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Вступ
Муніципальні та промислові відходи залишаються одні-

єю з найактуальніших проблем сьогодення. Розвиток сфери 
споживання призводить до істотного збільшення кількості 
та значних змін у якісному складі твердих побутових від-
ходів (ТПВ). Протягом останніх десятиріч спостерігається 
стійка тенденція до збільшення вмісту небезпечних речовин 
у муніципальних відходах. Більшість з останніх складуєть-
ся на полігонах, де не передбачені заходи зі знешкодження 
відходів, а отже, такі об’єкти можуть становити реальну за-
грозу для довкілля. Аналогічні проблеми виникають у сфе-
рі поводження з промисловими відходами. Крім того, слід 
враховувати проблему комплексного використання сирови-
ни, утилізації та рекуперації промислових відходів, впрова-
дження маловідходних технологій.

Таким чином, постає нагальне завдання вдосконалення 
системи управління та поводження з відходами і коорди-
нації дій органів державного управління, місцевого само-
врядування, промислових підприємств та установ різних 
форм власності, а також громадських організацій у цьому 
напрямку. Важливою складовою стратегії управління відхо-
дами є підготовка фахівців, здатних розробляти та приймати 
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технологічні та управлінські рішення у цій сфері, а також 
ознайомлення працівників інших галузей діяльності із су-
часним станом та перспективними напрямками модернізації 
методів менеджменту та переробки муніципальних і про-
мислових відходів.

Тому одне з провідних місць у підготовці спеціалістів 
з екології та охорони навколишнього середовища займає 
дисципліна "Управління та поводження з відходами", яка 
складається з двох модулів: "Системи управління відхода-
ми виробництва та споживання на основних стадіях їх пе- 
реробки" та "Стратегії управління відходами виробництва 
та споживання". Практичні роботи 1 ÷ 4 відносяться до пер-
шого модуля і спрямовані на набуття студентами навичок 
з управління побутовими та промисловими відходами, а ро-
боти 5 ÷ 9 − до другого і мають на меті ознайомлення студен-
тів із сучасними методами розрахунку засобів поводження 
з відходами. З цією метою студенти повинні засвоїти осно-
вні теоретичні положення, викладені у тексті відповідних 
робіт, а також виконати індивідуальні розрахункові завдан-
ня згідно з наведеними прикладами.

Матеріали методичних вказівок можуть бути викорис-
тані студентами денної та заочної форми навчання за напря-
мом 6.040106 "Екологія, охорона навколишнього природ-
ного середовища та збалансоване природокористування", 
а також студентами спеціальності 8.00001 "Економіка дов- 
кілля та  природних ресурсів" при виконанні курсових ро- 
біт з дисциплін: "Ресурсозберігаючі технології", "Техно- 
екологія", "Природоохоронні технології" та при написанні 
дипломних робіт.
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Практична робота №1
Визначення кількості контейнерів для 

роздільного збирання відходів
Контейнерна схема роздільного збирання твердих, вели-

когабаритних та ремонтних відходів передбачає розміщення 
сміттєзбиральних контейнерів різної місткості на контей-
нерних майданчиках. Вимоги до розміщення контейнерів, 
контейнерних майданчиків та їхніх розмірів регламентують-
ся санітарними правилами і нормами. Зокрема, майданчики 
повинні мати водонепроникне покриття, бути обладнаними 
навісом та сітчастою огорожею для обмеження доступу тва-
рин до цих об’єктів, а також, якщо можливо, огородженими 
зеленими насадженнями (рис. 1.1) за умови забезпечення 
вільного доступу до контейнерів користувачів та сміттєзби-
ральних машин.

З метою запобігання накопиченню рідини, яка може 
виділятися зі сміття, на платформі, де розташовані контей-
нери, майданчики слід будувати з ухилом приблизно 2  % 
у бік, протилежний фронтальному. Відстань між контейне-
рами і краєм тротуару має бути такою, щоб з одного боку 
не перешкоджати руху пішоходів, а з іншого – забезпечува-
ти захоплення контейнерів без заїзду сміттєвозів на тротуар. 
Як показує практика, мінімальною можна вважати відстань 
80 см.
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Можливим варіантом є облаштування закритих майданчи-
ків для збирання відходів, тобто будинків, з розміщеними все-
редині стандартними контейнерами, призначеними для збиран-
ня як змішаних, так і окремих видів відходів. При цьому слід 
забезпечити можливість в’їзду до приміщення та виїзду з нього 
сміттєвозів, а також охорону майданчика під час його роботи.

