív illékonysága a fejtermékben,
(αi,j)fenék az i komponens j komponensre vonatkoztatott átlagos relatív illékonysága a fenékter-
mékben.

A módszereket többkomponensű rendszerek esetén is alkalmazhatjuk, amely esetben meg
kell határozni az ún. könnyű (KK) és nehéz kulcskomponenseket (NK). A könnyű kulcskom-
ponens a legillékonyabb komponens, amely jelen van a fenéktermékben, míg a nehéz kulcskom-
ponens a legkevésbé illékony komponens, amely még a fejtermékben megtalálható [2].

A Fenske-egyenlettel a minimális elméleti tányérszám határozható meg és a következő alak-
ban írható fel [2] :

Nmin =

lg

(
xKK

xNK

)
D(

xKK

xNK

)
W

lg (αKK,NK)átl
, (2.22)

ahol Nmin a minimális elméleti tányérszám, (αKK,NK)átl a könnyű kulcskomponens nehéz kulcs-
komponensre vonatkoztatott átlagos relatív illékonysága, xKK a könnyű kulcskomponens mól-
törtje, xNK a nehéz kulcskomponens móltörtje.

Az Underwood-egyenlettel a minimális reflux arány határozható meg az alábbi módon [2].

n∑
i=1

αi · xi,F
αi − θ

= 1− q, (2.23)
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Rmin + 1 =
n∑

i=1

αi · xi,D
αi − θ

, (2.24)

ahol xi,F a betáplálásban az i-edik komponens móltörtje, q a betáplálás hőállapota, Rmin a
minimális reflux arány, xi,D a desztillátumban az i-edik komponens móltörtje.

A számítás során először a (2.23) egyenletből meg kell határozni a θ változót, majd a (2.24)
egyenletbe behelyettesítve kiszámítható a minimális reflux arány.

A Gilliland-korrelációval az elméleti tányérok száma határozható meg a Fenske-, az Underwood-
egyenletek és a 2.5. ábrán lévő diagram felhasználásával [2].

A szakirodalomban fellelhetők közelítő függvények a diagram meghatározására, ezek közül
az egyik az alábbi módon írható fel [2] :

Y = 0,2788− 1,3154 ·X + 0,4114 ·X0,2910 + 0,8268 · lnX + 0,9020 · ln
(
X + 1

X

)
, (2.25)

ahol Y = N −Nmin

N + 1 és X = R−Rmin

R+ 1 .
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2.5. ábra. Gilliland módszer [6]

2.2.2. McCabe-Thiele módszer

A McCabe-Thiele módszer kétkomponensű rendszerek desztillációjánál az elméleti tányér-
szám meghatározására szolgáló egyszerű grafikai megoldás [7]. Ezen módszer alapja az anyag-
mérlegek ábrázolása munkavonalakkal az x−y diagramon. A vonalakat egyenesnek feltételezzük,
valamint az állandó moláris párolgás és túlfolyás tételét érvényesnek vesszük [8].
Az alábbi feltételeknek kell teljesülniük a módszer alkalmazásához.

– Csak két komponens van.
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– Érvényes a Lewis-feltétel.

– Más termodinamikai hatások elhanyagolhatók, pl. az oldódáshő.

– 100% a tányérhatásfok. A gyakorlatban a folyadékok nem érik el az egyensúlyt minden
egyes tálcán, ezért a tányér hatásfokot használjuk az adott szétválasztáshoz szükséges
tényleges tányérszám meghatározásához.

A módszer elvégzéséhez szükséges néhány paraméter ismerete, melyek a következők:

– a betáplálás komponenseinek gőz-folyadék egyensúlya,

– a betáplálás összetétele,

– a betáplálás hőállapota,

– a fej- és fenéktermék elvárt minősége (összetétele).

A módszer alkalmazását a [7] irodalom kidolgozása alapján mutatom be. Első lépésben fel
kell venni egy x− y diagramot. Az x-tengelyen jelöljük az illékonyabb komponens móltörtjét a
folyadékfázisban. Az y-tengelyen az illékonyabb komponens gőzfázisbeli móltörtje legyen.

Be kell rajzolni az x = y egyenest az origótól az (1;1) koordinátákkal rendelkező pontig. A
kétkomponensű keverék gőz-folyadék egyensúlyi diagramját is vegyük fel az ábrára. Jelöljük be
a betáplálás, a fejtermék és a fenéktermék összetételeket az x-tengelytől felvezetve a diagramon
található x = y egyenesig. A betáplálás hőmérséklete és a gőzfrakció hatással vannak a desz-
tillációs oszlop kialakítására. Ha a betáplálás 50 mol%-ban folyadék, a vonal merőleges lesz az
x = y egyenesre. Ha a betáplálás telített folyadék, akkor a vonal függőleges lesz. Ha a betáplálás
telített gőz, akkor a betáplálás hőállapotának egyenese vízszintes lesz. Ha a betáplálás állapota a
telített gőz és a telített folyadék között van, akkor egy egyszerű képlet alkalmazható a betáplálás
állapotát leíró egyenes meredekségének (m) meghatározására:

m = q

q − 1 . (2.26)

A tartományon kívül eső (túlhűtött vagy túlhevített) betáplálások esetén először meghatá-
rozzuk a (2.27) képlet segítségével a mértékét és aztán a (2.26) képletet (q) használva behelyet-
tesítve a kapott eredményeket meghatározzuk a betáplálás állapotát leíró egyenes meredekségét.

q = 1− TF − Tf

Th − Tf
, (2.27)

ahol TF a betáplálás hőmérséklete, Tf a betáplálás forrponti hőmérséklete, Th a betáplálás
harmatponti hőmérséklete.

Miután meghatároztuk a betáplálás hőállapotát leíró egyenes meredekségét, berajzolhatjuk
a diagramba az x = y egyenes és a gőz-folyadék egyensúlyi diagram közé.

Amikor a gőz elhagyja a kolonna tetejét egy kondenzátorba áramlik és a kondenzáltatás mi-
att folyékony halmazállapotú lesz. Ezen áram egy része elvételre kerül, mint a kolonna fejterméke,
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míg a többi részét visszavezetik a kolonnába, mint refluxot. A McCabe-Thiele módszer feltéte-
lezései alapján, a munkavonallal megbecsülhető hogyan változik egyes tányérokon az összetétel.
A reflux növelése az ábrán nagyobb lépéseket, azaz kevesebb tálcát eredményez.

xD xF xW 

y

xxF 

q-vonal

felső munkavonal

alsó

munkavonal

1.

2.

3.

4.

xD

(R + 1) 

q

2.6. ábra. McCabe-Thiele-féle szerkesztés

A felső munkavonal megrajzolása

A reflux arányt gradiensként használva a dúsító szakasz munkavonala egyenesként rajzol-
ható meg, amely az x = y egyenes és a desztillátum összetételét jellemző egyenes vonal metszés-
pontjától indítható. Másik kitüntetett pontja az y-tengelyen jelölhető be az xD

R+ 1 metszéknél.
Az elméleti tányérszámok meghatározásánál a felső munkavonalat a q-vonallal közös metszés-
pontjukig vesszük figyelembe.

Az alsó munkavonal megrajzolása

Az alsó munkavonal a gőz visszafelé vezető útját mutatja be, miután elhagyta a kiforralót. Ez
a forró gőz elpárologtatja a könnyű komponenseket a folyadékból, cserébe a nehéz komponensek
a gőzből lekondenzálnak. Az alsó munkavonal megrajzolásához a kiinduló pont az lesz, ahol
a fenéktermék összetételét jelölő függőleges vonal és az x = y egyenes találkozik, és a felső
munkavonal, valamint a betáplálás hőállapotát leíró egyenes vonal metszéspontjáig tart.

Lépcsőzés megszerkesztése

Az elméleti tányérokat az ábrába egymást követő vízszintes és függőleges vonalakkal lehet
berajzolni, az egyensúlyi görbe és a munkavonalak közé a desztillátum összetételét jelölő vonal és
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az x = y egyenes találkozásától kezdve a maradék összetételéig. Minden egyes berajzolt vízszintes
vonal egy elméleti fokozatot jelöl (2.6. ábra).

2.2.3. Tányérról tányérra történő számítási módszerek

A tányérról tányérra számításnál a kolonnára felírható egyenletrendszert tányéronként kell
megoldani. A számítást a kolonna egyik (vagy mindkét) végén kell kezdeni, ahol feltételezzük az
áram és az összetétel értékeket, majd ezen adatokkal lépünk a következő tányérra. A közelítési
módszerek szerint az összes tányért egy iteráción belül számoljuk [5].

Számos megközelítése létezik a többkomponensű rendszerek elválasztási problémáira. Ezeket
a közelítéseket általánosan három fő csoportba sorolhatjuk [5] :

– Lewis-Matheson módszer,

– Thiele-Geddes módszer,

– relaxációs módszer.

A felsoroltak közül a Lewis-Matheson eljárás menetét mutatom be [5, 9] alapján. A számí-
táshoz első lépésként a desztillátum mennyiségét és összetételét kell felvenni. Totálkondenzátor
alkalmazásakor a desztillátum összetétele megegyezik a legfelső tányérról felszálló gőz összeté-
telével. A kolonnából távozó fejgőz és a kolonnába visszavezetendő reflux mennyisége a reflux
arány és a desztillátum mennyiségének ismeretében megadható.

Egyensúlyi összefüggések alapján meghatározható a legfelső tányér hőmérséklete és az innen
távozó folyadék összetétele.

A következő lépés, hogy a második tányérról felszálló gőz mennyiségét meg kell becsülni,
majd az itteni hőmérséklet és gőz összetétel ismeretében iterációval meghatározni a gőz mennyi-
ségét.

Minden tányérra el kell végezni ezeket a számításokat, addig amíg a betáplálás összetételét
el nem érjük, vagy az alá nem érünk.

A teljes anyagmérlegből a maradék összetétele meghatározható, és a kolonna alsó tányérjától
kezdve felfelé szintén el kell végezni a számításokat fokozatonként. Ezt addig kell megtenni,
amíg a fentről lefelé és a lentről felfelé végzett számításokból kapott összetétel értékek meg nem
egyeznek és a betáp összetételhez közeli értékkel nem rendelkeznek.

A számítás során elméleti tányérok számát kapjuk meg, tehát azok hatásfoka 100%. Az
alkalmazott összefüggéseket a következőkben sorolom fel [1] :

– A gőznyomások meghatározásához szükséges az Antoine-egyenletet alkalmazni, amelyet az
alábbi alakban használtam:

lg p01 = A− B

T + C
, (2.28)

ahol p0 a gőznyomás [Hgmm], A,B,C Antoine konstansok, T hőmérséklet [°C].

– A parciális nyomások a Dalton-törvénnyel határozhatók meg:

p1 = y1 · P, (2.29)
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ahol p1 a parciális nyomás [bar], y1 a gőzfázisbeli móltört, P az össznyomás [bar].

– A folyadékfázisbeli móltört meghatározása a Raoult-törvénnyel történik az alábbi módon:

x1 =
p1
p01

, (2.30)

ahol x1 a folyadékfázisbeli móltört.

– A maradék móláramának meghatározása:

W = F · xF − xD
xW − xD

. (2.31)

– A desztillátum móláramának meghatározása:

D = F −W. (2.32)

– A kolonna dúsító szakaszában a belső folyadékfázis mólárama:

L = R ·D. (2.33)

– A kolonna dúsító szakaszában a belső gőzfázis mólárama:

V = (R+ 1) ·D. (2.34)

– A kolonna szegényítő szakaszában a belső folyadékfázis mólárama:

L′ = L+ q · F. (2.35)

– A kolonna szegényítő szakaszában a belső gőzfázis mólárama:

V ′ = V − (1− q) · F. (2.36)

A módszer elvégzésének lépéseit a melléklet A.1. ábrája mutatja be, amelyen az illékonyabb
komponenst 1-es, a kevésbé illékony komponenst 2-es indexszel jelöltem.

2.3. A működési paraméterek megválasztása

Egy kolonna tervezése, vizsgálata során általában a betáplálás összetétele és az anyag-
mennyiségek rögzítettek, illetve a termékleírások a legtöbb esetben a tervezési dokumentációban
szerepelnek [2].

A továbbiakban különböző működési paraméterek szakirodalomban megtalálható hatásait
mutatom be [2].
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1. Reflux arány megválasztása
A 2.7. ábra a különböző reflux arány értékek és szükséges tányérszámok kapcsolatát szem-
lélteti benzolból, toluolból, etil-benzolból és sztirolból álló elegy esetén. A minimális reflux
arányhoz végtelen számú tányér tartozik. A reflux arány növekedésének hatására a tá-
nyérok száma csökken a minimális tányérszámig, amelynél teljes reflux van érvényben. A
valóságos reflux arány értéke a két szélsőérték között helyezkedik el.
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2.7. ábra. A reflux arány értéktartománya [2]

A reflux arány a berendezés teljes költségét is befolyásolja (2.8. ábra). Minimális reflux
arány és a hozzátartozó végtelen tányérszám esetén a költségek is végtelen nagyok lesznek.
Ha a reflux arány növekszik egy bizonyos értékig, akkor a beruházási költségek csökkennek,
viszont az üzemeltetési költségek is növekedni fognak. A teljes költség minimum pontjához
tartozik az optimális reflux arány értéke, amely a minimális reflux arány 1 és 2 közé eső
számmal szorzott többszöröse.
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2.8. ábra. A reflux arány és a költségek közötti kapcsolat [2]

2. A betáplálás helyének megválasztása
Egy kolonna betáplálási helyének megválasztásakor a feladatunk egy olyan fokozatot ta-
lálni, amelyen lévő anyagáramok összetétele legközelebb van a betáplálási áram összetéte-
léhez. Kétkomponensű desztilláció esetén elméletileg lehet pontos egyezést találni a betáp
összetételével. Azonban a gyakorlatban nem mindig lehetséges pontos egyezést találni,
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mert a kétkomponensű rendszerben véges változás történik tányérról tányérra. Többkom-
ponensű rendszerek esetén pedig eléggé valószínűtlen, hogy sikerül az összes komponens
összetételét összehangolni, viszont különböző koncentrációjú elegyek keveredése miatt ter-
modinamikai veszteségek adódnak.
Azért szükséges, hogy legalább hasonló legyen a betáplálás és a betáplálási fokozat anyag-
áramainak összetétele, mert ellenkező esetben a desztilláció nem megfelelő lejátszódása
figyelhető meg. Emiatt vagy több fokozatot, vagy nagyobb refluxot, esetleg mindkettőt
szükséges lehet használni, amely akár jóval nagyobb energia- és költségszükséglettel jár-
hat.

3. A betáplálás állapotának megválasztása
A betáplálás állapota hatással van a kolonnában lévő gőz- és folyadékfázisokra és vice versa.
A betáplálás hőmérséklete általában a kiforraló és a kondenzátor hőmérséklete közötti
értékű. A betáplálás hűtésének hatására csökken a dúsító szakaszban a tányérok száma
és a kondenzátor teljesítménye, azonban növekszik a szegényítő szakaszban a tányérok
száma és az energiafelhasználás a kiforralóban. A betáplálás melegítésének hatására pedig
ellentétes folyamatok játszódnak le.

4. Relatív illékonyság
Az elválasztás nehézségét két komponens hasonlósága határozza meg. Két nagyon kü-
lönböző összetevőnek (pl. : etán (C2H6) és dekán (C10H22)) az elválasztása könnyű, míg
két hasonló komponenst (pl. : propán (C3H8) és propilén (C3H6)) nehéz elválasztani egy-
mástól. Nehéz szétválasztások megvalósításához több fokozattal rendelkező oszlopokat kell
alkalmazni [7].

2.4. A rektifikáló oszlop modellezése

A berendezések tervezése, üzemeltetése és szabályozása során szükséges ismerni a szabadon
választható paraméterek, azaz a szabadsági fokok számát, amely mindig az adott feladattól függ
és a többi paraméter ezek függvénye.

Általánosan egy stacionárius rendszer modelljének szabadsági fokát az alábbi összefüggéssel
lehet meghatározni [1, 5] :

F = N −M. (2.37)

A rektifikálás műveletet leíró törvényszerűségeket a következő négy csoportba sorolhatjuk:

– a tömegmegmaradás elve alapján felírhatók az anyagmérlegek,

– az energiamegmaradás elve alapján felírhatók az energiamérlegek,

– a fázisegyensúlyi törvényszerűségek leírására felírhatók a fizikai-kémiai összefüggések,

– üzemeltetési és belső működési összefüggések.

A felsoroltak közül az utolsó két csoportosítás magában foglalja, hogy figyelmet kell fordítani
a paraméterek értékének rögzítésekor a folyamat és a berendezés fizikai korlátjaira is (például
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ilyen lehet, hogy a reflux arány nagyobb legyen, mint a minimális, vagy a gőzsebesség nem lehet
túl nagy a cseppelhordás és elárasztás jelenségek miatt). A szabadon választható változók közül
legalább az egyiknek extenzívnek kell lennie, mert a folyamat leírása megköveteli egy abszolút
mennyiség rögzítését. Tervezéskor először a műveleti paramétereket kell megválasztani, majd a
végbemenő folyamatok alapján a gépészeti kialakítást ehhez kell megvalósítani.

Egy rektifikáló oszlop modellezése során nem a betáplálás helyét, hanem az optimális be-
táplálás feltételét szokták előírni. A további megkötéseket úgy kell választani, hogy a rendszer
ne legyen túlhatározott, tehát például egy kéttermékes és egy betáplálással rendelkező kolonna
esetén nem rögzíthetjük a betáplálás, a desztillátum és a maradék összetételét is egyszerre [1].

A többkomponensű rektifikálás matematikai modellezésének számítási eljárásait két cso-
portba lehet osztani [5] :

– azon módszerek, amelyek adott tisztasági követelményekhez szükséges elméleti tányérszá-
mot határoznak meg. Elméleti tányérszám számítási módszerei :

• zárt közelítő összefüggésekkel,
• a minimális anyagáramok és a minimális elméleti tányérszám alapján, empirikus kor-

relációkkal,
• az oszlopra felírható egyenletrendszert megoldó ún. tányérról-tányérra számítással.

– az adott oszlop szétválasztó képességének számítására egyenlettípusonként végzett iterációs
matematikai modellezés módszerei.

Valamennyi számítási módszer alkalmazásánál előzetesen meg kell határozni a kolonna-
nyomást, amelyet a 2.3. fejezetben kifejtett okok miatt körültekintően kell meghatározni. Az
oszlop nyomását mindig a legrosszabb körülményekre kell tervezni. A rendszer nyomását az is
befolyásolja, hogy milyen típusú kondenzátor kerül alkalmazásra:

– parciális kondenzátor: abban az esetben alkalmazható, amikor a fejtermék gőzfázisban
kerül felhasználásra, mert az utólagos kondenzáltatás igen költséges.

– totálkondenzátor: ebben az esetben a kolonna fejterméke folyadékállapotban kerül felhasz-
nálásra.

A kiválasztásnál mindig mérlegelni kell a beruházási és az üzemeltetési költségek változását
mindkét típusnál. Az ipari gyakorlatban a totálkondenzátor alkalmazása terjedt el.