Майданчики для контейнерів на коліщатах рекоменду-
ється обладнувати пандусом від проїзної частини та огоро-
дженням (бордюром) висотою 7…10 см, що унеможливлює 
скочування контейнерів убік. У багатоквартирних будинках 
із  сміттєпроводами тверді відходи збирають у спеціальні 
ємності об’ємом до 40 л на колесах, розташовані безпосе-
редньо у сміттєприймальній камері, які після наповнення 
перевозять та розміщують на контейнерному майданчику 
або з яких тверді відходи перевантажують у стаціонарні 
контейнери, розміщені на такому майданчику.

Для збирання твердих, великогабаритних, ремонтних 
відходів, а також окремих компонентів твердих відходів  

0,8
0 Скло Полімери Папір Змішані відходи

1,
49

1,42 1,40 2,00 2,00

2 %

Рис.1.1. Схема майданчика для роздільного збирання відходів
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рекомендується застосовувати типові металеві або пласт-
масові контейнери заводського виготовлення, які дозволені 
для використання в Україні. Розмір контейнерів залежить 
від прогнозованої кількості відходів, частоти їх збору, виду 
сортованих відходів та їх кількості, а також від типу будівлі. 
Для збирання невеликої кількості відходів житлових будин-
ків, офісних будівель, освітніх і лікувальних установ вико-
ристовують пластикові сміттєві баки − контейнери об’ємом 
від 110 до 1200 літрів і вагою від 9 кг. Мешканцям багато-
квартирних будинків економічно вигідніше використовувати 
великі металеві або пластмасові контейнери (0,5 м3; 0,75 м3 
або 1,1  м3), які можна переміщувати і закривати. Накопи-
чувальне збирання великих об’ємів ТПВ від житлових ма-
сивів, об’єктів будівництва, дачних кооперативів тощо до-
цільно здійснювати у металеві сміттєві контейнери об’ємом 
від 6 до 14 м3 і вагою від 950 кг. Такі контейнери вивозяться 
централізовано сміттєвозами, оснащеними спеціальними 
маніпуляторами для їх захоплення.

Доцільно використовувати контейнери, обладнані криш-
ками та пристроєм для відкривання кришки за допомогою 
ніг. Для збирання окремих компонентів твердих відходів ре-
комендується використовувати контейнери із спеціальними 
отворами з кришкою, що замикається, або контейнери закри-
того типу. Для збирання твердих відходів, що не містять ор-
ганічних речовин, та окремих компонентів твердих відходів, 
що  утворюються у багатоквартирних житлових будинках, 
на підприємствах, установах та організаціях, об’єктах благо-
устрою, на вільних від інженерних комунікацій місцях, мо-
жуть бути встановлені підземні та напівпідземні контейнери. 
Такі контейнери повинні бути доступними для вологого при-
бирання і мати пристрої для відведення стічних, талих та зли-
вових вод. Зовнішні периметри камер повинні бути забето-
новані з метою унеможливлення надходження зливових вод 
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до підземної камери. Для окремого збирання паперу, упако-
вок, коробок, що утворюються, наприклад, у супермаркетах 
та мережах магазинів, а також унітарного збирання значних 
об’ємів відходів можуть використовуватися прес-контейнери, 
обладнані спеціальним пресом для ущільнення відходів.

Великогабаритні та ремонтні відходи у складі ТПВ мають 
збиратися окремо від інших видів ТПВ у бункери-накопичувачі 
місткістю понад 2 м3, які можуть бути встановлені не тільки 
на контейнерних майданчиках, а й у спеціально відведених міс-
цях, доступних для під’їзду спеціального автотранспорту.

Метою впровадження роздільного збирання ТПВ є ви-
користання корисних властивостей їхніх ресурсоцінних 
компонентів з урахуванням наявності підприємств, які мо-
жуть переробляти ці компоненти, відстані їх перевезення 
на ці підприємства; капітальних та експлуатаційних витрат, 
а також повернених сум вартості продуктів перероблення.

Під ресурсоцінними компонентами ТПВ розуміють па-
пір, картон, скло, полімери, чорні та кольорові метали, а та-
кож харчові та інші органічні відходи, що легко загнивають, 
тобто такі відходи, які можуть бути використані у промис-
ловості як вторинна сировина або з яких можна безпосеред-
ньо виготовити товарні продукти.

Розрахунок кількості одного ресурсоцінного компонен-
та у загальній масі ТПВ, кг, проводять за формулою:

Mi = di  /100 ∙ Mзаг                                                   (1.1)
де Mі − маса одного ресурсоцінного компонента у загальній 
масі ТПВ; d − вміст у відсотках одного ресурсоцінного ком-
понента у загальній масі відходів, %; Mзаг − загальна маса 
ТПВ, кг.

Якщо ресурсоцінні компоненти збирають в одному кон-
тейнері, формула (1.1) набуває вигляду:

∑Mi = ∑di  /100 ∙ Mзаг .                                           (1.2)
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За формулами (1.1) та (1.2) визначають також об’єм ре-
сурсоцінних компонентів у загальному об’ємі ТПВ, якщо 
відомий морфологічний склад ТПВ у об’ємних відсотках.