2.5. Desztillációs tányérok hatásfokának becslése

A desztillációs technológia előnye, hogy nagy múlttal rendelkezik, azonban nagyon költség-
és energiaigényes folyamat. Ez különösen igaz a propán-propilén elválasztásra, a nagyon kicsi
relatív illékonyságuk miatt. Seader és Henley kimutatták, hogy egy 150 tányérral rendelkező
propán-propilén elválasztó kolonnában a teljes hatásfok 70%-ról 60%-ra történő csökkentése 34-
gyel növeli a tányérok számát, abban az esetben, ha ugyanolyan minőségű termékeket kívánunk
elérni [10].

17

DOI: 10.14750/ME.2022.023



2.5.1. Tányér hatásfok definíciók

Tányéros kolonna tervezésekor szükséges ismernünk a tányérok hatásfokát, hogy az elméleti
tányérok számáról át tudjunk számolni a valós tányérok számára. Az elméleti és a valós tányérok
hatásfoka közötti különbség abból adódik, hogy az egyensúlyok nem elérhetők egy valós tálcán a
tömegátviteli korlátok miatt. Emiatt szükséges meghatározni egy hatásfokot, amellyel elméleti
tányérszámról át lehet számolni valósra. Három hatásfokot különböztetünk meg [2, 11].
A teljes tányér hatásfok függ a tányér típusától és a desztillálandó keveréktől, értéke jellem-
zően 60-90% között változik. Az elméleti és a valós tányérok számának arányával határozható
meg:

Eo =
Nelméleti
Nvalós

. (2.38)

A Murphree-féle tányér hatásfok az egyedi tálca teljesítményét jellemzi, nem pedig az Eo

által definiált átfogó értéket. Azért mérik a hatásfokot tányéronként is, mert az oszlopban a
hatásfok nagyon változó lehet. Ezzel a távozó gőzáram és az aktuális anyagáram összetétele
közötti különbség, valamint az egyensúlyi állapot esetén lévő és a távozó gőzáram összetétele
közötti különbség hányadát lehet meghatározni. Tulajdonképpen az egyensúlyi állapottól való
eltérés állapítható meg vele. A j-edik fokozatra az alábbi összefüggéssel írható le a Murphree-
hatásfok:

EM = yj − yj+1
y∗j − yj+1

, (2.39)

ahol yj a j-edik tányérról felszálló gőzfázisbeli móltört az illékonyabb komponensre vonatkoztat-
va, yj+1 a (j+1)-edik tányérról felszálló gőzfázisbeli móltört az illékonyabb komponensre vonat-
koztatva, y∗j a j-edik tányér folyadékfázisbeli móltörtjével (xj) egyensúlyban lévő gőzfázisbeli
móltört az illékonyabb komponensre vonatkoztatva.

A ponthatásfok nem csak egy tányér hatásfokát méri, hanem lokális hatásfok értéket ad
egy tányéron belül. A Murphree-hatásfok számításhoz hasonlóan tudjuk ezt is megadni, de egy
tányér meghatározott pontjára az alábbi módon:

EMP = yj,local − yj+1,local
y ∗ j,local − yj+1,local

, (2.40)

ahol yj,local a j-edik tányéron a vizsgált lokális pontban a gőzfázisbeli móltört az illékonyabb
komponensre vonatkoztatva, yj+1,local : a (j+1)-edik tányéron a vizsgált lokális pontban a gőzfá-
zisbeli móltört az illékonyabb komponensre vonatkoztatva, y∗j,local : a j-edik tányéron a vizsgált
lokális pontban a folyadékfázisbeli móltörtjével (xj) egyensúlyban lévő gőzfázisbeli móltört az
illékonyabb komponensre vonatkoztatva.

A kolonna teljes és Murphree-féle tányérhatásfokára fel lehet írni az alábbi összefüggést:

Eo =
1 + EM (m · V/L− 1)

lg (m · V/L) , (2.41)

ahol m az egyensúlyi görbe meredeksége [-], V a moláris gőzáram [kmol/h], L a moláris folya-
dékáram [kmol/h].

Három csoportba oszthatók azok a paraméterek, amelyek hatással vannak a hatásfok érté-
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kére, a csoportosításuk a következő [12] :

– az anyagáramok paraméterei (komponensek mennyisége és minősége, relatív illékonyság,
sűrűség, viszkozitás, felületi feszültség),

– a működési paraméterek (fázisok aránya, hőmérséklet, nyomás),

– a tányér kialakítási paraméterei (tányértávolság, túlfolyó magassága, tányér vagy töltet
szerkezete).

Elméleti modellek kidolgozásával, fejlesztésével a következő kutatók és intézetek foglalkoztak,
akiket kronologikus sorrendben a teljesség igénye nélkül sorolok fel : Bakowski (1952), AIChE
(1958), Kastanek (1970), Todd és Van Winkle (1972), Bolles (1976), Garrett és társai (1977),
Zuiderweg (1982), Lockett és Ahmed (1983), Chan és Fair (1984), Scheffe és Weiland (1987),
Garcia és Fair (2000), Syeda és társai (2007) [10].

A hatásfok becslésére létrehozott empirikus modellek fejlesztésével a következő kutatók fog-
lalkoztak, akiket szintén kronologikus sorrendben a teljesség igénye nélkül sorolok fel : Drickamer
és Bradford (1943), O’Connell (1946), Chaiyavech és Van Winkle (1961), English és Van Winkle
(1963), Onda és társai (1971), MacFarland és társai (1972), valamint Tarat és társai (1974) [10].

A leggyakrabban alkalmazott módszer a teljes tányér hatásfok becslésére a Drickamer és
Bradford (1943) által kidolgozott módszer, amely a Murphree-féle tányérhatásfok és a folyadék
betáp moláris, átlagos viszkozitása, valamint a kulcskomponensek relatív illékonysága közötti
empirikus kapcsolaton alapszik. Ezt a módszert O’Connell továbbfejlesztette annak érdekében,
hogy meghatározza a szita- és a buboréksapkás tányérokat tartalmazó oszlop hatásfokát. Cha-
iyavech és Van Winkle (1961) néhány anyagra vonatkozó paramétert becsültek meg (pl. : felületi
feszültség, viszkozitás, relatív illékonyság, sűrűség). English és Van Winkle (1963) az előzőket
alapul véve létrehoztak egy tányér hatásfok becslésére alkalmas korrelációt [13].

Az O’Connell korreláció alapján a hatásfok becsléséhez a fizikai tulajdonságok nagyobb
jelentőséggel bírnak, mint a tányér geometriája vagy az anyagáramok paraméterei. Chen és
Chuang (1993) készített egy fél-empirikus modellt, amelynek alapját képezik nemcsak a fizikai
tulajdonságok, hanem a geometriai kialakítás is. Ez a modell bebizonyította, hogy a belső pa-
raméterek (mint pl. : túlfolyó magassága, perforált tányér terület) kevésbé lényegesek, mint a
rendszer fizikai tulajdonságai [10].

2.5.2. Teljes tányérhatásfok becslésére alkalmazható korrelációk

Drickamer és Bradford 1943-ban hozta létre a következő korrelációt a teljes tányérhatásfok
becslésére [10] :

Eo = 0,17− 0,616 · lg
k∑

i=1
xi,F · µL,i. (2.42)

1964-ben O’Connell létrehozott egy olyan összefüggést, amely csak a viszkozitástól és a
relatív illékonyságtól függ, amely értékeket az oszlop átlagos nyomás és hőmérséklet viszonyainak
megfelelően kell megadni [14] :

Eo = 0,503 · (µL · α)−0,226 . (2.43)
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A következőkben néhány az O’Connell összefüggésből származtatott korrelációt mutatok
be. A közös tulajdonságuk, hogy mindegyik a relatív illékonyságtól és a folyadék viszkozitásától
függ [10].

Economopoulus (1978) szerinti összefüggés:

Eo = 0,485− 0,129 · ln (α · µL) + 0,018 · (ln α · µL)2 + 0,001 · (ln α · µL)3 . (2.44)

Lockett (1986) szerinti egyenlet:

Eo = 0,492 · (α · µL)−0,245 . (2.45)

Kessler és Wankat (1988) szerinti egyenlet:

Eo = 0,54159− 0,28531 · lg (α · µL) . (2.46)

OSU (Oklahoma State University, 2011) szerinti egyenlet:

Eo = 0,514 · (α · µL)−0,23 . (2.47)

A (2.42)-(2.47). egyenletekben szereplő változók a következők:

Eo : a teljes hatásfok,

k : a komponensek száma,

xi,F : az i-edik komponens folyadékfázisú móltörtje a betáplálásban,

µL,i : az i-edik komponens dinamikai viszkozitása a folyadék buborékponti hőmérsékletén
[cP],

µL : a folyadék betáp dinamikai viszkozitása buborékponti hőmérsékleten [cP],

α : a relatív illékonyság.

2.5.3. Desztilláció szimulációs vizsgálata

A desztillációs oszlopok fontos műveleti egységek a vegyipari üzemekben, önmagukban is
egy rendszert alkotnak, amelyben bonyolult folyamatok mennek végbe. A desztillációs művelet a
vegyipar igen nagymértékben kutatott területe, különböző mérési, folyamatszimulátorral történő
módszerek segítségével vizsgálták/vizsgálják az oszlopok működését. A továbbiakban néhány, a
dolgozat témájához kapcsolódó és azon túlmutató kutatási eredményt ismertetek.

G. S. Soave és szerzőtársai [15] kriogén (mélyhűtésű) metánmentesítő desztillációs kolonnát
vizsgáltak, céljuk a kondenzátor és a kiforraló energiaigényének csökkentése volt. Ehhez Hysys®

szoftver környezetben megvizsgálták az eredeti rendszert és az általuk javasolt betáplálást két
részre osztó rendszert. Ennek a lényege, hogy a betápot két külön anyagáramként vezetik az
oszlopba, amelyek közül az egyiket előhűtik egy hőhasznosító hőcserélő segítségével, amelyben
a hidegebb közeg a kolonna fejterméke. Ezen módosítással kb. 10%-kal csökkent a kondenzátor
és 1,2%-kal a kiforraló energiaigénye.
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M. Shi és szerzőtársai [16] etán-etilén elegy szétválasztását vizsgálták Na-ETS-10 típusú
adszorbens alkalmazásával.
A hagyományos kriogén desztilláció hatékonyan és megbízhatóan működik, és továbbra is do-
mináns technológiája az etán-etilén szétválasztásnak, de nagyon energiaigényes. Egy tipikus
etilénüzemben a krakkolás teszi ki a költségek 25%-át, míg a fennmaradó 75% a víztelenítési,
elválasztási és kriogén műveletekből származik.
Ezek miatt a szerzők egy alternatív megoldást vizsgáltak, amely során Engelhard titán-szilikát-
10 (ETS-10) típusú, nagy pórusméretű, okta- és tetraéderes szerkezetű molekulaszitát alkalmaz-
tak. Az 59%-ban etilént és 41%-ban etánt tartalmazó gázelegyet kettős ágyon vezettek keresztül
5-25°C hőmérséklettartományban, 1 bar nyomáson. Megállapították, hogy ez az alternatív meg-
oldás megfelelő etán-etilén szétválasztásra.
Ahhoz, hogy ipari méretekben is alkalmazhatók legyenek ezek a technológiák például többosz-
lopos eljárás alkalmazására, vagy az oszlopok magasságának növelésére is szükség van. Illetve
ezeket a fejlesztéseket például a hő-, vagy a nyomásváltós műveletekkel szükséges kombinálni az
oszlop gyors regenerálása érdekében.

Az etilén és a propilén (összefoglaló néven olefinek) elválasztása etántól, illetve propán-
tól a petrolkémiában gyakran kriogén desztillációval történik. Azonban ezen technológia nagy
energiaigénnyel rendelkezik, így alternatív, megoldások keresésével, alkalmazásával nemcsak az
energiaigény, hanem a költségek is csökkenthetők. J. A. Caballero és szerzőtársai [17] egy hibrid
(desztilláló oszlopból és ezzel párhuzamosan egy membrán elválasztó egységből álló) rendszert
vizsgálnak etán-etilén szétválasztásra. A szimulációk eredményeiből megállapították, hogy akár
30%-kal kevesebb energiafelhasználást és akár 20%-os költségmegtakarítást is jelenthet a hibrid
rendszer.

A. Jalali és szerzőtársai [18] Aspen Hysys® szoftverrel vizsgáltak egy rektifikáló oszlopot. A
szimulációs eredmények és az üzemi adatok jól korrelálnak. A szerzők az oszlop optimalizálást vé-
gezték el állandó nyomáson. A paramétervizsgálat eredményeiből látható, hogy a reflux arány és
az oszlop energiafelhasználása között közvetlen kapcsolat van. A vizsgálat alapján meghatároz-
ták az optimális reflux arányt, amely beállításával további szimulációkat készítettek. Ezek ered-
ménye alapján a kiforralóban 12,67%-os, míg a kondenzátorban 27,05%-os energiafelhasználás-
csökkenést tapasztaltak, továbbá a fejtermék minőségére ez a változtatás nem volt hatással.

Kótai B. [19] szakaszos extraktív desztilláció minimális forrpontú azeotropok szétválasztá-
sáról készítette el doktori értekezését. Számításokat végzett aceton – metanol, illetve etanol –
víz elegyekre. Azeotrop elegyek szétválasztását középső tartályos oszlopban szakaszos extraktív
desztillációval vizsgálta ChemCAD® folyamatszimulátor szoftver segítségével.
Kísérleti kolonna berendezéssel méréseket végzett a 30 mm belső átmérőjű Sulzer LDX rendezett
töltetet tartalmazó, 1 és 0,5 m szakaszból álló üvegkolonnában. A becsült elméleti tányérszáma
20 db volt az üst és a kondenzátor nélkül. A folyadékelegy összetételét gázkromatográfiás elem-
zéssel, víztartalmát Karl-Fischer módszerrel határozta meg. A doktori értekezésében a szerző
csak homoazeotrop elegyek szétválasztási problémáival foglalkozott, csak újabb azeotropot nem
képező komponenst választva.
A ChemCAD® folyamatszimulátor dinamikus modelljét használva a szerző tanulmányozta a
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hagyományos és az új üzemviteli módokat és a kapott eredményeket összehasonlította. Megál-
lapította, hogy a módosított üzemviteli móddal jóval rövidebb idő alatt, alacsonyabb szolvens-
és energiafogyasztás mellett érhető el az előírt desztillátumösszetétel.

O. Annakou és P. Mizsey [20] egy, illetve párhuzamosan két hőszivattyúval ellátott propán-
propilén kihajtására szolgáló oszlopot, rendszert vizsgáltak, összehasonlítva a hagyományos osz-
lop eredményeivel. A vizsgálat magában foglalja a paraméteres vizsgálatot, az üzemképesség ér-
tékelését, a hőszivattyú szerepének becslését a füstgázkibocsátás minimalizálásában. Az oszlop
felső nyomása és a hőszivattyú nyomásemelése optimális körülmények között nagyjából azonos
összköltséget ad, amely kb. 37%-kal kevesebb, mint a hagyományos oszlop esetén.
A működési megfontolások azt mutatják, hogy a kettős kompresszoros séma esetén az oszlop nyo-
mása független lehet a kondenzátor küszöb hőmérsékletétől. Ezen működési ok miatt a kettős
kompresszoros sémát részesítik előnyben az egyetlen kompresszoros sémával szemben.

Az említett továbbfejlesztett alternatívák ellenére a propán-propilén elegyet hagyományos
desztillációs oszlopok segítségével választják szét, amelyek vagy nagy nyomáson (p > 15 bar)
vagy alacsony hőmérsékleten (T < 5 °C) üzemelnek, amely utóbbit kriogén technológiáknak is
nevezik [21].

S. M. Mauhar és szerzőtársai [22] propán-propilén elválasztó kolonna optimalizálásával fog-
lalkoztak, amely feladat elvégzéséhez Aspen Plus® folyamatszimulátor szoftvert és SRK termo-
dinamikai modellt alkalmaztak. Az optimalizálás célja a kiforraló energiafogyasztásának mini-
málisra csökkentése volt a fejtermék kívánt tisztasága mellett, úgy, hogy a nyomás és a reflux
tömegáramának megfelelő kombinációját megtalálják. A szerzők meghatározták az oszlop valós
hatásfokát és megvizsgálták az oszlopkapacitás növelésének lehetőségét.
Paramétervizsgálat során a reflux mennyiségét változtatták és a kiforraló teljesítményére, vala-
mint a propilén tisztaság változására vizsgálták a hatását. A reflux mennyisége és a kiforraló
teljesítménye között lineáris kapcsolat van. A reflux mennyiségének csökkentésekor a kiforraló
teljesítménye és a fejtermék propiléntartalma is csökkenni fog.

S. Skogestad és szerzőtársai [23] egybetáplálásos, kéttermékes desztillációs oszlopok szabá-
lyozását tanulmányozták. A szerzők PI szabályozókat alkalmaztak és propán-propilén szétvá-
lasztó kolonnát tanulmányoztak.

Gyakran alkalmazott szabályozási struktúrák a reflux és az alsó reflux szabályozása. A
szerzők által bemutatott DV-módszer esetén a reflux mennyisége által szabályozzák a fejtermék
összetételét. A DB-módszer esetén a fej- és fenéktermék összetételét a reflux és az alsó reflux
árammal szabályozzák. Megállapították, hogy a DB-módszer nagy reflux és nagy tisztaságú
fejtermék esetén alkalmazandó.

C. K. Firmino és szerzőtársai [24] bután mentesítő kolonnát vizsgáltak Aspen Plus® és As-
pen Dynamics® szoftverekkel. Először stacioner módban vizsgálták a kolonnát Peng-Robinson
és SRK termodinamikai modelleket alkalmazva, a szimulációból kapott eredményeket összeha-
sonlították üzemi adatokkal. Mindkét modell esetén kis eltéréseket tapasztaltak az üzemihez
képest, így a Peng-Robinson modellt alkalmazták a továbbiakban.
A dinamikus vizsgálatok során az oszlop 44. tányérjának nyomását, a 37. fokozat hőmérsék-
letét és a reflux áram mennyiségét vizsgálták. Azt tapasztalták, hogy a dinamikai vizsgálatok
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során a rendszer minden alkalmazott zavarra kielégítően reagált. A hőmérséklet zavar esetén a
vállalat által biztosított hangolási paraméterek lassú reakciókat mutattak, így ezen szükséges
módosítani.

Truong és szerzőtársai [25] desztillációs oszlopok modellezésének és szimulációjának néhány
technikáját mutatták be, és egy laboratóriumi méretű, folyamatos, bináris desztillációs oszlop
modelljét vizsgálták.
A hibrid modellezés (vagy szürke doboz modell) egyesíti az alapvető és az empirikus modellezé-
seket. Ezen módszerhez egy jól strukturált modellre van szükség, amelyben szükséges eldönteni,
hogy a modell melyik részében alkalmazzuk az alapvető és melyik részében az empirikus tech-
nikát. A cikkben a szerzők az alapvető modellezésre összpontosítanak.
A tanulmányban a szerzők a betáplálás során fellépő zavarok következtében a termék össze-
tételének változására összpontosítanak. Kimutatták, hogy az összetételre adott válasz esetén a
leglassúbb az oszlop dinamikája és ez a szabályozás egyik célja is.
A valóságban a betáp mennyiségének a megváltozása a leggyakrabban előforduló zavar, ezért a
szerzők is ezt vizsgálták. Megállapították, hogy a betáp összetételének változása következtében
bekövetkező válaszhoz nagyobb erősítés szükséges, mint a betáp mennyiségének változása esetén.