На контейнери для збирання твердих, великогабарит-
них, ремонтних, небезпечних відходів та ресурсоцінних 
компонентів твердих відходів рекомендується наносити 
способом, що забезпечує її наочність, механічну стійкість, 
стійкість до різних погодних умов, інформацію про назву 
організації, у власності якої знаходиться контейнер, та вид 
відходів ("Скло", "Папір", "Полімери", "Харчові відходи", 
"Небезпечні відходи", "Змішані відходи", "Великогабаритні 
відходи", "Ремонтні відходи" або "Вторинна сировина").

Методичними рекомендаціями з організації збирання, 
перевезення, перероблення та утилізації побутових відходів 
встановлюються наступні кольори контейнерів для збирання 
муніципальних відходів: сірий − для змішаних, помаранче-
вий − для великогабаритних, білий − для ремонтних, жовтий − 
для полімерних, зелений − для скла, синій − для паперу, корич-
невий − для органічної речовини, червоний − для небезпечних 
відходів, блакитний − для збирання окремих компонентів твер-
дих відходів (паперу, скла, пластмаси) у одному контейнері.

Організація збирання відходів може здійснюватися різ-
ними способами:

– у два контейнери, у один з яких (блакитний) збирають 
ресурсоцінні компоненти, а у другий (сірий) – решту. Така 
схема застосовується, якщо у відходах невеликий вміст ор-
ганічних речовин або відсутні споживачі компосту;

– у три контейнери, один з яких призначений для збиран-
ня компоненту, який може бути безпосередньо спрямований 
на переробку (полімери, папір, скло), другий – для збирання 
решти цінних компонентів, а третій – для змішаних;

– у чотири контейнери, у два з яких збираються окремо 
певні види цінних компонентів, у третій – решта вторинної 
сировини, а у четвертий – змішані;

– з повним роздільним збиранням усіх видів відходів.
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Спалювання відходів у контейнерах та на контейнер-
них майданчиках у зв’язку з екологічною та санітарно-
гігієнічною небезпекою заборонено. З метою забезпечення 
санітарного та епідемічного благополуччя рекомендується 
не допускати потрапляння відходів тваринного і рослинного 
походження у контейнери для збирання побутових відходів, 
особливо − у районах індивідуальної житлової забудови.

У тих районах індивідуальної житлової забудови, де  іс-
нуючі умови вулично-дорожньої мережі ускладнюють мож-
ливість розміщення контейнерних майданчиків, тверді відхо-
ди, що утворюються в одноквартирних житлових будинках, 
та їхні окремі компоненти рекомендується збирати у контей-
нери ємністю до 0,24 м3, розміщені на присадибній ділянці 
одноквартирного житлового будинку у місцях, визначених 
самими мешканцями одноквартирних житлових будинків.

Необхідна кількість контейнерів для збирання твердих, 
великогабаритних та ремонтних відходів розраховується, 
виходячи з чисельності населення, що користується контей-
нерами, норм надання послуг з вивезення побутових від-
ходів та графіків роботи транспортних засобів. Сумарний 
об’єм контейнерів для збирання твердих побутових відходів 
має перевищувати фактичний об’єм утворення твердих по-
бутових відходів на 25 відсотків.

Кількість контейнерів для окремого збирання і-го ре-
сурсоцінного виду ТПВ, шт., рекомендується визначати за 
формулою:

для збирання твердих побутових відходів має перевищувати фактичний об’єм 

утворення твердих побутових відходів на 25 відсотків. 

Кількість контейнерів для окремого збирання і -го ресурсоцінного виду 

ТПВ, шт., рекомендується визначати за формулою: 

,
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⋅⋅
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(1.3) 

де Nbі − необхідна кількість контейнерів, шт.; QДmaxі − максимальний 

добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ у частині населеного 

пункту, для якої проводиться розрахунок, м3/добу; t − періодичність 

перевезення кожного виду ПВ, діб (для літнього періоду дорівнює 1, для 

зимового періоду – 2); K1 − добовий коефіцієнт нерівномірності утворення 

кожного виду ПВ, K2 − коефіцієнт, який враховує кількість контейнерів, що 

перебувають у ремонті та в резерві; C − місткість одного контейнера, м3; K3 − 

коефіцієнт заповнення контейнера. 

Максимальний добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ 

QДmaxі , м3/добу, рекомендується визначати за формулою: 
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      (1.4), 

де qі – добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ на одного 

мешканця, м3/добу; m − чисельність населення; K1 − добовий коефіцієнт 

нерівномірності утворення кожного виду ТПВ; Tкр − кількість неробочих днів 

на рік для спеціально обладнаних транспортних засобів, що здійснюють 

збирання та перевезення кожного виду ТПВ. 