Némethné S. J. [26] összefoglalta az alkalmas termodinamikai modell kiválasztásához szük-
séges legfontosabb fizikai-kémiai ismereteket, amely segítheti a szimulációs programmal dolgozó
szakemberek munkáját. A megfelelő termodinamikai modell kiválasztása az egyik legfontosabb
lépése a vegyipari folyamatok szimulációjának, amelyhez mind a ChemCAD® mind a UniSim
Design® segítséget ad. Ha a programokban beépített „varázsló” segítségét kérjük, annak aján-
lását csak fenntartásokkal szabad elfogadni. Nem megfelelő modell alkalmazása a valóságtól
távol álló szimulációs eredményekhez vezethet. A valós vegyipari rendszerek működését leíró
termodinamikai modell megválasztása a szimulációt végző mérnök felelőssége.

Desztillációs technika és membránszeparáció összehasonlítása

A membrántechnológiákat az 1970-es évek vége óta iparosították [27]. A vegyiparban a
membrán technológiai fogalom. Olyan technológiai válaszfalat jelöl, amely szelektív áteresztő
képességénél fogva az anyagok komponenseinek szétválasztását többnyire kémiai átalakulás nél-
kül teszi lehetővé. A membrántechnológia egyik nagy előnye, hogy kisebb mértékű környezet-
szennyezést tesz lehetővé, azonban nagy karbantartás igénnyel rendelkezik.

Az etán-etilén és propán-propilén szétválasztás nehézségét jelenti a molekulák hasonló fizikai
tulajdonságai. Azonban a nagy energiaigény csökkentése miatt szükséges alternatív megoldást
találni.

Több kutató összehasonlította ezen elválasztások esetén a hagyományos desztillációs, a
membránszeparációs és az ún. hibrid megoldásokat. Ez utóbbi esetén több lehetőséget vizsgál-
tak, amikor is elsőként membránon vezetik át a betápot és membrán permeát, valamint retentát
oldalán távozó termékeket a kolonna megfelelő fokozatára vezetik. Vagy a desztilláció után a
fejterméket vezetik egy membránba, növelve ezáltal a tisztaságát. A vizsgált esetekből megálla-
pították, hogy energia- és költségigény szempontjából is a hibrid eljárást célszerű megvalósítani.

A propán-propilén elválasztás hagyományos polimer membrán alkalmazásával nehezen meg-
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oldható, a komponensek hasonló molekulamérete miatt, így C. Z. Liang et al. [27] kifejlesztettek
egy fenilén-éterszulfon (PTFES) membránt, amely lehetővé teszi elválasztásukat. T. Yamaki et
al. [28] ZIF-8 típusú szervetlen membrán segítségével valósították meg a propán-propilén elvá-
lasztást, J. Park et al. szénmolekulaszűrős membránt alkalmaztak [29]. Mindegyik esetben nagy
nyomás alkalmazására van szükség.

T. Yamaki és szerzőtársai [28] Pro/II.® folyamatszimulátor szoftver segítségével energia-
csökkentési szempontokból propán-propilén elválasztást vizsgáltak, amely során desztillációs,
membrán és hibrid módszereket hasonlítottak össze. Négyféle betáppal végezték el a szimuláció-
kat: 30, 60, 90 és 98 mol% propilén tartalom esetén. Azt tapasztalták, hogy 60, 90 és 98 mol%-os
propilén betáp tartalom esetén a hibrid és a membránszeparációs műveletekkel nagy energia-
takarékossági teljesítmény érhető el. A hibrid módszer az alacsonyabb betáp propilén tartalom
esetén is megfelelően alkalmazható, az eredeti rendszerhez képest kisebb energiafelhasználással.

H. R. Amedi és M. Aghajani [30] Aspen Hysys® szoftverrel különböző konstrukciókat vizs-
gáltak, amelyek hagyományos desztillációval, membránszeparációval és hibrid módszerrel vá-
lasztják el a komponenseket. Szerves és szervetlen membránokat vizsgáltak. Megállapították,
hogy ellenáramú membránok esetén nagyobb tisztaság érhető el.

M. Benali és B. Aydin [31] etán-etilén és propán-propilén szétválasztást vizsgáltak hib-
rid membrándesztillációval az oszlopok nagy költségigényének csökkentése céljából. Többféle
membránkonfigurációt vizsgáltak, amelyek a desztillációs oszlop tetején, közepén és alján he-
lyezkedhetnek el. Ezüst-nitrát membránt alkalmaztak és ChemCAD® szoftverrel vizsgálták a
különböző konfigurációkat. A legjobbnak ítélt konfigurációjuk 36% körüli gazdasági megtakarí-
tást ért el, amikor egy membránt a felső és egyet az alsó részen helyeztek el. Megállapították azt
is, hogy kétlépcsős membrán kaszkád rendszerrel nagy tisztaságú fejtermék érhető el etán-etilén
elválasztás esetén.

M. Xu et al. [32] kétsoros sós ionos folyadékból származó membránt alkalmaztak etán-etilén
elválasztására.

Tehát összegzésként megállapítható, hogy habár a desztillációs technika rendkívül költséges-
és energiaigényes művelet, azonban nagy múlttal rendelkező, megbízható folyamat. Továbbá
nagy előnye, hogy mennyiség és összetétel tekintetében tág határok között alkalmazható. Az
alternatív technológiákat – ideértve a membránszeparációt is – általában már nagy tisztaságú
betáplálások esetén célszerű alkalmazni. Ahogyan a fenti leírásban is látható, a hasonló fizikai
tulajdonságokkal rendelkező komponensek elválasztása ezen esetekben is nehezen megoldható.

2.6. CFD szimuláció

Az utóbbi években egyre inkább elterjedt a számítási folyadékdinamika (CFD, Computatio-
nal Fluid Dynamics) alkalmazása kolonnával kapcsolatos feladatok megoldására. A CFD model-
lezésnek sok előnye van a kísérleti módszerekkel szemben, mivel viszonylag alacsony költségekkel
rendelkezik, gyors, képes az ideális és a valós esetet is modellezni. CFD-vel megoldható a tányé-
rok hatékonyságának és a hidrodinamikájának a modellezése is [35].

Szinte az összes CFD és a multifizikai folyadékáramlás modellezésének alapja a Navier-
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Stokes egyenletek, amelyek a viszkózus, hővezető folyadék alapegyenletei. A Navier-Stokes-
egyenletek kifejezést három egyenlet leírására használják; ezek az impulzus egyenlet, a foly-
tonossági egyenlet és az energiaegyenlet. Bizonyos esetekben a Navier-Stokes egyenletek nagy
mértékben egyszerűsíthetők [33].

Ha a sűrűség viszonylag állandó, és összenyomhatatlan newtoni folyadék áramlik, akkor
a Navier-Stokes-egyenletek folytonossági és impulzus-egyenletekké egyszerűsíthetők. A (2.48)
egyenlet a folytonossági egyenlet, a (2.49) egyenlet az impulzus egyenlet [33].

∇ · v⃗ = 0 (2.48)

ρ ·
(
∂v⃗

∂t
+ v · ∇v⃗

)
= −∇ρ+ µ∇2v⃗ (2.49)

2.6.1. k-ε turbulencia-viszkozitás modell

A gyakorlatban a legtöbb áramlás turbulens jelleget mutat. A turbulencia kialakulásának
három eredetét különböztethetjük meg [34] :

– fali határréteg,

– szabad nyíróréteg,

– instabil sűrűség rétegződés.

Mivel a turbulencia egy finomszerkezetű, instacionárius struktúrát hoz létre, olyan kis és sok-
számú elem szükséges, amely már a háló minőségét jelentősen csökkenti. Ez a keverő hatás
turbulencia modellekkel közelíthető a finom részletek ismerete nélkül.

A k-ε modell [34] a legegyszerűbb összetevőket tartalmazó és a legelsőként használt model-
lek közé sorolható. A két egyenletes modellben a két transzport mennyiség a turbulens kinetikus
energia (k) és a turbulens disszipációs energia (ε). A turbulencia mértékét az epszilon, az energiát
pedig a k változó adja meg. A modell kis nyomásgradiensek és szabad nyíróréteg jellegű áram-
lások esetén nagyon jól használható és fallal határolt belső áramlások esetén is jó eredményeket
ad. Azonban nem alkalmazható nagy nyomásgradiensek esetén, mint például kompresszorok
modellezésére. Háromféle k-ε modellt különböztethetünk meg:

– Standard k-ε modell,

– Realizable k-ε modell,

– RNG k-ε modell.

2.6.2. Kolonnák vizsgálata CFD szimulációval

A következőkben néhány, a kolonnák CFD-vel történő vizsgálatára irányuló eredményt is-
mertetek.

R. Krishna és J. M. Baten [36] 2D és 3D CFD szimulációs vizsgálatokat készítettek szitatá-
nyérok működésének vizsgálatára. Megállapították, hogy a CFD technika alkalmazása hatékony
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vizsgálati és tervezési eszköz a tányérok esetén. Vizsgálataik során bebizonyították, hogy a CFD
szimulációk képesek a hidrodinamikai változások leírására, továbbá rávilágítottak, hogy nagy
átmérőjű tányérokon a folyadéknak dugószerű áramlása van. Azonban az oszlop átmérőjének
változása kis hatással van a tiszta folyadék magasságára és a gázfázis visszatartására.

Krishna és szerzőtársai [37] 3D tranziens CFD modellt dolgoztak ki egy téglalap alakú tányér
hidrodinamikájának vizsgálatára. A szimulációk elvégzésekor változó folyadékterheléseket, gázse-
bességeket és gátmagasságokat alkalmaztak. A szimulációs eredményeiket összehasonlították egy
levegő-víz rendszeren végzett kísérlet eredményeivel. A munkájuk célja az volt, hogy kiderítsék a
CFD-modellek alkalmazhatóak-e az ipari gyakorlatban a tervezés eszközeként. A szimulációkban
a gáz-és a folyadékfázisokat folyamatos fázisokként kezelik és az Euleri-módszert alkalmazzák.
A kutatásuk során megfigyelték, hogy a CFD szimulációk a tiszta folyadékmagasságot túlérté-
kelik a mérési eredményeikhez képest. Ezen jelenségnek az oka az ún. Bennett-korreláció lehet,
amelyet a szennyeződés nélküli rendszerekre célszerű alkalmazni. Ezen kívül bebizonyították azt
is, hogy a CFD szimulációs módszer valóban hatékony tervezési eszköz. Fontos előnye, hogy a
tányér geometriai kialakítását automatikusan figyelembe veszi.

T. Kim és T. Seo [38] numerikus analízis módszerrel vizsgált egy etanol-víz desztillációs
rendszert, amelyhez CFD-t alkalmaztak. Az általuk készített tanulmány célja az volt, hogy előre
tudják jelezni a naponta termelt alkohol mennyiséget. CFD alkalmazásával a desztillációs oszlop
áramló mennyiségeinek sebességprofilját és térfogatának frakciók szerinti eloszlását készítették
el.

A modellezés során víz és alkohol komponenseket alkalmaztak. A víz folyadékfázisként volt
jelen, míg az alkohol gőz- és folyadékfázis keverékeként. Az oszlopban 11 darab terelő lemez
található.
A tanulmány során a fő céljuk a desztillációs kolonna sebességprofilját és a gőzfázis térfogat
frakcióját megvizsgálni két hőmérsékleti értéken: 40 és 45°C-on. Konklúzióként megállapítható,
hogy:

– a sebesség nagyobb a desztillációs oszlop felső tányérjánál ;
– az oszlop felső tartományában a gőzfázisban lévő gőz tömegfrakciója növekszik, míg a
folyadékfázisban csökken;

– ha az üzemi hőmérséklet nagyobb az állandó vákuumnyomás mellett, akkor a keverékből
több gőzt lehet kinyerni.

S. Singh és A. Bansal [39] Fluent® szoftver alkalmazásával vizsgálták benzol-toluol desztil-
lációs oszlopok túlfolyós szitatányérjain a koncentráció és a hőmérséklet-eloszlások számítását.
Kétfázisú modellezést alkalmaztak a diszpergált gázfázis és a folytonos folyadékfázis keveredésé-
nek modellezésére, illetve a fázisok között végbemenő impulzus-, hő- és tömegátadás vizsgálatára.
Tanulmányuk fő célja az volt, hogy megtalálják, hogy a CFD milyen mértékben használható szá-
mítási eszközként a szitatálcák valós viselkedése, koncentráció- és hőmérséklet-eloszlása esetén.
Az eredmények alapján megállapítható, hogy a CFD hatékony eszköz a tányér tervezéséhez,
elemzéséhez, hibaelhárításához és új megközelítésnek tekinthető a hatékonysági számításokban.
A folyamat elején, kezdetben az egész régiót megtöltik folyadékkal, majd amint a folyadék és a
gőz egymással érintkeztetésbe kerül a gőz elfoglalja a gát fölötti régiót.
A szimuláció során kimutatták, hogy az alsó tányéron a sűrűség sokkal nagyobb, mert az alsó
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tányér fölött nagyobb a folyadékmennyiség. Amint nő a távolság az alsó tányértól úgy csökken
a sűrűség és ezzel együtt növekszik a gőzösszetétel.
A fent ismertetett tanulmány új megközelítési alapja a pont- és a Murphree-féle tányér haté-
konyságának kiszámításához. Egy desztilláló oszlop tányérjának hatékonyságának növelése meg-
oldható a következő tervezési paraméterek változtatásával, mint gát magassága, lefolyó mérete,
furat mérete, vagy olyan működési körülmények változtatásával, mint a hőmérséklet, a nyomás,
a belépő gőz sebessége, a gőzterhelés.

D. Asendrych és szerzőtársai [40] által készített tanulmány a füstgázok CO2-megkötésének
CFD-modellezésére szolgál, vegyi abszorpció alkalmazásával töltetes kolonnában.
A töltelékes oszlopokat a porózus közeggel lehet modellezni, amely esetén a töltetekre jellemző
paramétereket (pl. hézagtérfogat, nedvesített felület stb.) szükséges ismerni.
Különös figyelmet fordítottak a porózus réteg áramlási hidrodinamikájára. Ezenkívül egy po-
rózus régióban áramlási újraelosztási modellt alkalmaztak annak érdekében, hogy megfelelően
rekonstruálják a folyadék viselkedését a töltetek geometriai korlátjai miatt. A modell nagy bo-
nyolultsága miatt fejlesztése és tesztelése számos egyszerűsített modell alkalmazásával történt.
A tesztszimulációk jó egyezést mutattak a referencia CCS telepítés során szerzett kísérleti ada-
tokkal, igazolva a modell relevanciáját és hasznosságát az ipari alkalmazások számára.
Tehát a CFD képes kezelni egy komplex kémiai-fizikai folyamatot, amely magában foglalja a
kétfázisú gáz-folyadék ellenáram porózus közegben történő hidrodinamikáját, a hőátadási folya-
matokat, az abszorpciós-deszorpciós folyamatokat és a fázisváltási jelenségeket.

G. Gesit [41] CFD technika segítségével szitatányérok hatásfokának meghatározását vizsgál-
ta állandósult állapotú (steady-state) szimulációk segítségével. A modellekben háromdimenziós,
kétfázisú áramlást vizsgált, amelyben a két fázist külön transzportegyenletekkel kezelte Euler-
Euler keretrendszerben. A CFD modellezéshez Ansys® szoftvert alkalmazott. Tiszta folyadék-
magasság és gőzfázis esetén meghatározta a Murphree- és a pont hatásfokokat tíz fokozatra. A
CFD-szimuláció eredményei összhangban voltak a kiválasztott meglévő korrelációkkal, a nagy-
nyomású folyadékrendszerre vonatkozó előrejelzésekkel. Az alacsony nyomású rendszerek esetén
a CFD előrejelzések megegyeztek az alkalmazott korrelációs előrejelzéssel a Murphree-hatásfokra
átlagosan 4,1%-os, a ponthatásfokra átlagosan 5,5%-os hibaértékkel.
A tányérokkal kapcsolatos kísérletek nagyon bonyolultak és időigényesek. Emiatt lehet az, hogy
kevés kísérlet áll rendelkezésre szitatányérok hidrodinamikai és anyagátadási viselkedésének meg-
határozására.
A szerző arra a következtetésre jutott kutatásai során, hogy a CFD modellezés hatékony eszköz
szitatányérokon történő anyagátadás tanulmányozásához, megfelelő eszközként alkalmazható egy
tányér elemzéséhez, illetve tervezéséhez.

R. Rahimi és szerzőtársai [42] szitatányérok 3D, kétfázisú CFD modellezésével foglalkoztak.
A vizsgálatuk a szitatányérok hatékonyságának becslésére, hidraulikájának és tömegátadásának
meghatározására irányult. A hatásfok becsléséhez két hasonló geometriájú, de különböző perfo-
rációkkal rendelkező tányért vizsgáltak, miközben a furatok átmérőinek hatását vizsgálták. Az
eredményeket metanol és n-propanol keverék desztillálásának kísérleti adataival hasonlították
össze. Megállapították, hogy a kisebb furatátmérőjű tányéron a folyadék áramlási mintázata
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közelebb van a dugószerű áramláshoz és nagyobb a tömegátviteli sebessége.

2.6.3. Összegzés

A desztilláció vizsgálata során megállapítható, illetve a tudományos előzmények bemutatá-
sából is látható, hogy a nyomás, a reflux arány és a betáplálás különböző paraméterei kitün-
tetett szereppel rendelkeznek a művelet lejátszódása során. Továbbá nagyon fontos az energia-
és a költséghatékonyságra törekedni, illetve olyan módosításokat vagy alternatív megoldásokat
alkalmazni, amelyek ezeket elősegítik.

A rektifikálás rendkívül kutatott tématerület, többek között az oszlopban megvalósuló
áramlások CFD szimulációval történő modellezése is nagy teret nyert az utóbbi időben. Az
áramlások vizsgálata során a nyomásesés meghatározása történhet, amely igen befolyásoló pa-
ramétere az anyagátadás lejátszódásának, illetve a kolonna működésének.

A felsoroltak miatt a dolgozatomban üzemelő kolonnák paramétervizsgálatát végeztem el,
amelyben egyes paraméterek módosításának hatását vizsgálom meg a hőcserélők teljesítményére.
Ezen túl pedig CFD szimulációk segítségével a nyomásesés egyik tényezőjét, az ún. száraz tányér
ellenállást határozom meg különböző furatos tányérokra.
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3. Kis szénatomszámú
szénhidrogének elválasztásának
vizsgálata

A PhD-képzés során kis szénatomszámú szénhidrogének, ezen belül etán-etilén és propán-
propilén desztillációs úton történő elválasztásának vizsgálatával foglalkoztam. Ezen komponen-
sek az olefingyártás legfontosabb termékei, ezáltal rendkívüli jelentőséggel rendelkeznek a vegy-
iparban. Polimerizáció útján az etilénből és a propilénből polietilént és polipropilént gyártanak,
amelyek különböző műanyag-, papír- és textilipari termékek alapanyagát képezik [43]. Az etán
fűtési célokra használható fel, valamint etilén is előállítható belőle [21, 31].

A propilén a petrolkémia egyik legfontosabb terméke, amely számos termék alapanyagát
képezi. A propán-propilén szétválasztás egy rendkívül energiaigényes folyamat, mert a két kom-
ponens forráspontja meglehetősen közel áll egymáshoz (a különbség közöttük atmoszférikus nyo-
máson kb. 5,5°C), ezáltal igen kicsi a relatív illékonyságbeli különbségük. Továbbá az is okozza
ezt a hatalmas energiaigényt, hogy szobahőmérsékleten és atmoszférikus nyomáson gáz halmaz-
állapotúak [21].

Az említettek miatt fontos, hogy az etilén és a propilén is nagy mennyiségben és nagy
tisztaságban előállítható legyen. A komponensek elválasztására a leggyakrabban alkalmazott
technológia a rektifikálás, de az elválasztásnak vannak korlátai és igen energiaigényes folyamat.

3.1. Paramétervizsgálatok

A rektifikáló kolonnák paramétervizsgálatához szükséges szimulációkat ChemCAD® [44] és
UniSim Design® [45] folyamatszimulátor szoftverek segítségével készítettem el SRK termodina-
mikai modell [24, 46, 47] alkalmazásával. Ezen szoftverek grafikus felülettel rendelkeznek és a
vegyiparban gyakran előforduló műveleti egységek és ezek összekapcsolásából származó össze-
tett rendszerek modellezését teszik lehetővé. Széleskörű komponens adatbázissal rendelkeznek, az
azokra vonatkozó fizikai és kémiai paraméterekkel (pl. : sűrűség, forráspont, olvadáspont, kritikus
paraméterek stb.). Az elegyek és a komponensek termodinamikai jellemzőit állapotegyenletek
segítségével határozzák meg.

Paramétervizsgálat módszerrel működő etán-etilén és propán-propilén szétválasztó kolonná-
kat vizsgáltam folyamatszimulátor szoftverekkel. A paramétervizsgálat során a betáp különböző
paramétereinek és a reflux aránynak a módosításával a fejtermékben és a kiforralók hőáramában
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keletkező változásokat vizsgáltam.
A vizsgált kolonnák modelljéből adódó eredményeket és az üzemi adatokat összevetve, meg-

állapítható, hogy a szimulációs modelleken végzett módosítások hasonló eredményekkel szolgál-
nak a valós rendszerben is.

3.1.1. Etán-etilén szétválasztás

A komponensek egyensúlyi görbéjét megvizsgálva (B melléklet B.1. ábrája) látható, hogy
viselkedésük az ideálishoz közelinek tekinthető, ebből kifolyólag a két komponens nagy tisztaság-
ban elválasztható egymástól. Az etán-etilén komponensek elválasztása nagy nyomású és nagyon
alacsony hőmérsékletű folyamattal történik.

3.1.1.1. Tányérszámítások

Elvégeztem az ismertetett közelítő számításokat (Fenske-Underwood-Gilliland (FUG)- mód-
szer), amelyekhez ismernem kellett az összetételeket és meg kellett határoznom a relatív illékony-
ságokat. Az eredményeket a 3.1. és a 3.2. táblázatokban foglaltam össze.

3.1. táblázat. Etán-etilén kolonna összetételei, relatív illékonyságok

Móltörtek Relatív illékonyság
xF xD xW αij αji

0,8330 0,9995 0,0073 1,8570 0,5384

3.2. táblázat. FUG-módszer eredményei etán-etilén kolonnára

Fenske-m: Nmin [db] Underwood-m: Rmin Gilliland-m: Nelméleti [db]
20,21 0,4855 41,41

3.1.1.2. Etán-etilén kolonna paramétervizsgálata

A gyakorlatban a nagy terméktisztaság elérése érdekében 100 db fokozatot alkalmaznak, a
betáp a 75. tányérra érkezik, amennyiben a tányérok számozása fentről lefelé történik. A folya-
matnak a termékekre vonatkozóan két megkötése: a fejtermék etiléntartalma minimum 99,95
mol%, a fenéktermék mennyisége maximum 10000 kg/h legyen. A reflux arány értéke 2,2 volt.
A szimulációk elkészítéséhez UniSim Design® (UD) és ChemCAD® (CC) folyamatszimulátor
szoftverekben SRK termodinamikai modellt [47] alkalmaztam.

A paramétervizsgálat során azt vizsgáltam, hogy a nyomás, a reflux arány, a tányértípusok
és a betáplálás mennyiségének változtatása milyen hatással van a kolonna többi paraméterére,
elsősorban a fejtermék etiléntartalmára, illetve a kondenzátor energiaszükségletére.

A 3.3. táblázat tartalmazza a betáplálás és a kolonna fejtermékének paramétereit. A szi-
mulációkban totálkondenzátort alkalmaztam. Az adott paraméter vizsgálatától függően a reflux
arányra, a fejtermék összetételére vagy a fenéktermék mennyiségére vonatkozó korlátozásokat
alkalmaztam.
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3.3. táblázat. A betáp és fejtermék paraméterei

Betáp Fejtermék
paraméterei Üzemi paraméterek UD CC

Hőmérséklet [�] -55 -60,6 -60,49 -60,35
Nyomás [bar] 7,95 7,48 7,45 7,45

Tömegáram [kg/h] 53750 44200 44266 43777
Etilén [mol%] 83,3 99,95 99,998 99,997
Etán [mol%] 16,7 0,05 0,002 0,003

3.4. táblázat. Az etán-etilén szétválasztó kolonna hőcserélőinek hőárama

Kondenzátor hőárama [MW] Kiforraló hőárama [MW]
11,04 9,85

A kolonnába a betáplálás telített folyadékként érkezik és a 3.1. ábrán a betáplálás összeté-
telének megfelelő etán-etilén komponensek elegyének forrponti diagramja látható.
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3.1. ábra. Betáplálás forrponti diagramja

Nyomás változtatása

Az adott üzemi paraméterek mellett a betáplálás nyomását 1 és 10 bar között változtat-
tam, annak érdekében, hogy meghatározzam az üzemitől eltérő betáplálási nyomás érték esetén
hogyan változnak a vizsgált paraméterek. A szimulációk azt mutatták, hogy a fejtermékbeli eti-
léntartalomra és mennyiségre a nyomásnak nincs jelentős befolyása. Másrészt viszont a nyomás
csökkentésével a kiforraló hőáramát növeljük, hiszen kisebb nyomás esetén kisebb lesz a betáp
hőmérséklete és az elegy forralásához több energiát szükséges befektetni (3.2. ábra).
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3.2. ábra. Betáplálás nyomása és a kiforraló hőárama közötti kapcsolat

Reflux arány hatásai

A fejtermék tisztaságát leginkább a reflux aránnyal tudjuk befolyásolni, azonban ezen para-
méter megfelelő értékének kiválasztása összetett feladat. Túl kis érték esetén az elválasztás nem
megfelelő mértékben valósul meg, míg túl nagy reflux arány esetén megfelelő termék tisztaságot
érünk el, azonban a nagyobb mértékű visszavezetett folyadékáram miatt növelni kell a beren-
dezés méretét, amely következtében a költségek is növekedni fognak. Vagyis rendkívül fontos az
optimális reflux arány alkalmazása [48].
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3.3. ábra. Reflux arány és fejtermékbeli tisztaság közötti kapcsolat

Az eredmények alapján megállapíthatjuk, hogy 1,9-es reflux arány érték alatt nem lehet
elérni a kívánt tisztaságot, míg 1,9 és 2,3 értékek között a fejtermék tisztaságunk megfelelő
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lesz. 2,3-as érték felett pedig csak etilén található a fejtermékben, azonban értelemszerűen a
mennyisége csökkent.

Betáplálás paramétereinek módosítása

A technológia során felléphet üzemzavar a rendszerben, ekkor a betáplálás paraméterei
megváltozhatnak, így megvizsgáltam, hogy a betáplálás hőmérsékletének és mennyiségének vál-
tozása milyen hatással van a kondenzátor és a kiforraló teljesítményére, valamint a fejtermék
etiléntartalmára.

A betáplálás hőmérsékletének -65� és -45� értékek között történő változtatása esetén a szi-
mulációk eredményei alapján azt mondhatjuk, hogy a hőmérsékletváltozásnak nincs számottevő
befolyásoló hatása a vizsgált paraméterekre.

A betáplálás mennyiségének változása, a fejtermék mennyisége és a hőcserélők hőárama
között lineáris kapcsolat van. Megfigyelhető, hogy a betáplálás mennyisége egy bizonyos mértékig
növelhető, mert 56600 kg/h-nál nagyobb tömegáramú betáplálás esetén csökken a fejtermékbeli
etilén mennyisége, amely jelenség oka a már nem elegendő reflux mennyiség (3.4. ábra), tehát
ebben az esetben a reflux arányt szükséges szabályozni.
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3.4. ábra. A betáplálás mennyiségi változásának hatása a fejtermék tisztaságára

A tányér típusának módosítása

Háromféle tányértípusra – szita-, szelepes és buboréksapkás tányér – készítettem el a szi-
mulációs (UniSim Design® - UD, ChemCAD® - CC) és az empirikus összefüggésen alapuló
számításokat a kolonna átmérőket vizsgálva az üzemi reflux arány (R = 2,2) és egy módosí-
tott reflux arány (R = 1,9) esetén. A számításokat a Souders-Brown-Fair (SBF) -féle elmélet
alapján készítettem el. A szimulációk során a méretezés fő szempontja az elárasztás volt, hiszen
ezen jelenség esetén nem megfelelő módon játszódik le az elválasztás. Ennek kiküszöbölésére a
maximális gőzsebességnek csak a 80%-át lehet megengedni [8].
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Az SBF módszer alapján a szita- és szelepes tányérok átmérőjének meghatározására ugyan-
az a diagram áll rendelkezésre, ezért egyforma értékek adódnak a két esetben. A számítások
alapján a buboréksapkás tányérok esetén érjük el a legkisebb kolonnaátmérőt, míg a szimuláci-
ók szerint szelepes tányérok esetén lesz a legkisebb azonos üzemi paraméterek mellett a kolonna
átmérője mind a két reflux arány esetén. Természetesen a kisebb reflux arány értékhez kisebb
kolonnaátmérő adódik (3.5. táblázat).

3.5. táblázat. Kolonnaátmérők különböző tányértípusok esetén

R = 2,2 R = 1,9

Tányér típusa
Átmérő [m]

SBF UD CC SBF UD CC

Szitatányér 4,25 4,76 5,03 4,03 3,66 4,87
Szelepes tányér 4,25 3,2 3,5 4,03 3,05 3,35

Buboréksapkás tányér 3,89 4,12 4,12 3,67 3,81 3,96

3.1.2. Propán-propilén szétválasztás

A melléklet B.2. ábráján a propán-propilén komponensek egyensúlyi görbéje látható, amely
alapján elmondható, hogy viselkedésük az ideálishoz közeli, így a számításokban is annak tekin-
tem.

Az etán-etilén egyensúlyi görbéhez képest ebben az eseten a görbe és a x = y egyenes
jóval kisebb területet zár be, azaz a két összetevő relatív illékonysága elég kicsi (α ≈ 1,2), tehát
sokkal több fokozat (akár 200 db) szükséges a kellően nagy terméktisztaságok eléréséhez. Ebből
kifolyólag a magasságbeli korlátok miatt a gyakorlatban általában két különálló kolonnában (az
egyik a szegényítő, a másik a dúsító szakaszt jelenti) valósítják meg a desztillációt, amely egy
készüléknek számít [49].

3.1.2.1. Tányérszámítás

Propán-propilén komponensek esetén is elvégeztem a közelítő tányérszámításokat. Elsőként
itt is a relatív illékonyságokat és összetételeket határoztam meg. Ezek eredményeit a 3.6. és a
3.7. táblázatokban foglaltam össze.

3.6. táblázat. Propán-propilén kolonna összetételei, relatív illékonyságok

Móltörtek Relatív illékonyság
xF xD xW αij αji

0,600 0,980 0,075 1,178 0,849

3.7. táblázat. FUG-módszer eredményei propán-propilén kolonnára

Fenske-m: Nmin [db] Underwood-m: Rmin Gilliland-m: Nelméleti [db]
39,173 0,4727 79,35
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3.1.2.2. Propán-propilén kolonna paramétervizsgálata

Olyan propán-propilén (P-P) szétválasztó kolonnát (3.8. táblázat) vizsgáltam, amely 183
db szitatányért tartalmaz, és a betáp a 136. tányérra érkezik telített gőzként. Nagy nyomáson
játszódik a folyamat (p = 20 bar), nagy reflux aránnyal (R = 16,4), tehát a folyamat rendkívül
magas hőcserélő teljesítményekkel rendelkezik (3.9. táblázat).

3.8. táblázat. A vizsgált P-P kolonna betáp és termékáramai

Betáplálás Fejtermék Fenéktermék
Hőmérséklet [�] 52,6 46,65 57,29
Nyomás [bar] 20,68 19,31 20,68

Móláram [kmol/h] 612,4 351,5 260,9
Propilén [mol%] 60 98,95 7,51
Propán [mol%] 40 1,05 92,49

3.9. táblázat. A vizsgált P-P kolonna hőcserélőinek teljesítménye

Kondenzátor hőárama [MW] Kiforraló hőárama [MW]
20,77 18,74

A kolonnába a betáplálás telített gőzként érkezik és a 3.5. ábrán a betáplálás összetételének
megfelelő propilén-propán komponensek elegyének harmatponti diagramja látható.
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3.5. ábra. Betáplálás harmatponti diagramja

A kolonnára elvégzett paramétervizsgálat célja az volt, hogy meghatározzam, hogyan lehet-
ne a hőenergiát csökkenteni, miközben a fejtermék tisztasági követelménye is teljesül.
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Betáp nyomásának változtatása

A szimulációkat 1,5 és 25 bar közötti nyomással végeztem el, annak érdekében, hogy az
üzemi betáplálási nyomás értéktől eltérő esetben is megvizsgáljam a vizsgált paraméterek visel-
kedését. Az eredmények azt mutatják, hogy a nyomás változtatása nincs hatással a fejtermék
tisztaságára és a kondenzátor hőáramára. Azonban alacsonyabb nyomás esetén a hőmérséklet is
csökken, amely hatására növekszik a kiforraló hőárama.

A betáplálás helyének változtatása

Szimulációk során a betáplálási tányérnak a 20. és a 175. tányér közötti fokozatokat vá-
lasztottam. Azt vizsgáltam, hogy a különböző betáplálási fokozatok esetén hogyan változnak a
hőáramok, a fejtermék tisztasága és a termékek tömegárama. Az eredmények alapján megál-
lapíthatjuk (3.6. ábra), hogy a 120. és a 152. tányér közé történő betáplálás esetén érjük el a
legnagyobb propilén móltört értéket, valamint a két hőcserélő teljesítménye is ebben az inter-
vallumban a legkisebb.
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3.6. ábra. A betáplálás helyének befolyása a vizsgált paraméterekre

Megvizsgáltam a kolonna hőmérséklet lefutását a 120., 136. és 152. fokozatra történő be-
táplálások esetén (3.7. ábra). Ezeket a fokozatokat választottam, mert az előző vizsgálatból
meghatároztam, hogy a legnagyobb fejtermék tisztaság a 120. és 152. fokozatok közötti tányér-
ra történő betáplálás esetén érhető el. Azt tapasztaltam, hogy az eredeti betáplálási fokozat
(136.) esetén a legegyenletesebb a kolonna hőmérsékletprofilja összehasonlítva a másik két eset-
tel. A nem egyenletes, nagyobb ugrással rendelkező hőmérsékletprofil kialakulása nem megfelelő
elválasztást, esetleg üzemzavar kialakulását jelentheti.
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3.7. ábra. A kolonna hőmérséklet profilja különböző betáplálási fokozatok esetén

Reflux arány változtatása

Szimulációkat készítettem a reflux arány változtatásával 5 és 25 érték között. Az eredmények
azt mutatják, hogy a reflux arány növelésével arányosan növekszik a kondenzátor hőárama és
15,2-es reflux aránynál nagyobb értéknél nem tapasztaltam számottevő változást a fejtermék pro-
pilén tartalmát tekintve, azonban ennél az értéknél elérhető az előírt tisztaság. Ha az eredetileg
alkalmazott reflux arány értékét erre az értékre csökkentjük, akkor minimális (0,25%) csökke-
nést tapasztalunk a fejtermék propilén móltörtjében, illetve a kondenzátor hőárama 1,47 MW-tal
csökken (3.8. ábra).
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3.8. ábra. A reflux arány változtatásának hatása a fejtermékre és a kondenzátorra
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Módosított modell

Az eredeti modellben történő változtatásokkal elérhető egy kisebb energiát igénylő, és ha-
sonló termékkihozatalú rendszer megvalósítása. A módosított modellekben az üzemelő kolonna
adataiban egy-egy paramétert változtattam: egyik esetben a betáplálás helyét, a másikban a
reflux arány értékét. A betáplálás helyének módosítása esetén megállapítható, hogy minimáli-
san nagyobb fejtermékbeli tisztaság és kisebb hőáram érhető el a kondenzátor hőáramában. A
reflux arány módosításával minimálisan csökken a fejtermék propilén tartalma, és a kondenzátor
hőárama 7%-kal csökken. A kapott eredményeket a 3.10. táblázatban foglaltam össze.

3.10. táblázat. Az eredeti és a módosított modellek összehasonlítása

Eredeti modell
Módosított

betáplálási hely
(152. tányér)

Módosított
reflux arány

(15,2)
Propilén móltörtje a

fejtermékben
0,9895 0,9906 0,9870

Kondenzátor hőárama
[MW]

20,77 20,65 19,30

A fejtermék tisztaságának változtatása

A következőkben szintén az üzemelő kolonna adatait vettem alapul és megvizsgáltam, hogy
a fejtermék tisztaságának fokozatos növelése milyen változást eredményez a reflux arányban, a
fej- és a fenéktermék mennyiségében és a két hőcserélő energiafogyasztásában.

A számítógépes szimulációs programok lehetővé teszik, – mivel a jelenséget leíró matema-
tikai összefüggések rendelkezésre állnak – hogy a rendszerben lévő függő változót változtatni
tudjuk és annak hatásait megvizsgáljuk.

3.11. táblázat. A fejtermék tisztaság változtatásának hatásai más paraméterekre

Fejtermék
propilén
móltörtje

Reflux
arány

Fejtermék
tömegárama

[kg/h]

Fenéktermék
tömegárama

[kg/h]

Kondenzátor
teljesítménye

[kW]

Kiforraló
teljesítménye

[kW]
0,9 11,13 16477 9787 15942 13909
0,95 13,02 15498 10766 17394 15364
0,99 15,65 14792 11472 19773 17746
0,995 17,11 14708 11556 21397 19370
0,999 21,91 14642 11622 26947 24920
0,9995 24,83 14634 11630 30369 28342
0,9999 35,33 14627 11637 42685 40660

Az eredmények alapján (3.11. táblázat) megállapíthatjuk, hogy a fejtermékbeli 0,9 és 0,9995
propilén móltört esetén a vizsgált paraméterek viszonylag lassan, fokozatosan növekedtek. Azon-
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ban a 0,9999 móltört esetén rendkívül magas értékek adódtak és a hőcserélők teljesítménye több,
mint 1,4-szeresére növekedett.

3.2. Reflux arány hatásának vizsgálata a tányérszámra

A továbbiakban megvizsgáltam, hogy a reflux arány változtatása hogyan befolyásolja az
elválasztás megvalósításához szükséges tányérszámot és az oszlop átmérőjét a vizsgált etán-
etilén és propán-propilén kolonnák esetén. Továbbá szilárdsági számítással meghatároztam, hogy
az adott üzemi paraméterek figyelembe vételével milyen falvastagságot szükséges választani a
kolonna köpenyéhez. Ezen adatokból a kolonna és a benne lévő tányérok legyártásához szükséges
alapanyag ár költségeit is meghatároztam.

A reflux arány változtatásának hatását a kolonna tányérszámára az ún. tányérról tányérra
számolás módszerrel határoztam meg, a szükséges adatokat UniSim Design® szoftver segítségével
határoztam meg és alkalmaztam a 2.2.3. alfejezetben leírtakat. A számítás során az Antoine
konstansokat a [50] irodalomból használtam fel és az egyenletet a (2.28) alakban alkalmaztam.

A számítás során folyadékfázisbeli móltört meghatározását azért a Raoult-törvénnyel szá-
moltam, mert kis szénatomszámú szénhidrogének ideálisnak tekinthetők. Ehhez meghatároztam
etán-etilén és propán-propilén összetételű elegyek esetén az egyensúlyi görbéket ideális esetben
és UniSim Design® folyamatszimulátor szoftver segítségével SRK termodinamikai modellel. Azt
tapasztaltam, hogy a nyomás növelésével növekszik az ideálistól való eltérés. Etán-etilén elegy
esetén 7,95 bar, míg propán-propilén elegy esetén 20,68 bar volt a rendszer nyomása. Ezen
értékeknél mindkét esetben 5% alatt van az ideális és az SRK termodinamikai modellel [51]
meghatározott egyensúlyi görbék közötti különbség, emiatt az ideális esettel számoltam. Az
egyensúlyi görbéket ábrázoltam és a mellékletben a B.1. és a B.2. ábrákon feltüntettem, ame-
lyeken piros színnel az SRK termodinamikai modellel kapott görbéket, fekete színnel az ideális
esetben kapott értékeket szemléltettem.
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3.9. ábra. Fair-féle terhelhetőségi diagram [1]
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Miután a tányérról tányérra számítás módszerrel megkaptam a tányérszámot, a maradék
összetételét, a termékek és a belső anyagáramok mennyiségét, a Souders-Brown-Fair módszer
segítségével meghatároztam a kolonnához szükséges átmérő nagyságát. Ehhez a szakirodalom-
ban fellelhető diagramot használtam fel, és a tányértávolság 0,457 m volt, amelyhez szükséges
diagram a 3.9. ábrán látható.

A 3.9. ábrán szereplő diagram x-tengelyén az FP változót az alábbi összefüggéssel lehet
meghatározni:

FP = L

V
·
√

ρV
ρL

, (3.1)

ahol L és V belső anyagáramokat kg
h mértékegységgel szükséges behelyettesíteni.

Az elárasztáshoz tartozó maximális gőzsebesség a Souders-Brown-Fair módszer segítségével :

vmax = Cmax ·
(

σ

0,02

)2
·
√

ρL − ρV
ρV

. (3.2)

A megengedett sebességet a maximális sebesség 70%-ának vettem: vmeg = 0,7 · vmax.
A kolonna belső gőz térfogatáramának és a megengedett sebességnek a figyelembevételével

meghatároztam a tányér keresztmetszetét:

At =
V̇V

vmeg
. (3.3)

Túlfolyós tányérkialakítás miatt 1,2-szeres ráhagyást szükséges számolni a kolonna kereszt-
metszetének meghatározásához:

Ak = 1,2 ·At. (3.4)

Ebből pedig az oszlopátmérő meghatározható:

D =
√

Ak · 4
π

. (3.5)

A számítások során ismerni kell a folyadék- és a gőzfázisok sűrűségét és a folyadékfázis felü-
leti feszültségét. Az anyagjellemzők meghatározásához a UniSim Design® szoftvert alkalmaztam.
A különböző összetételekhez tartozó paraméterek a melléklet C.1. és C.3. táblázataiban találha-
tóak meg. Az adott kolonna rész számításánál ezen értékek számtani közepeit használtam fel és
állandónak tekintettem az így kapottakat.

Etán-etilén és propán-propilén szétválasztás esetén is a vizsgálatok során forrponti folyadék-
ként érkezik a betáp a kolonnába. Emiatt a belső anyagáramok mennyiségét tekintve az oszlop
átmérő számításnál a kolonna szegényítő szakaszának átmérője nagyobbra adódik, mint a dúsító
szakasz átmérője. Ezért a számítások során a kolonnák szegényítő szakaszának átmérő értékével
számoltam. A számítások eredményeit a melléklet C.2. és C.4. táblázataiban foglaltam össze.

A reflux arány növelésével növekszik a kolonna átmérője, míg a tányérszám a minimális
értékig csökkenni fog.

Miután meghatároztam az adott reflux arányhoz tartozó kolonna átmérő értékeket, a vizs-
gált kolonnák esetén a reflux arány függvényében az oszlop alapanyagának költségét is kiszámol-
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tam. Ehhez szükség volt meghatároznom egy tányér térfogatát, illetve a kolonna falvastagságát
is.

Anyagminőségnek az 1.4404 jelű ausztenites acélt választottam. Az MSZ-EN 13445-3:2014
[52] és az MSZ-EN 10028-7:2001 [53] szabványokat alkalmaztam a falvastagság meghatározásá-
hoz.

A tányérok vastagsága (td) 5 mm volt, így egy tányér térfogata az alábbi összefüggéssel
határozható meg:

Vt = At · td. (3.6)

Egy tányér tömegét a térfogata és a sűrűsége ismeretében tudjuk megadni. A választott
acél sűrűsége 8000 kg

m3 . Egy tányér tömege:

m = Vt · ρacél. (3.7)

A kolonna test tömegét a zárófedelek nélkül határoztam meg, csak a tányérokat tartalmazó
szakasz figyelembevételével, így a kolonna magasságának meghatározásához a tányérok számát
(Nelméleti), vastagságát és távolságát (tt) kell ismernem. Az alkalmazandó összefüggés:

H = Nelméleti · td + (Nelméleti − 1) · tt. (3.8)

A kolonna belső átmérője ismert, a külső átmérő meghatározásához a szükséges falvastag-
ságot kell kiszámítani, ezt az ún. kazánformula segítségével tudjuk megtenni:

e = P ·Di

2 · f · z − P
, (3.9)

ahol P a kolonna nyomása [MPa], z a varratszilárdsági tényező, f a megengedett feszültség
[MPa].

A megengedett feszültség (f) meghatározásához az alkalmazott anyagminőségre az üzemi
nyomáson és hőmérsékleten ismerni kell a szakítóvizsgálati tulajdonságait, amelyeket az MSZ
EN 10028-7:2001 szabvány alapján határoztam meg (3.12. és 3.13. táblázatok).

A kolonna falvastagságának és magasságának ismeretében meghatározható a térfogata (Vk)
a következő összefüggéssel :

Vk =
(
D2

e · π
4 −

D2
i · π
4

)
·H, (3.10)

ahol De a kolonna külső átmérője [m], De a kolonna belső átmérője [m], H a kolonna tányérokat
tartalmazó részének magassága [m].

A tányérokhoz hasonló módon határozható meg ezek után a kolonna test tömege és a költ-
sége. A tányérok és a kolonna költségeinek összege adja az anyagköltséget, amelyet ábrázoltam a
reflux arány függvényében (3.11. és 3.13. ábrák). Az 1.4404 minőségű alapanyag árát [54] szerint
határoztam meg.
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3.2.1. Reflux arány változása etán-etilén kolonna esetén

A 3.10. ábrán a reflux arány növelésének hatását ábrázoltam a tányérszámra és az oszlop
átmérőjére. A reflux arány és a kolonna átmérő közötti kapcsolatot az alábbi másodfokú polinom
függvénnyel jellemezhetjük:

D = −0,0203 ·R2 + 0,7139 ·R+ 2,8407. (3.11)
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3.10. ábra. A reflux arány hatása

A megengedett feszültség meghatározásához a 20°C-ra meghatározott szakítóvizsgálati tu-
lajdonságokat szükséges alkalmazni, amelyek a 3.12. táblázatban szereplő értékek voltak.

3.12. táblázat. Szakító vizsgálati tulajdonságok T = 20°C-on

0,2%-os
egyezményes

folyáshatár [MPa]

1,0%-os
egyezményes

folyáshatár [MPa]

Szakítószilárdság
[MPa]

Szakadási
nyúlás [%]

220 260 520 45

35%-nál nagyobb szakadási nyúlás érték esetén a következő összefüggéssel kell számolni a
feszültség értékét:

f = max
[(

Rp1,0/T

1,5

)
; min

(
Rp1,0/T

1,2 ;
Rm/T

3

)]
=

max [173,33 MPa;min (216,67 MPa; 173,33 MPa)] = 173,33 MPa.
(3.12)

A 3.11. ábrán az etán-etilén szétválasztó kolonna tányérjainak és a kolonna alapanyagárának
költségei, illetve a reflux arány kapcsolata látható. A diagram alapján megállapítható, hogy az
anyagköltség szempontból a 2,5 reflux arány érték az optimális.
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3.11. ábra. A reflux arány hatása a kolonna alapanyag költségére

3.2.2. Reflux arány változása propán-propilén kolonna esetén

A 3.12. ábrán a reflux arány növelésének hatását szemléltetem a tányérszámra és az oszlop
átmérőjére. A reflux arány és a kolonna átmérő közötti kapcsolatot az alábbi másodfokú polinom
függvénnyel jellemezhetjük:

D = −0,002 ·R2 + 0,2266 ·R+ 2,3386 (3.13)
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3.12. ábra. A reflux arány hatása

A névleges tervezési feszültség meghatározásához szükséges szakítóvizsgálati tulajdonsá-
gokat lineáris interpolációval határoztam meg. A 60°C hőmérséklethez tartozó értékek a 3.13.
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táblázatban láthatók voltak.

3.13. táblázat. Szakító vizsgálati tulajdonságok T = 60°C-on

0,2%-os
egyezményes

folyáshatár [MPa]

1,0%-os
egyezményes

folyáshatár [MPa]

Szakítószilárdság
[MPa]

Szakadási
nyúlás [%]

193 229,5 475 > 45

35%-nál nagyobb szakadási nyúlás érték esetén a következő összefüggéssel kell számolni a
feszültség értékét:

f = max
[(

Rp1,0/T

1,5

)
; min

(
Rp1,0/T

1,2 ;
Rm/T

3

)]
=

max [153 MPa;min (191,3 MPa; 158,3 MPa)] = 158,3 MPa.
(3.14)

A 3.13. ábrán propán-propilén szétválasztó kolonna tányérjainak és a kolonna alapanyag-
árának költségei, illetve a reflux arány kapcsolata látható. A diagram alapján megállapítható,
hogy az anyagköltség szempontjából a 12 reflux arány érték az optimális.
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3.13. ábra. A reflux arány hatása a költségre

3.2.3. A költségfüggvények összehasonlítása a szakirodalommal

J. M. Douglas [55] könyvében, valamint ez alapján T. R. Biyanto és munkatársai [56] munká-
jában megtalálható kolonnák beszerzési költségére vonatkozó függvény, amely a következőképpen
írható fel :

PC = M&S
280 · 101,9 ·D1,066 ·H0,82 · Fc, (3.15)
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ahol M&S a Marshall és Swift költség index, amelynek értéke [57] irodalom alapján 2171,6 volt
2020-ban. A számítások során ezt az értéket alkalmazom.

A (3.15) összefüggésben D a kolonna átmérője [ft], H a kolonna magassága [ft] és

Fc = Fm · Fp,

amely egyenletben Fm az anyagminőséget figyelembe vevő tényező, a választott korrózióálló acél
miatt értéke Fm = 3,67, Fp a nyomást figyelembe vevő tényező, amely etán-etilén szétválasztás
esetén 1,065-tel, propán-propilén szétválasztás esetén 1,2-vel egyenlő.

Meghatároztam a szakirodalom által javasolt összefüggésekkel mindkét szétválasztás esetén
a költségeket a különböző reflux arányokra.

A szakirodalmi összefüggéshez hasonló egyenlet segítségével meghatároztam az általam szá-
mított költségeket, azonban ezek az összefüggések nem a teljes beszerzési költségét, hanem az
anyagköltségét (MC) adják meg a vizsgált oszlopoknak. A számítások során a minimálisan szük-
séges falvastagságot veszem figyelembe, így etán-etilén kolonnára a következő összefüggéssel
határozható meg az anyagköltség:

MC = M&S
280 · 0,1138 ·D2 ·H0,936 · Fc,

ahol D a kolonna átmérője [ft], H a kolonna magassága [ft], SI mértékegységre átszámolva
kapjuk, hogy:

MC = 32,73 · M&S
280 · 0,1138 ·D2 ·H0,936 · Fc.

Propán-propilén kolonnára pedig az alábbi módon:

MC = M&S
280 · 0,1822 ·D2 ·H · Fc,

melyet SI mértékegységre átszámolva kapjuk, hogy:

MC = 35,31 · M&S
280 · 0,1822 ·D2 ·H · Fc.

Mindkét kolonnára ábrázoltam egy-egy diagramban a szakirodalom által javasolt beszerzési költ-
ségfüggvényt és az általam számított anyagfüggvényt (3.14., 3.15. ábrák).

Látható a 3.14. ábrán, hogy mindkét esetben 2,5 reflux arány értéknél van a költség függ-
vényeknek minimuma. Az általam meghatározott költség függvény csak a kolonnához szükséges
alapanyag árát tartalmazza, míg a szakirodalmi összefüggés a kolonna teljes beszerzési költségét
adja meg. Megállapítható, hogy a vizsgált reflux arány intervallumon belül a vizsgált etán-etilén
kolonna anyagköltsége átlagosan 13,53-szor kisebb, mint az oszlop teljes beszerzési költsége.
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3.14. ábra. A költségek a reflux arány függvényében etán-etilén kolonnára

Propán-propilén kolonna esetén (3.15. ábra) a számított esetben a minimális anyagköltség
értékhez tartozó reflux arány 12, míg a szakirodalmi összefüggéssel kapott függvény esetén 14.
Ebben az esetben megállapítható, hogy a vizsgált reflux arány intervallumon belül a vizsgált
propán-propilén kolonna anyagköltsége átlagosan 8,3-szor kisebb, mint az oszlop teljes beszerzési
költsége.
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3.15. ábra. A költségek a reflux arány függvényében propán-propilén kolonnára
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3.3. Rektifikáló oszlop dinamikus szimulációja

A desztilláció a leginkább tanulmányozott elválasztási művelet szabályozás szempontjából
[58]. A rendszer szabályozására PID (arányos (proportional), integráló (integral) és deriváló (de-
rivative) tag) szabályozók kerültek alkalmazásra [25]. Ez az ipari folyamatokban legrégebben
és széles körben alkalmazott szabályozó típus. A folyamat során a PID szabályozó számol egy
úgynevezett hibaértéket (E: error), amikor különbség van a mért (PV: process value) és a kívánt
(SP: setpoint) érték között. A szabályozónak az a feladata, hogy a mért és kívánt érték közötti
különbséget minél inkább közelítse zérushoz, ehhez egy beavatkozó jel (OP: output) alkalmazá-
sára van szükség [59, 60, 61, 62]. A PID szabályozó működésének egyenlete a következő alakban
írható fel (minden változó az idő paramétertől függ):

OP (t) = K

(
E(t) + 1

Ti

∫ t

0
E(t)dt+ Td

dE(t)
dt

)
, (3.16)

ahol OP a szabályozó kimenő jele, azaz rendelkező jel, : az arányossági tényező, E a hiba: xa−xe,
Ti az integrálási idő, Td a deriválási idő.

Ezen tagok alkalmazásakor nemcsak PID típusú szabályozókat lehet alkalmazni, hanem
lehetséges P-, PI- vagy PD típusú alkalmazása is. Csak a P-taggal egy gyorsabb szabályozás
érhető el, azonban maradhat hiba a mért és a kívánt értékek között, míg az integráló és/vagy
deriváló tagok alkalmazásával (PI, PD vagy PID) egy lassabb, de pontosabb szabályozás érhető
el [59, 63].

3.3.1. A vizsgált etán-etilén rendszer paraméterei

A 3.1.1.2 alfejezetben bemutatott etán-etilén szétválasztó kolonna vizsgálatával foglalkoz-
tam, amely főbb paramétereit a 3.14. táblázatban foglaltam össze.

3.14. táblázat. A vizsgált oszlop paraméterei

Tányérok száma 100
Betáplálási tányér 75.

Reflux arány 2,2
Kondenzátor hőárama [kW] 15320
Kiforraló hőárama [kW] 9132

A szimulációk UniSim Design® [45] folyamatszimulátor szoftverrel SRK termodinamikai mo-
dell [47] alkalmazásával készültek a vizsgált rendszerre. Az első szimulációk statikus vizsgálatra
vonatkoznak, mely esetén a 3.15. táblázat tartalmazza a technológiai adatokat és a szimuláció
eredményeit, azaz az anyagáramok tulajdonságait.
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3.15. táblázat. Az anyagáramok paraméterei

Betáplálás Desztillátum Fenéktermék
Hőmérséklet [�] -55 -61 -40
Nyomás [bar] 7,95 7,48 7,86

Tömegáram [kg/h] 53750 44190 9560
Etilén [mol%] 83,3 99,95 0,73
Etán [mol%] 16,7 0,05 99,27

A 3.16. ábra mutatja a különböző fejtermékbeli tisztaságokhoz (xD = 0,9 – 0,999746) tarto-
zó hőmérsékletprofilokat statikus szimuláció esetén. A szegényítő szakaszban, az összes görbének
azonos a lefutása, azonban a dúsító szakaszban minden görbe más – más alakkal rendelkezik.
A görbékből megállapítható, hogy a két legkisebb etilén tisztasághoz tartozó körülbelül 50 db
tányérból álló intervallumon közel egyenesnek mondható, és utána egy éles ugrás tapasztalható.
A következő két esetben viszonylag gyors hőmérsékletnövekedés figyelhető meg. Míg a két leg-
nagyobb értékhez tartozó görbének van a legmegfelelőbb alakja, melyből megállapítható, hogy a
hőmérsékletmérőt, illetve a hőmérsékletszabályozót körülbelül a 70. tányérra szükséges elhelyezni
[64].
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3.16. ábra. Hőmérsékletprofilok

3.3.2. Dinamikus modell

A dinamikus modell vizsgálata közben kétféle zavart vizsgáltam: a betáp áram mennyiségé-
nek csökkenését és növekedését. A többi paraméter, mint a betáplálás nyomása (p = 7,95 bar),
a hőállapot (q = 1) és az összetétel változatlan volt.
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3.3.2.1. Első vizsgálati eset

Elsőként az ún. egypontos szabályozási struktúrával három PI szabályozót (3.17. ábra)
alkalmaztam a modell elkészítéséhez, amelyek a következők voltak:

– két szintszabályozó (LIC-100 és LIC-101): ezek a kondenzátor, illetve a kiforraló folyadék-
szintjének, mint beavatkozó jelnek a változtatásával szabályozzák a desztillátum, illetve a
fenéktermék mennyiségét;

– hőmérsékletszabályozó (TIC-100): a kiforraló hőáramát a 70. fokozat hőmérséklete alapján
szabályozza.

Monday Mar 7 2022, 10:40:37 Case: D:\PhD\Disszertáció\unisim\1_1.usc Flowsheet: Kolonna (COL1)
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3.17. ábra. A rektifikáló oszlop egypontos dinamikus modellje UniSim Design® környezetben

A vizsgált zavarok hatásai

A vizsgálatok során először a betáp áram mennyiségének fokozatos növelését vizsgáltam
(3.18. ábra).

Az eredményekből megállapítható, hogy a nagyobb betáp áramnak nincs befolyása a 70. fo-
kozat hőmérsékletére. Azonban a rektifikáló oszlopnak vannak geometriai korlátai. 63000 kg/h-
nál nagyobb tömegáramú betáplálás elárasztást okoz a tányérokon, amely a rendszer nem meg-
felelő működéséhez vezet.

A betáplálás mennyiségének csökkenésekor szintén azt tapasztaltam, hogy nincs befolyása
a 70. fokozat hőmérsékletére (3.19. ábra).

Az egypontos szabályozási rendszer alkalmazásakor a kevesebb betáp esetén kevesebb volt
a fejtermék etiléntartalma, amely változást a 3.20. ábra mutatja be.
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3.18. ábra. A hőmérséklet változása, amennyiben növekszik a betáp tömegárama
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3.19. ábra. A hőmérséklet változása, amennyiben csökken a betáp tömegárama

38000 40000 42000 44000 46000 48000 50000 52000 53750

Betáp tömegárama [kg/h]

0,84

0,86

0,88

0,9

0,92

0,94

0,96

0,98

1

E
ti
lé

n
 m

ó
lt
ö
rt

je

3.20. ábra. A fejtermék etiléntartalmának változása, amennyiben csökken a betáp tömegárama
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3.3.2.2. Második vizsgált eset

Egy másik, ún. kétpontos szabályozási struktúrát is megvizsgáltam az adott kolonnára,
amely 4 darab PI szabályozót tartalmazott. Az előző esetben lévő három mellett az alábbi
összetétel szabályozó is megtalálható ebben az esetben a rendszerben:
XIC-100: a fejtermék etilén móltörtjét szabályozza, a beavatkozó paraméter ebben az esetben a
reflux áram mennyisége.

Monday Mar 7 2022, 16:21:07 Case: D:\PhD\Disszertáció\unisim\ketpontos.usc Flowsheet: Kolonna (COL1)
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3.21. ábra. A rektifikáló oszlop kétpontos dinamikus modellje UniSim Design® környezetben

Ezen esetben is kétféle zavart vizsgáltam: amikor fokozatosan csökkent, illetve növekedett a
betáplálási áram mennyisége. Azt vizsgáltam, hogy a zavarok hatására hogyan változik a kolonna
70. tányérjának hőmérséklete és a fejtermék összetétele.

Az eredményekből megállapítható, hogy a betáp tömegáramának fokozatos növelése nem
okoz változást sem a 70. tányér hőmérsékletében, sem a fejtermék tisztaságában (3.22. ábra).
Azonban a 65500 kg/h-nál nagyobb betáplált tömegáram elárasztást okoz a tányérokon.

Ezután a betáp tömegáramának csökkenését vizsgáltam. Ebben az esetben adódott a legna-
gyobb hőmérséklet eltérés, azonban ez sem volt jelentős mértékű a műveletre nézve. Kevesebb,
mint 46000 kg/h betáp tömegáram esetén a sztrippelő szakasz tányérjain elárasztás jelenségét
tapasztaltam és a fejtermék tisztasága a kívánt érték alatt volt (3.23. ábra).
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3.22. ábra. A hőmérséklet változása, amennyiben növekszik a betáp tömegárama
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3.23. ábra. A hőmérséklet változása, amennyiben csökken a betáp tömegárama

Konklúzióként az egypontos és a kétpontos szabályozásokkal kapcsolatban megállapítható,
hogy az egypontos szabályozással kevesebb betáp árammal nem érhető el a kívánt tisztaságú
fejtermék. Míg kétpontos szabályozás esetén elérhető a fejtermék a kívánt tisztaságban, azonban
a kolonna rendelkezik geometriai korlátokkal, amelyek elérésekor elárasztás és/vagy a kolon-
na működésképtelensége áll elő. Tehát ezen esetben a tányér működési tartományának határát
túllépte a folyadékterhelés.
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4. Kolonna nyomásesésének
vizsgálata

4.1. Tányér hidraulika vizsgálata rektifikálás és abszorpció esetén

A kolonnák belső kialakításukat tekintve két nagy csoportba oszthatók: tányéros és töltetes
oszlopokra [65]. A töltetes oszlopok két nagy csoportja a rendezetlen és a rendezett töltet-
tel rendelkező oszlop. A tányéros kolonnák két nagy csoportja a túlfolyós és a túlfolyó nélküli
tányérokkal rendelkezők. A túlfolyó nélküli tányérok esetén a gáz/gőz- és a folyadékfázisok ellen-
áramban haladnak egymással szemben ugyanazon az útvonalon, azonban túlfolyóval rendelkező
tányérok esetén a két fázis egymással szemben, keresztáramban áramlik [1].

4.1.1. Tányér hidraulika

Egy kolonnában kialakuló áramlási viszonyok a szerkezeti kialakítástól függenek, emiatt a
berendezések átmérőjének és belső szerkezetének méretezése, valamint ellenőrzése hidraulikai
számításokon alapul, amely számítások az oszlop megfelelő méreteinek kialakítását szolgálják.
A hidrodinamikai méretezés során biztosítható a szükséges gőz- és folyadékkapacitás, vagyis az
oszlop terhelhetősége. Továbbá ellenőrizhető az is, hogy az előzetesen kialakított belső elemek,
azok elrendezése lehetővé teszi-e az adott folyamat lejátszódását a kívánt minőségben (példá-
ul desztillációnál az adott komponens elvárt móltörtje a fejtermékben, abszorpciónál kellően
tisztított gáz fejtermék) [1].

A folyamat lejátszódása során az oszlop mentén kialakul egy nyomásgradiens, amelyet tá-
nyéronkénti nyomáseséssel szoktak kifejezni [66].

Egy tányér hidrodinamikai tervezése a torony tervezésének igen lényeges részét képezi. A
kolonna és külön egy tányér is meghatározott működési tartománnyal rendelkezik. Ezen tar-
tomány határán való átlépés a működés és az elválasztás hatásfokának drasztikus csökkenését
okozza [67].

Túlfolyós tányérok esetén a kolonnában a folyadék keresztáramban halad lefelé a gőz- vagy
gázfázissal szemben. A tányéron lévő folyadék magasságát a tányér kilépési pontján található
gát magassága szabja meg. Az egyszerű kialakítású szitatányér (4.1. ábra) esetén a gőz- vagy
gázfázis a tányér perforációin keresztül buborékol át a folyadékfázison. A bonyolultabb kialakí-
tású buboréksapkás tányérok (4.2. ábra) esetén az ún. kéményen elhelyezett buboréksapka résein
keresztül buborékol a gőz- vagy gázfázis a folyadékfázison át [67].
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4.2. ábra. Buboréksapkás tányér és buboréksapka részeinek jelölése [68, 69]

4.1.2. Nyomásesés

Egy kolonna vizsgálatakor jelentős szerepe van az oszlop hossza mentén kialakuló nyomás-
esésnek, mivel hatással van az elválasztás hatásfokára és a tányér működésére. A nyomásveszteség
értékét tányéronként kell meghatározni, majd a kapott eredményeket összegezni [36].

Egy tányér nyomásesésének meghatározása az adott tányér felett és alatt lévő gőz- vagy
gázfázisok nyomása közötti különbséget jelenti. Egy kolonna teljes nyomásesése pedig az egyes
tányérokhoz tartozó nyomásesés értékek összege. A nyomás a különböző kolonna paraméterekre
van hatással :

– hőmérsékletprofil,

– gőz-folyadék vagy gáz-folyadék egyensúly,
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– gőz- vagy gázterhelés, mivel a gőz- vagy gázsűrűség függ a nyomástól és a hőmérséklettől.

Továbbá a gázfázis sebessége is jelentős befolyással rendelkezik az anyagátadás lejátszódá-
sára. Ha túl nagy, akkor képes lenne folyadékcseppeket magával ragadni (ezt cseppelragadás
jelenségének nevezzük). Ha túl kicsi, akkor az átcsöpögés jelensége jelentkezik. Ezen jelenségek
a tányér működési tartományán kívül esnek és az elválasztás nem megfelelőségét okozzák [68].

4.1.3. A nyomásesés számítása

A számításokban alkalmazott tapasztalati képletek dimenzionálisan nem egyeznek meg, ezt
a képletekben szereplő konstansokkal korrigálták.

Két az iparban igen elterjedt tányértípus (szita- és buboréksapkás tányér) nyomásesésének
meghatározását vizsgáltam.

Egy buboréksapkás tányér teljes nyomásesésének kiszámításához az anyagáramok, valamint
a tányér és buboréksapkák geometriai paramétereit kell ismerni. A teljes nyomásesés meghatá-
rozására vonatkozó összefüggés [70] :

ht = hps + hr + hst + hgf + 1
2∆, (4.1)

ahol ht a tányér nyomásesése [kPa], hps a sapka parciális nyomásesése [kPa], hr a résnyitásból
eredő nyomásesés [kPa], hst a statikus zárból adódó nyomásesés (a sapkarés teteje és a gát teteje
közötti rész) [kPa], hgfa gát feletti folyadékmagasság nyomásesése [kPa], ∆ a folyadékgradiens
[kPa].

A képletben szereplő részveszteségek meghatározása sorrendben a következők [70].
A kémény és forduló okozta nyomásesés:

hps = 274 ·K · ρV
ρL − ρV

· V̇V

AK
, (4.2)

ahol K a kiáramlási együttható; K = gyűrű km.
kémény km., normál típusú buboréksapkákra: K = 1,33;

ρV a gőzfázis sűrűsége
[ kg
m3

]
, ρL a folyadékfázis sűrűsége

[ kg
m3

]
, V̇V a gőzmennyiség

[
m3

s

]
, AK

a kéménykeresztmetszet egy tányéron [m2].
Résnyitásból eredő nyomásesés:

hr = 7,55 ·
(

ρV
ρL − ρV

)1/3
·H2/3

r ·
(
V̇V

Ar

)2/3

, (4.3)

ahol Hr a résmagasság [mm], Ar a buboréksapka résterülete egy tányéron [m2].
Statikus zárból eredő nyomásesés:

hst = Hg − (s+Hr) , (4.4)

ahol Hg a gátmagasság [mm], s a sapka szerelési magassága [mm].
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Gát feletti folyadékmagasságból eredő nyomásesés:

hgf = 2,84 · EΦ

(
V̇F

Lg

)2/3

, (4.5)

ahol V̇F a folyadékmennyiség [m3/h], Lg a gáthossz [m], EΦ állandó, buboréksapkás tányér gát
korrekciós tényezője [-], Dt a toronyátmérő [m].

Folyadékgradiens okozta nyomásesést az alábbiak szerint lehet számolni :

∆ ≤ (hps + hr) · 0,5. (4.6)

Túlfolyóval rendelkező szitatányér esetén az egy fokozatra eső teljes nyomásesés meghatá-
rozása Sterbacek szerint [70] :

ht = ∆Pd + ρL · hfoly · g +∆pσ, (4.7)

ahol ht a tányér nyomásesése [kPa], ∆Pd a száraz tányér veszteség [kPa], ρL a folyadékfázis
sűrűsége

[ kg
m3

]
, hfoly a tiszta folyadékmagasság a tányéron [m], g a nehézségi gyorsulás

[m
s2
]
,

∆pσ a felületi feszültség okozta nyomásesés [kPa].
A képletben szereplő részesések meghatározása sorrendben a következő [70].
Száraz nyomásesés:

∆Pd =
( 1
K · F0

− 1
)2

·
v1,78g · ρV

2 , (4.8)

ahol F0 a tányér szabad keresztmetszete
[
m2

m2

]
, vg a gőzfázis sebessége

[m
s

]
, ρV a gőzfázis

sűrűsége
[ kg
m3

]
, K : kiáramlási együttható [-], K = f

(
td
dh

)
, amely összefüggésben td a tányér

lemezvastagsága [mm], dh a furatátmérő [mm].
Felületi feszültség okozta nyomásesés:

∆pσ = 4 · σ
dh

. (4.9)

ahol σ : felületi feszültség
[kg
s2
]
.

A nyomásesések meghatározásához mindkét esetben direkt vagy indirekt módon szükség van
a belső anyagáramok sűrűség értékeire. A szitatányér esetén a gőzfázis sűrűsége a száraz nyo-
másesés kiszámításához alkalmazandó egyszeres hatvánnyal, míg a folyadék sűrűsége a tányér
nyomásesés meghatározásához alkalmazott képlet második tagjában szerepel szintén egyszeres
szorzóval. Buboréksapkás tányér esetén mindkét sűrűség tag szerepel a sapka parciális nyomás-
esésének meghatározásához szükséges képletben, a résnyitásból eredő nyomásesés képletében,
valamint szükségesek még a folyadékgradiens meghatározásához is.
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4.1.4. Abszorpciós kolonna nyomásesésének vizsgálata

A vizsgált rendszer az iparban gyakran alkalmazott technológia: ammóniával szennyezett
levegő tisztítása vízzel egy abszorber toronyban. Az oszlop nyomásesését szita- és buboréksapkás
tányérok esetén az előzőekben ismertetett összefüggések, valamint folyamatszimulátor szoftver
alkalmazásával határoztam meg.

A víz azon tulajdonsága, hogy nagy mértékben képes elnyelni az ammóniát, megfelelővé
teszi a levegő tisztítására. Mivel a gázok oldhatósága vizes közegben a hőmérséklet növelésével
csökken, így az abszorpció folyamatát minél alacsonyabb hőmérsékleten szükséges végrehajtani.
Ezen kívül még a nagyobb nyomás kedvez az abszorpció lejátszódásának [71]. Az ammónia
vízben való oldhatóságát a víz hőmérsékletének függvényében a 4.3. ábra szemlélteti [72].
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4.3. ábra. Ammónia vízben való oldhatósága

Az elkészített modell

A folyamat modellezéséhez UniSim Design® [45] folyamatszimulátor szoftvert alkalmaztunk.
A szoftver adatbázisában megtalálható a levegő, mint összetett komponens, azonban a ponto-
sabb termékbeli összetételek meghatározása céljából 79 térfogat% nitrogénnel és 21 térfogat%
oxigénnel helyettesítettük, az argont inert gázként kezeltük és a modell vizsgálata során elha-
nyagoltuk.

A modellalkotáshoz a Sour SRK [73, 74] termodinamikai modellt alkalmaztuk. Az oszlop 10
darab tányérral rendelkezik, az oszlopátmérő 0,8 m, az alkalmazott tányértávolság 500 mm volt.
A 4.1. táblázat tartalmazza a betáplálások és a kapott termékek paramétereit. Az anyagáramok
elnevezése a 4.4. ábrának megfelelően történt. A betáplálások 6,2 bar nyomáson érkeztek az
oszlopba.
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4.1. táblázat. A rendszer input és output anyagáramainak paraméterei

Víz
Ammónia +

levegő
Tisztított
levegő

Szennyezett
víz

Hőmérséklet [�] 15 10 15 27,04
Tömegáram [kg/h] 15000 7000 6582 15418

Víz [n/n] 1 0 0,003 0,97
Ammónia [n/n] 0 0,10 0 0,03
Oxigén [n/n] 0 0,17 0,209 0,000003
Nitrogén [n/n] 0 0,73 0,788 0,00003

A szimuláció eredményeiből megfigyelhető, hogy az ammónia vízben való oldódása hővel
jár, vagyis a közeg felmelegedett 15°C-ról 27°C-ra. Megállapítható az is, hogy a víz a teljes
ammónia anyagáramon kívül 0,06785 kg

h oxigént és 0,6403 kg
h nitrogént is elnyelt. Vagyis az

oldott mennyiség az oxigén 0,0049%-át és a nitrogén 0,01233%-át teszi ki. Tehát a víz a nitrogént
nagyobb arányban képes elnyelni, mint az oxigént.

4.4. ábra. UniSim Design® szoftver környezetben megalkotott modell

4.1.5. Nyomásesések meghatározása

Az abszorpció során az összetétel és ezzel együtt a tömegáram és a sűrűség is tányérról-
tányérra változik. A 4.2. táblázatban találhatók az egyes fokozatokon kialakuló tömegáram és
sűrűség paraméterek a rendszerben lévő mindkét fázisra vonatkozóan. A különböző paraméterek
az első 7 tányéron kis mértékben térnek el (a harmadik vagy a negyedik tizedesjegyben). A
tányérok számozása a kolonnában fentről lefelé történik. A víz az első, az ammóniával szennyezett
levegő pedig a tizedik tányérra érkezik.

Az empirikus összefüggéseken alapuló és a szimulációs számítások eredményeit a 4.5. és
a 4.6. ábrák foglalják össze. Megállapítható, hogy az összefüggések eredményei jól közelítik a
szimulációk eredményeit. Buboréksapkás tányérnál átlagosan 3,9%, míg szitatányérnál átlagosan
6,14% az eltérés a szimuláció és az összefüggések eredményei között. A buboréksapkás tányérnál
a szimulációval nagyobb, míg szitatányérnál az empirikus összefüggésekkel kaptam nagyobb
értékeket.
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Az eredményekből az is megfigyelhető, hogy a vizsgált esetben a buboréksapkás tányérokon
kialakuló nyomásesések körülbelül kétszeresei a szitatányérokon esőnek.

4.2. táblázat. Belső anyagáramok tömegárama és sűrűsége

Tányérszám
Folyadékfázis
tömegárama

[kg/h]

Gázfázis
tömegárama

[kg/h]

Folyadékfázis
sűrűsége [kg/m3]

Gázfázis
sűrűsége [kg/m3]

1 150000 6582,2 1015 7,26
2 15000 6582,2 1015 7,26
3 15000 6582,2 1015 7,26
4 15000 6582,2 1015 7,26
5 15000 6582,2 1015 7,26
6 15000,1 6582,2 1015 7,26
7 15000,3 6582,2 1015 7,26
8 15002,5 6582,4 1014,7 7,25
9 15034,9 6584,8 1012,4 7,2
10 15417,9 6617,1 990 6,94
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4.5. ábra. Buboréksapkás tányér esetén az empirikus összefüggésekkel és a szimulációval
meghatározott nyomásesés értékek
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4.6. ábra. Szitatányér esetén az empirikus összefüggésekkel és a szimulációval meghatározott
nyomásesés értékek

A 4.2. táblázatban lévő értékekből látható, hogy minimális az eltérés az egyes tányérokat
elhagyó anyagáramok vizsgált paraméterei között, ezért fordulhat elő, hogy az összefüggésekkel
és a szimulációval történő számítások során is az első 8 tányérnál a nyomásveszteség értéke nem
változott. Az eredményekből megállapítható, hogy a vizsgált esetben szitatányér alkalmazása-
kor a belső anyagáramok és a sűrűségek ilyen kismértékű változása nincs hatással a tányéron
kialakuló nyomásesésre.

A 4.3. táblázatban láthatók összefoglalva az összefüggésekkel és a szimulációval kapott, a
teljes kolonnára vonatkozó nyomásesés eredmények.

4.3. táblázat. Az oszlop teljes nyomásesése a különböző esetekben

Tányértípus
Nyomásesés

Empirikus összefüggések Szimuláció

Buboréksapkás tányér 12,8 kPa 13,3 kPa
Szitatányér 7,04 kPa 6,61 kPa

A nyomásesés meghatározásának módszereinek összegzéseként megállapítható, hogy a vizs-
gált rendszernél a szitatányérokon eső nyomásesés körülbelül fele akkora, mint buboréksapkás
tányérok esetén. Ez a tányérok geometriai kialakításából adódik, hiszen a buboréksapkás tá-
nyér egy sokkal összetettebb konstrukcióval rendelkezik, mint a szitatányér. Az előzőn a gáz
csak egy viszonylag bonyolult, akadályozott útvonalon képes keresztülhaladni, ebből adódóan a
nyomásesése is nagyobb lesz.
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A folyamat lejátszódása szempontjából elmondható, hogy a vizsgált geometriával rendelkező
oszlopkialakítások alkalmasak a kívánt levegő tisztaságának elérése, azaz a víz képes elnyelni a
kívánt mennyiségű ammóniát.

4.2. Száraz tányér ellenállás meghatározása szitatányér esetén

A kolonna magassága mentén kialakuló nyomásesés egyik része a száraz tányér ellenállás. Ez
az a nyomásveszteség, amely a gőz- vagy gázfázis perforációkon történő áthaladásakor keletkezik;
ebben az esetben nem található folyadékfázis a rendszerben [75].

4.2.1. Számítási módszerek

A száraz tányér ellenállás meghatározására a szakirodalomban számos összefüggés megta-
lálható, ezek közül négyet mutatok be [76, 77].

Az első összefüggés a Bernoulli egyenlet alapján írható fel [76] :

∆Pd =
12 · ρG ·

(
utányér
Cv

)2

2 · g · ρW
. (4.10)

Hughmark és O’Connell [77] a száraz tányér ellenállás becslésére az alábbi összefüggést alkal-
mazta:

∆Pd = 0,186
C2
o

·
(
V̇V

Ah

)2

·
(
ρG
ρL

)
·
[
1−

(
Ah

Aa

)2
]
. (4.11)

Az átfolyási tényezőt (Co) meghatározása az alábbi összefüggéssel történik:

Co =
880,6− 67,7 · dh

td
+ 7,32 ·

(
dh
td

)2
− 0,338 ·

(
dh
td

)3

1000 . (4.12)

Hunt és szerzőtársai [77] a következő összefüggést alkották meg száraz tányér ellenállás megha-
tározására:

∆Pd = 0,186 · C1 ·
(
V̇V

Ah

)2

·
(
ρG
ρL

)
·
[
0,5− 0,4 · Ah

Aa
+ 4 · f ·

(
td
dh

)
+
(
1− Ah

Aa

)2
]
, (4.13)

ahol

f : Fanning súrlódási tényező, amely feltételezhető, hogy 0,01-gyel egyenlő,

C1 : átfolyási tényező és 0,5 ≤ dh
td

≤ 5 esetén így számítható:

C1 = 1,09 ·
(
dh
td

)0,25
. (4.14)

Leibson és szerzőtársai [77] a következő összefüggést javasolták a száraz tányér ellenállás meg-
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határozására:

∆Pd = 0,186
C2
2

·
(
V̇V

Ah

)2

·
(
ρG
ρL

)
. (4.15)

Ebből a C2 átfolyási tényező az alábbi egyenlettel határozható meg:

C2 =
(
0,836 + 0,273 · td

dh

)
·
(
0,674 + 0,717 · Ah

Aa

)
. (4.16)

Az (4.10)-(4.16) egyenletekben szereplő változók az alábbiak:

∆Pd : száraz tányér ellenállás [vízoszlop in],

ρG : gázfázis sűrűsége
[ lb
ft3
]
,

utányér : gázfázis sebessége a tányéron
[ ft
s

]
,

Cv : átfolyási tényező [-],

g : nehézségi gyorsulás
[ ft
s2
]
,

ρW : víz sűrűsége
[ lb
ft3
]
,

Co : átfolyási tényező [-],

V̇V : gázfázis térfogatárama
[
ft3
s

]
,

Ah : perforációk keresztmetszete [ft2],

ρL : folyadékfázis sűrűsége
[ lb
ft3
]
,

Aa : tányér aktív keresztmetszete [ft2],

dh : perforációk átmérője [in],

td : tányér vastagsága [in],

Cv : átfolyási tényező [-].

Az összefüggésekbe angolszász mértékegységrendszer alapján szükséges behelyettesíteni a
paraméterek értékét, így a számítás során ezt alkalmaztam, majd a végeredményt átszámoltam
SI-mértékegységrendszer alapján.

Ezek az összefüggések nem veszik figyelembe a tányérok közötti távolságot. A (4.10) össze-
függés esetén az átfolyási tényezőt (Cv) adott diagramról kell leolvasni, amelyet nagy Re-számok
esetén, a tányér vastagság és a perforáció átmérő arányának figyelembevételével határoztak meg
[76].

A (4.11) egyenletben a száraz tányér ellenállás közvetlenül függ a perforációk és a tányér
szabad keresztmetszetétől, az átfolyási tényező (Co) pedig csak a perforáció átmérő és a tányér-
vastagság arányától függ.

A (4.15) összefüggés hasonló felépítésű az előzőhöz, azonban ennél az átfolyási tényező (C2)
nemcsak a perforáció átmérő és a tányérvastagság arányától, hanem a tányér szabad kereszt-
metszetétől is függ.
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Számítási eredmények

A fent bemutatott szakirodalomban található (4.11), (4.13), (4.15) összefüggések alkalma-
zásával megállapítottam az egyes esetekben a száraz nyomásveszteséget egy tányérra. Többféle

esetet vizsgáltam: a bevezetett gáz térfogatárama 25 és 50 m3

h volt. Ezen kívül különböző perfo-
ráció átmérőkkel rendelkező tányérokat vizsgáltam: 3, 5 és 7 mm. Mindegyik esetben a furatok
elrendezése háromszög kiosztásban történt és megfelel a szakirodalmi ajánlásnak, amely szerint
atmoszférikus oszlopoknál a perforációk keresztmetszete 15-22%-a legyen a tányér aktív kereszt-
metszetének [70]. A perforációk elrendezésénél a perforációk távolsága megegyezett az átmérővel,
azaz a 3 mm átmérőjű furatok között 3 mm a távolság.

A 4.7-4.9. ábrák a vizsgált tányérok kialakításait szemléltetik.

Ø96,3

6

4.7. ábra. 3 mm-es perforációjú tányér

Ø96,3

10

4.8. ábra. 5 mm-es perforációjú tányér
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Ø96,3

14

4.9. ábra. 7 mm-es perforációjú tányér

A 4.4. táblázatban összefoglaltam a vizsgált háromféle tányérnak néhány paraméterét.

4.4. táblázat. A vizsgált tányérok paraméterei

Furatok átmérője [mm] Furatok száma [db] Tányér szabad keresztmetszete [%]
3 199 19,43
5 61 16,55
7 37 19,67

A vizsgált összefüggésekhez ismerni kell a következő paramétereket: tömegáram, tányér sza-
bad keresztmetszete, perforációk területe, perforációk átmérője, gázfázis sűrűsége, folyadékfázis
sűrűsége, tányér vastagsága. Mindegyik összefüggésben szerepel egy úgynevezett átfolyási ténye-
ző, amely a tányér vastagságától és a perforáció átmérőtől függ. A tányér vastagsága 5 mm volt
mind a három esetben.

Hunt és szerzőtársainak összefüggése annyiban tér el a másik kettőtől, hogy a Fanning
súrlódási tényezőt (f ) (és ezáltal a Re-számot) is figyelembe veszi.

4.5. táblázat. A vizsgált tányérok száraz tányér ellenállásai

Térfogatáram[
m3/h

] Furatok
átmérője [mm]

Hughmark és
O’Connell

Hunt és
szerzőtársai

Leibson és
szerzőtársai

25
3 21,36 22,46 14,29
5 31,45 29,79 28,13
7 23,15 26,3 21,78

50
3 85,45 77,32 57,18
5 125,81 - 112,53
7 92,58 - 87,13
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A 4.5. táblázatban a három tányér esetén a fenti irodalmi összefüggésekkel meghatározott
száraz tányér ellenállás értékeket foglaltam össze és a könnyebb összehasonlíthatóság érdekében
az eredményeket a 4.10. és a 4.11. diagramokon ábrázoltam.
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Hughmark és O'Connell

4.10. ábra. 25 m3

h térfogatáram esetén különböző furatátmérőkhöz tartozó száraz tányér
ellenállás értékei
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Hughmark és O'Connell

4.11. ábra. 50 m3

h térfogatáram esetén különböző furatátmérőkhöz tartozó száraz tányér
ellenállás értékei
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Hunt és szerzőtársai összefüggését a nagyobb átmérőjű furatok és 50 m3

h térfogatáram
esetén nem tudjuk figyelembe venni, mert a Re-szám átmeneti tartományba esik, amely által az
f súrlódási tényezőt nem lehet megbízhatóan meghatározni.

5 mm-es lyukaknál azért nagyobb a nyomásveszteség, mint a másik két esetben, mert ennél
a legkisebb a tányér szabad keresztmetszete.

A kapott eredményekből megállapítható, hogy minél nagyobb a furat átmérője, annál kö-
zelebbi eredményeket kapunk a különböző összefüggések alkalmazásával. Ezen kívül a tányér
szabad keresztmetszete nagy befolyásoló hatással bír a száraz tányér ellenállás mértékére.

4.2.2. Kísérleti berendezés

A Vegyipari Gépészeti Intézeti Tanszék laboratóriumában összeállítottunk egy kísérleti ko-
lonna berendezést, amelyen méréseket végeztünk különböző geometriai kialakítású szitatányérok
alkalmazásával.

Az oszlop 1,02 m magas, belső átmérője 96,3 mm, sematikus ábrája a 4.13. ábrán látha-
tó. Négy darab tányér került beépítésre, amelyek 5 mm vastagsággal rendelkeznek. A készülék
köpenye 3 mm vastagságú plexi anyag. Az alkalmazandó szitatányérok Ender 3 típusú 3D nyom-
tatóval lettek elkészítve. Egy darab tányér kinyomtatása 4-5 órát vett igénybe, a folyamat során
a filament felhasználás minimális volt.

A laboratóriumban rendelkezésre áll 2 db 1 m3-es puffertartály, amelyeket előzetesen felter-
helünk 5-6 barg nyomásra, amely a mérésekhez szükséges légáramot biztosította.

Habár csak egyfázisú kísérleteket végeztünk, célom a továbbiakban kétfázisú kísérlettel is
vizsgálni a kolonna viselkedését, ezért az alsó záróelemet is úgy alakítottam ki, hogy gázbeve-
zetésre és a folyadék elvezetésére is alkalmas legyen. Az előbbit egy középen elhelyezett 20 mm
átmérőjű csonkkal, az utóbbit pedig egy 15 mm átmérőjű csonkkal valósítottam meg, a zárófedél
rajzát a 4.12. ábra mutatja be.

4.12. ábra. Levegő bevezetés és folyadék elvezetés kialakítása
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4.13. ábra. A kísérleti kolonna sematikus vázlata
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Úgy alakítottuk ki a kísérleti berendezést, hogy a gázbevezető csonknak volt egy 8 cm-es
benyúlása az oszlopba, megakadályozva ezzel azt, hogy majd a távozó folyadékfázis esetlegesen
ide is, vagy csak ide folyjon. Ez a probléma nagy gázsebességnél nem áll fenn, azonban a mérés
kezdeti szakaszában és kisebb gázsebességnél előfordul.

A továbbiakban a végzett mérések, a készített szimulációk eredményeit mutatom be és
hasonlítom össze egymással.

4.2.3. A vizsgált tányértípusok száraz tányér veszteségei

CFD szimulációkat készítettem 7 mm átmérőjű perforációkkal rendelkező tányérok esetén.
Négyféle tányért vizsgáltam:

– egyenes furatos (4.15. ábra),

– 75°-os dőlésszöggel rendelkező ferde furatos (4.16. ábra),

– 60°-os dőlésszöggel rendelkező ferde furatos (4.17. ábra),

– 45°-os dőlésszöggel rendelkező ferde furatos (4.18. ábra).

Ezek közül az egyenes furatos tányérokra méréseket is végeztünk, amelyek eredménye jól
korrelál a CFD szimulációk eredményével, a kettő közötti különbség 5% alatt van.

A CFD szimulációk elkészítéséhez Ansys Fluent® szoftvert alkalmaztam. A hálózás során
az Ansys Mesher® segítségével 3 · 10−3 m nagyságú, háromszög elemeket tartalmazó hálót alkal-
maztam. Továbbá a belépési és a kilépési keresztmetszetben, illetve a tányérok perforációinál a
fal mentén 10 rétegből álló finomítást állítottam be. Az áramlástani vizsgálatot k-ε turbulencia-
modell alkalmazásával végeztem el.

Elkészítettem a hálóérzékenységi vizsgálatot, amely eredménye az volt, hogy az eredeti
és a finomabb hálóval kapott száraz tányér veszteség értékek között átlagosan 3,5%-os eltérés
tapasztalható, azaz az eredetileg alkalmazott háló megfelel a kolonna áramlástani vizsgálatára.

A 7 mm-es perforációval rendelkező egyenes furatos tányér száraz tányér veszteségét megha-

tároztam mérés és CFD szimuláció segítségével 20, 30, 40 és 50 m3

h levegő térfogatáramok esetén.
A 4.6. táblázatban és a 4.14. ábrán összefoglaltam a kapott mérési és szimulációs eredményeket.

4.6. táblázat. 7 mm-es furatú tányérok száraz tányér veszteségei

Térfogatáram [m3/h]
Mért száraz tányér

veszteség [Pa]
Száraz tányér veszteség

CFD-vel [Pa]
20 68,6 65,22
30 147 146,83
40 254,8 263,03
50 421,5 409,01

A 4.6. táblázatból látható, hogy a méréssel és szimulációval kapott eredmények között
átlagosan 3,13%- os hibát tapasztaltunk.
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4.14. ábra. A vizsgált tányér száraz tányér veszteségei

A mérés és a szimuláció eredményeit összehasonlítottuk szakirodalomban fellelhető összefüg-
géssel. A [78] irodalomban a szerzők egy olyan összefüggést mutattak be, amely túlfolyó nélküli
szitatányér száraz tányér veszteségét határozza meg. Az általunk vizsgált rendszertől a szer-
zők által tanulmányozott rendszer a tányérvastagság paraméterben tér el. Amíg az irodalomban
2,1 mm-es tányérvastagság szerepel, addig mi 5 mm vastagságú tányérokat alkalmaztunk. Az
irodalmi összefüggés az alábbi módon írható fel :

∆Pd = 1,79 · ρg · u1,93tányér (4.17)

Ezen összefüggéssel kapott értékek jóval nagyobbra adódnak az esetünkben, ezért szükséges volt
korrigálni az összefüggést a következő módon:

∆Pd = 0,95 · ρg · u1,97tányér (4.18)

Ezen módosítással a szakirodalmi összefüggés és a mérés eredményei között átlagosan 2,82%-
os hibát, illetve a szakirodalmi összefüggés és a CFD szimuláció eredményei között átlagosan
2,43%-os hibát ejtünk.

A továbbiakban CFD szimulációk eredményeit mutatom be egyenes és különböző dőlésszög-
gel rendelkező ferde furatos tányérok esetén. Ezeket úgy alakítottunk ki, hogy a tányérok szabad
keresztmetszete közel azonos legyen. A 4.7. táblázatban foglaltam össze a vizsgált tányérok pa-
ramétereit.
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4.7. táblázat. 7 mm-es furatú tányérok

Tányér típusa Perforációk száma Szabad keresztmetszet [%]
Egyenes furatos 28 15,7

75° dőlésszögű ferde furatos 27 15,6
60° dőlésszögű ferde furatos 24 15,5
45° dőlésszögű ferde furatos 20 15,8

A 4.15 - 4.18. ábrák a különböző tányérok kialakításait mutatják be, ferde furatos esetben
két nézetből.

4.15. ábra. Egyenes furatú tányér

4.16. ábra. 75°-os dőlésszögű tányér felül (bal)- és alulnézete (jobb)
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4.17. ábra. 60°-os dőlésszögű tányér felül (bal)- és alulnézete (jobb)

4.18. ábra. 45°-os dőlésszögű tányér felül (bal)- és alulnézete (jobb)
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4.19. ábra. A kolonna nyomásesése és a kialakuló turbulencia intenzitása különböző tányérok
esetén

A szimulációk elvégzésekor azt tapasztaltam, hogy a 45°-os dőlésszöggel rendelkező tányér-
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nak volt a legnagyobb a nyomásesése, míg az egyenes furatúnak a legkisebb. A 75°-os dőlésszögű,
pedig közel megegyezett ez utóbbival.

A 4.19. ábrán a térfogatáram függvényében ábrázoltam a különböző tányértípusok esetén
kialakuló száraz tányér veszteség értékeket, illetve a teljes kolonnatestre vonatkoztatott turbu-
lencia intenzitását.

A 4.20-4.23. ábrák Ansys Fluent® környezetben mutatják be az egyes tányértípusoknál

50 m3

h térfogatáramú levegő bevezetésével kialakuló turbulencia intenzitását a teljes kolonnára
vonatkozóan.

4.20. ábra. Egyenes furatos tányérok turbulencia intenzitása 50 m3

h térfogatáramú levegő esetén
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4.21. ábra. 75°-os dőlésszögű ferde furatos tányérok turbulencia intenzitása 50 m3

h
térfogatáramú levegő esetén

4.22. ábra. 60°-os dőlésszögű ferde furatos tányérok turbulencia intenzitása 50 m3

h
térfogatáramú levegő esetén
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4.23. ábra. 45°-os dőlésszögű ferde furatos tányérok turbulencia intenzitása 50 m3

h
térfogatáramú levegő esetén

Mindegyik tányértípusra meghatároztam azt az összefüggést, amellyel a száraz tányérvesz-
teségét számítani lehet, ezek rendre a következők.

Egyenes furatú tányérra:
∆Pd = 0,8899 · ρg · u2,0053tányér (4.19)

75°-os dőlésszögű tányérra:

∆Pd = 0,9023 · ρg · u2,0204tányér (4.20)

60°-os dőlésszögű tányérra:

∆Pd = 1,1203 · ρg · u2,0206tányér (4.21)

45°-os dőlésszögű tányérra:

∆Pd = 1,749 · ρg · u1,9845tányér (4.22)

Anyagátadás során törekedni szoktak a minél kisebb nyomásesés biztosítására, de ahogyan
az eredményekből is látszik a nagyobb nyomáseséshez nagyobb turbulenciaintenzitás tartozik,
amely hatására a nagyobb mértékű anyagátadási tényező valósul meg.

Az egyenes és a 75°-os dőlésszögű furatos tányérokon további vizsgálatokat végeztem a tá-
nyérvastagság (td) befolyásoló hatására. Azt tapasztaltam, hogy minél vékonyabb a tányér annál
nagyobb nyomásesés adódik a kolonnában. 2,5, 5 és 10 mm vastagságú tányérokkal készítettem
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a szimulációkat, amelyek eredményeit a 4.8. táblázatban foglaltam össze. Ez ellentmondás a
Fanning-egyenlettel [79], azonban a tányérok száraz tányér ellenállását nem a furatban, mint
csőben kialakuló nyomásveszteség határozza meg, hanem a ki- és belépés során kialakuló hirte-
len keresztmetszet csökkenés, illetve növekedés van ezen paraméterre hatással.

4.8. táblázat. Száraz tányér veszteség a tányérvastagság függvényében

Térfogat- Száraz tányér veszteség [Pa]
áram Egyenes furatos tányér Ferde furatos tányér (75°)
[m3/h] td = 2,5 mm td = 5 mm td = 10 mm td = 2,5 mm td = 5 mm td = 10 mm

20 125,59 115,99 109,92 128,22 119,47 108,28

30 280,99 262,40 245,60 294,09 274,09 247,66

40 496,43 469,41 439,15 516,93 494,64 441,41

50 787,24 734,31 692,31 819,66 776,40 690,34

A tányérvastagságot és a perforációk átmérőjét is figyelembe véve, [76, 77] irodalmak alap-
ján megvizsgáltam, hogy estemben a tányérok száraz nyomásesését milyen összefüggéssel lehet
meghatározni.

Egyenes furatok esetén:

∆Pd = 0,5311 · ρg ·
u2,0145tányér

C

75°-os dőlésszögű perforációk esetén:

∆Pd = 0,5036 · ρg ·
u2,0218tányér

C

A C konstans érték a következő alakban számítható:

C = a ·
(
df
td

)b

a, b és C paraméterek értékei a következők:

4.9. táblázat. 7 mm-es furatú tányérok

Tányér típusa Tányérvastagság a b C

Egyenes furatos
td = 2,5 mm

0,6284 -0,08372
0,5765

td = 5 mm 0,6110
td = 10 mm 0,6475

Ferde furatos(75°)
td = 2,5 mm

0,6031 -0,1168
0,5337

td = 5 mm 0,5787
td = 10 mm 0,6275

Az összefüggésekből kapott eredményeket összehasonlítva a szimuláció eredményeivel, 5%-
nál kisebb eltérés adódik mindegyik vizsgált esetben.
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5. Tézisek - új tudományos
eredmények

1. Paramétervizsgálati módszert alkalmaztam szimulációs módszerrel alacsony szénatomszá-
mú szénhidrogének (etán-etilén, propán-propilén) desztillációs elválasztásának vizsgálatá-
ra, amely során a fejtermékbeli tisztaságok és a hőcserélők hőáramának változására fó-
kuszáltam és a következő tudományos eredményeket állapítottam meg.

a) A vizsgált etán-etilén szétválasztó kolonnánál megállapítottam, hogy a betáplálás
hőmérsékletének -55�-ról +20%-kal történő megváltozása nem okoz számottevő vál-
tozást sem a kondenzátor hőáramában, sem a fejtermék tisztaságában.

b) Megállapítottam, hogy a vizsgált etán-etilén szétválasztó kolonnában 1,9-es reflux
arány érték alatt nem érhető el a kívánt tisztaság, illetve 2,3-es reflux arány értéktől
nagyobb reflux arány esetén már nem érhető el tisztább fejtermék. Megállapítottam,
hogy a vizsgált propán-propilén szétválasztó kolonnában az üzemben alkalmazott
reflux arány 93%-át elegendő alkalmazni, amellyel a kívánt fejterméktisztaság elérhe-
tő, és csökkenthető a kondenzátor energiaszükséglete.

c) A vizsgált propán-propilén elválasztó kolonna vizsgálatakor igazoltam, hogy a betáp-
lálás helyének változtatásakor a kolonna tányérszámainak ugyanazon intervallumában
érhető el a legtisztább fejtermék és a hőcserélők legkisebb hőárama. Igazoltam, hogy
az eredeti fokozattól eltérő más fokozatokra történő betáplálás esetén a kolonnában
a kialakuló hőfokprofil alapján megfelelő elválasztás érhető el.

d) Megállapítottam, hogy a vizsgált propán-propilén elválasztó kolonnában a fejtermék
propilén móltörtjének 0,9995 értékről 0,9999 értékre történő növelése több, mint 1,4-
szeres növekedést jelent a hőáramok és a reflux arány tekintetében.

2. Reflux arány változtatásának hatását vizsgáltam a tányérszámra az ún. tányérról tányér-
ra számítás módszerével. Meghatároztam, hogy a reflux arány függvényében a vizsgált
esetekben a kolonna átmérőjének változása egy másodfokú polinom segítségével írható le.
Költségszámítást végeztem a reflux arány függvényében, amely során figyelembe vettem
az átmérőt, a tányérszámot és a szilárdságilag szükséges falvastagságot.

A számításaim alapján a vizsgált kolonnákra vonatkozóan az új javasolt szerkezeti anyag-
költség függvények az alábbi alakban írhatóak fel. Etán-etilén szétválasztás esetén a

MC = 32,73 · M&S
280 · 0,1138 ·D2 ·H0,936 · Fc,
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míg propán-propilén elválasztás esetén a

MC = 35,31 · M&S
280 · 0,1822 ·D2 ·H · Fc

összefüggés alkalmazható a vizsgált rendszerekre.

3. Kidolgoztam egy olyan CFD módszert, amely alkalmas furatos, túlfolyó nélküli tányérok
nyomásveszteségének a számítására. Ennek keretében kidolgoztam egy eljárást a különböző
geometriai kialakítású tányérok 3D nyomtatóval történő legyártásához. Mérőkört építet-
tem a térfogatáram és nyomásveszteség számítására. Továbbá kidolgoztam egy eljárást a
kísérleti vizsgálatokhoz alkalmazott tányérok numerikus áramlástani vizsgálatára.
Megállapítottam, hogy 45°-, 60°- és 75°-os dőlésszöggel rendelkező ferde furatos tányé-
rok esetén a dőlésszög értékének csökkenésekor egyre nagyobb száraz tányér veszteség és
turbulencia-intenzitás alakul ki. Az egyenes és a 75°-os dőlésszöggel rendelkező ferde fura-
tos tányérok eredményei közel azonosak.

4. Mérési és szimulációs módszereket alkalmazva új összefüggést alkottam meg egyenes és
ferde furatos tányérok száraz tányér veszteségének meghatározására. Az összefüggés 15%-
os tányér szabad keresztmetszettel, 7 mm-es perforációval rendelkező tányérok esetén,

20-50 m3

h térfogatáramú levegő közeg esetén alkalmazható száraz tányér veszteség megha-
tározására.
A javasolt összefüggések a következőek:
Egyenes furatú tányérra:

∆Pd = 0,8899 · ρg · u2,0053tányér

75°-os dőlésszögű tányérra:
∆Pd = 0,9023 · ρg · u2,0204tányér

60°-os dőlésszögű tányérra:
∆Pd = 1,1203 · ρg · u2,0206tányér

45°-os dőlésszögű tányérra:
∆Pd = 1,749 · ρg · u1,9845tányér

Igazoltam, hogy a tányérvastagság hatással van a kialakuló száraz tányér veszteségre. A
vizsgált 2,5, 5 és 10 mm tányérvastagság értékek esetén a tányérvastagság növelésével
csökken a kialakuló száraz tányér veszteség. Szakirodalmi összefüggés alapján olyan össze-
függést alkottam a nyomásesés számítására, amely alkalmazható a kialakított mérési be-
rendezésre egyenes és 75°-os dőlésszöggel rendelkező tányérok esetén és, amely figyelembe
veszi a tányér vastagságát 2,5, 5, 10 mm esetén.
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6. Összefoglalás

Disszertációmban etán-etilén és propán-propilén szétválasztó kolonnák UniSim Design® és
ChemCAD® folyamatszimulátor szoftverek segítségével végzett paramétervizsgálatával foglal-
koztam. Ezek a technikák a vegyiparban az olefinüzemek központi műveletei, azonban nagyon
energia- és költségigényes folyamatok. A kutatásaim során vizsgáltam a nyomás, a reflux arány
és a betáp helyének módosításával járó hatásokat, a vizsgált paraméterek minden esetben a fej-
termékben az illékony komponens tisztasága és a kondenzátor és/vagy a kiforraló energiaigénye
voltak. A szimulációk eredményeiből megállapítható, hogy a betáplálás helye esetén meghatá-
rozható olyan tányérszámra vonatkozó intervallum, amely esetén biztosítható kisebb hőáram a
hőcserélőkben és a kívánt, vagy tisztább fejtermék kihozatal, továbbá a kolonna hőfokprofilja is
megfelelő a folyamat lejátszódása szempontjából.

Az eredményekből megállapítható az is, hogy a reflux arány növelésével biztosítható a tisz-
tább fejtermék, azonban ezzel párhuzamosan a hőcserélők energiaigénye is megnő.

Propán-propilén szétválasztó kolonna esetén a vizsgált rendszer kis módosításával elérhető,
hogy kisebb reflux aránnyal biztosítható a megfelelő tisztaságú fejtermék és az eredetinél kisebb
kondenzátor hőáram.

UniSim Design® szoftver segítségével dinamikus szimulációval vizsgáltam az etán-etilén szét-
választó kolonnát, a betáplálás mennyiségi változását előidéző zavar esetén. Megállapítottam,
hogy az alkalmazott egypontos szabályozási struktúrával nem biztosítható a fejtermék tisztasá-
ga, minél kisebb mennyiségű volt a betáp, annál inkább csökkent a fejtermék etiléntartalma. Az
alkalmazott kétpontos szabályozási struktúrával elérhető a fejtermék kívánt összetétele. Mind-
két esetben meghatároztam azt a betáplált mennyiséget, amely értékek elárasztást okoztak a
tányérokon, működésképtelenné téve ezzel a kolonnát.

Tányérról tányérra számítás módszerével szintén az etán-etilén és a propán-propilén kolon-
nákat vizsgáltam. A reflux arány növelésével csökken a szükséges tányérszám és növekszik a
kolonna átmérője, amely miatt a szükséges falvastagság is nőni fog. Ezen változtatásokat figye-
lembe véve meghatároztam, hogy 1.4404 minőségű ausztenites acél alkalmazása esetén hogyan
változik az adott oszlop anyagköltsége a reflux arány növelésével. Összevetettem az eredményeket
szakirodalmi összefüggés beruházási költségre vonatkozó eredményeivel. Azt tapasztaltam, hogy
a szakirodalmi összefüggéssel kapott beruházási költségek, illetve az általam számolt anyagkölt-
ség függvények hasonló jelleget mutatnak. Megállapítható, hogy a vizsgált reflux arány inter-
vallumon belül a vizsgált etán-etilén kolonna anyagköltsége átlagosan 13,53-szor, míg a vizsgált
propán-propilén kolonna anyagköltsége átlagosan 8,3-szor kisebb, mint az oszlop teljes beszerzési
költsége.
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Mindkét kolonnára megállapítottam egy-egy a szakirodalmi képlethez hasonló összefüggést
az anyagköltség meghatározásához. Ezek az összefüggések arra az esetre vonatkoznak, ha a
szilárdsági számításból kapott, pótlékok nélküli minimális falvastagságot veszem figyelembe a
kolonna alapanyag költségeinél.

Szitatányérok nyomásesésének meghatározását is vizsgáltam. Az Energetikai és Vegyipari
Gépészeti Intézet laboratóriumában kialakítottunk egy olyan mérőkört, amely 4 db szitatányér-
ból álló kísérleti berendezés száraz tányér veszteségének meghatározására alkalmas. A berende-
zéshez a tányérokat és az alsó zárófedelet 3D nyomtatási technikával gyártottuk le. A mérési
eredményeket összevetettem szakirodalomban található összefüggések és Ansys Fluent® környe-
zetben készített CFD szimulációk eredményeivel, amelyek jó egyezést mutattak. A mérések és a
szimulációk során levegő volt a kolonnába betáplált gázáram.

Ezek után CFD szimulációkat készítettem egyenes furatú és különböző dőlésszögben elhelye-
zett ferde furatos tányérokra. A szimulációk eredményeiből meghatározható, hogy minél kisebb
szögben helyezkednek el a furatok a tányér síkjához képest, annál nagyobb száraz tányér veszte-
ség és turbulencia intenzitás alakul ki a gázáram áthaladása során. Szakirodalmi összefüggések
alapján mindegyik vizsgált tányértípusra meghatároztam egy-egy olyan összefüggést, amellyel

20 - 50 m3

h térfogatáram, 5 mm tányérvastagság és 15%-os tányér szabad keresztmetszet esetén
meghatározható a tányér száraz nyomásvesztesége.

Egyenes furatos és 75°-os dőlésszöggel rendelkező ferde furatos tányérok esetén szimuláci-
ókat végzetem a tányérvastagság száraz tányér veszteségre vonatkozó hatásairól. Ehhez 2,5, 5
és 10 mm tányérvastagságokat alkalmaztam az említett tányértípusoknál. Eredményül kaptam,
hogy a tányér vastagságának növelésével csökken a kialakuló száraz tányér veszteség. Szakiro-
dalmi összefüggések alapján a vizsgált tányérokra meghatároztam azokat az összefüggéseket,

amelyek figyelembe veszik a tányér vastagságát is 20 - 50 m3

h térfogatáram és 15%-os tányér
szabad keresztmetszet esetén.
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7. Fejlesztési lehetőségek

A továbbiakban szeretném folytatni a kutatásaimat desztillációs technológiák témakörben,
amely habár nagyon kutatott terület, mégis úgy gondolom, hogy a fejlesztésekre, az újítások-
ra folyamatosan szükség van. A jövőben több, szintén kulcsfontosságú szereppel bíró vegyipari
technológiát kívánok megvizsgálni, akár kisebb módosítások céljával, akár alternatív megoldás
keresésével. Célom továbbá az etán-etilén kolonnára elkészített dinamikus szimulációs modell
továbbfejlesztése, más zavarokra – például a betáplálás összetételbeli változására – történő meg-
vizsgálása.

A CFD szimulációkkal elkezdett munkát is folytatni kívánom, amelyet mérésekkel szeretnék
validálni. A tányérvizsgálatokkal kapcsolatban más tányértípusok száraz tányér veszteségét és az
oszlop teljes nyomásesésének meghatározását kívánom vizsgálni és ezekhez egyfázisú és kétfázisú
CFD szimulációkat szeretnék készíteni. Tányérkonstrukciók közül szeretnék vizsgálni olyan geo-
metriai kialakítású tányért, amelyen a buboréksapkás tányérhoz hasonlóan egy perforációkkal
rendelkező kéményszerű részen keresztül érkezik a gázfázis a tányérra és ezen kéménykialakítás
a szelepes tányérhoz hasonlóan a gázfázis sebességének hatására le-fel irányuló mozgásra képes.

A laboratóriumban található kísérleti berendezéssel további méréseket kívánok végezni, más
tányértípusok és kétfázisú kísérletek vizsgálatára. Ez utóbbinak az előkészületeit már elkezdtük,
például a víz-levegő érintkeztetéshez a felső zárófedél tervét elkészítettem és nyomtatásra került
3D technikával. Ennek a kialakítása lehetővé teszi, hogy a folyadékfázis a tányérra eloszlatva
érkezzen, illetve biztosítja a gázfázis távozását az oszlopból. A tányérok vízhatlanná tételét
impregnáló spray alkalmazásával oldjuk meg.
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A. melléklet

Első tányér számítása: yi = xD,  i =1...n

Parciális nyomás meghatározása etilén esetén a Dalton-törvénnyel: p1

Folyadékfázisbeli etilén móltört meghatározása a Raoult-törvénnyel: x1

Start

xW feltételezése

T feltételezése

Gőznyomások meghatározása Antoine-egyenlettel: p1
0, p2

0

x1
* feltételezése

x1
* = x1 ?

x1
* módosítása

Parciális nyomás és folyadékfázisbeli móltört számítása etán esetén: p2, x2

x1 + x2 = 1 ?

T módosítása

x1 < xF,1  ?

Következő fokozat 

számítása: yi+1 

meghatározása a felső 

munkavonal egyenletével

nem

nem

nem

igen

igen

igen

Legalsó tányér számítása: xn = xW

T feltételezése

Gőznyomások meghatározása Antoine-egyenlettel: p0
1also, p

0
2also

Parciális nyomások meghatározása a Raoult-törvénnyel: p1also, p2also

Gőzfázisbeli móltörtek meghatározása a Dalton-törvénnyel: y1also, y2also

y1also + y2also = 1 ?
nem

igen

x1also > xF,1  ?
nem

igen

Következő fokozat 

számítása: xn-1 

meghatározása az alsó 

munkavonal egyenletével

A betáp tányéron 

egyensúly van?

nem

igen

Stop

xW módosítása

T módosítása

A.1. ábra. Tányérról tányérra számolás lépései [5, 9]
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B. melléklet
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B.1. ábra. Etán-etilén egyensúlyi görbék
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B.2. ábra. Propán-propilén egyensúlyi görbék
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C. melléklet

C.1. táblázat. Sűrűség és felületi feszültség értékek etán-etilén komponensekre

Összetétel Sűrűség
[
kg/m3] Felületi feszültség

[
J/m2]

Etilén Etán ρL ρV σ

Desztillátum 0,9995 0,0005 496,9 14,42 0,00849
Betáp 0,8330 0,1670 495,1 14,35 0,00861

Maradék 0,0073 0,9927 477,4 14,24 0,00844

C.2. táblázat. Tányérról tányérra számítás eredményei etán-etilén komponensekre

Reflux
arány

Maradék etilén
móltörtje (xW )

Tányér-
szám

Betáp tányér
sorszáma

Kolonna
átmérője [m]

1,3 0,004972 66 48. 3,68
1,5 0,004045 45 29. 3,83
2,0 0,004040 33 19. 4,19
2,2 0,004203 31 17. 4,33
2,5 0,007257 28 16. 4,52
3,0 0,007089 26 14. 4,83
3,5 0,006111 25 13. 5,12
4,0 0,006650 24 13. 5,40
4,5 0,004562 24 12. 5,66
5,0 0,006176 23 12. 5,91
5,5 0,005009 23 11. 6,15
6,0 0,004125 23 11. 6,38
6,5 0,006370 22 11. 6,60
7,0 0,005609 22 11. 6,82
7,5 0,005037 22 11. 7,02
8,0 0,004591 22 11. 7,23
8,5 0,004235 22 11. 7,42
9,0 0,007165 21 11. 7,61
9,5 0,006731 21 10. 7,80
10,0 0,006340 21 10. 7,99
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C.3. táblázat. Sűrűség és felületi feszültség értékek propán-propilén komponensekre

Összetétel Sűrűség
[
kg/m3] Felületi feszültség

[
J/m2]

Propilén Propán ρL ρV σ

Desztillátum 0,9895 0,0105 459,65 45,32 0,0038
Betáp 0,6000 0,4000 450,35 46,25 0,0036

Maradék 0,0751 0,9249 435,07 47,34 0,0033

C.4. táblázat. Tányérról tányérra számítás eredményei propán-propilén komponensekre

Reflux
arány

Maradék propilén
móltörtje (xW )

Tányér-
szám

Betáp tányér
sorszáma

Kolonna
átmérője [m]

8 0,0751 162 102. 3,99
9 0,0734 90 56. 4,20
10 0,0735 76 47. 4,40
11 0,0695 69 42. 4,60
12 0,0706 64 39. 4,78
13 0,0668 61 36. 4,96
14 0,0701 58 35. 5,13
15 0,0699 56 33. 5,29
16 0,0732 54 32. 5,45
16,4 0,0679 54 32. 5,52
17 0,0699 53 32. 5,61
18 0,0686 52 31. 5,76
19 0,0689 51 30. 5,91
20 0,0706 50 30. 6,05
21 0,0733 49 29. 6,18
22 0,0700 49 30. 6,33
23 0,0713 48 29. 6,46
24 0,0663 48 28. 6,60
25 0,0717 47 28. 6,72
26 0,0675 47 28. 6,86
27 0,0740 46 27. 6,96
28 0,0704 46 27. 7,09
29 0,0672 46 27. 7,22
30 0,0747 45 27. 7,32
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