Методичними рекомендаціями встановлено такі значення коефіцієнтів: 

K1 = 1,4; K2 = 1,05; K3 = 0,9. 

 

Приклад 1. Визначити кількість контейнерів для окремого збирання у 

літній період полімерів, паперу та скла, що входять до складу ТПВ. 

Вихідні дані: Загальна маса ТПВ   загM = 6,1 г/ чол; вміст полімерів у 

загальній масі відходів 1d = 3,5 %; вміст паперу у загальній масі відходів 2d = 

і ,                    (1.3)

де Nbі − необхідна кількість контейнерів, шт.; QДmaxі − макси-
мальний добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду 
ТПВ у частині населеного пункту, для якої проводиться роз-
рахунок, м3/добу; t  − періодичність перевезення кожного 
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виду ПВ, діб (для літнього періоду дорівнює 1, для зимо-
вого періоду – 2); K1 − добовий коефіцієнт нерівномірності 
утворення кожного виду ПВ, K2 − коефіцієнт, який враховує 
кількість контейнерів, що перебувають у ремонті та в ре-
зерві; C − місткість одного контейнера, м3; K3 − коефіцієнт 
заповнення контейнера.

Максимальний добовий об’єм утворення і-го ресурсо-
цінного виду ТПВ QДmaxі , м

3/добу, рекомендується визначати 
за формулою:
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перебувають у ремонті та в резерві; C − місткість одного контейнера, м3; K3 − 

коефіцієнт заповнення контейнера. 

Максимальний добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ 

QДmaxі , м3/добу, рекомендується визначати за формулою: 
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i ⋅
−
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=

 
      (1.4), 

де qі – добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ на одного 

мешканця, м3/добу; m − чисельність населення; K1 − добовий коефіцієнт 

нерівномірності утворення кожного виду ТПВ; Tкр − кількість неробочих днів 

на рік для спеціально обладнаних транспортних засобів, що здійснюють 

збирання та перевезення кожного виду ТПВ. 

Методичними рекомендаціями встановлено такі значення коефіцієнтів: 

K1 = 1,4; K2 = 1,05; K3 = 0,9. 

 

Приклад 1. Визначити кількість контейнерів для окремого збирання у 

літній період полімерів, паперу та скла, що входять до складу ТПВ. 

Вихідні дані: Загальна маса ТПВ   загM = 6,1 г/ чол; вміст полімерів у 

загальній масі відходів 1d = 3,5 %; вміст паперу у загальній масі відходів 2d = 

,                     (1.4),

де qі – добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду 
ТПВ на одного мешканця, м3/добу; m  − чисельність насе-
лення; K1 − добовий коефіцієнт нерівномірності утворення 
кожного виду ТПВ; Tкр − кількість неробочих днів на рік для 
спеціально обладнаних транспортних засобів, що здійсню-
ють збирання та перевезення кожного виду ТПВ.

Методичними рекомендаціями встановлено такі значен-
ня коефіцієнтів: K1 = 1,4; K2 = 1,05; K3 = 0,9.

Приклад 1. Визначити кількість контейнерів для окре-
мого збирання у літній період полімерів, паперу та скла, 
що входять до складу ТПВ.

Вихідні дані: Загальна маса ТПВ Мзаг = 6,1 кг/чол; вміст 
полімерів у загальній масі відходів d1 = 3,5 %; вміст паперу 
у загальній масі відходів d2 = 25,5 %; вміст скла у загальній 
масі відходів d3 = 5,5 %; густина полімерів ρi = 85 кг/м3; густи-
на паперу ρ2 = 65 кг/м3; густина скла ρ3 = 300 кг/м3; чисельність 
населення m = 120,0  тис. чол.; місткість одного контейнера 
C = 0,75  м3, періодичність перевезення ресурсоцінного ком-
понента ТПВ t = 1 доба; кількість неробочих днів на рік для 
спеціально обладнаних транспортних засобів, що здійсню- 
ють збирання та перевезення кожного виду ТПВ Tкр =  60 діб.
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Розв’язок:
Згідно з формулою (1.3) знаходимо кількість ресурсо-

цінних компонентів у загальній масі ТПВ:
− поліетилену:
M1 = d1  /100 ∙ Mзаг = 3,5/100 ∙ 6,1 = 0,214 кг/чол;
− паперу:
M2 = d2  /100 ∙ Mзаг = 25,5/100 ∙ 6,1 = 1,556 кг/чол;
− скла:
M3 = d3  /100 ∙ Mзаг = 5,5/100 ∙ 6,1 = 0,336 кг/чол.
Враховуючи, що добовий об’єм утворення і-го ресурсо-

цінного виду ТПВ на одного мешканця, м3/добу, дорівнює 
відношенню його маси до густини:

25,5 %; вміст скла у загальній масі відходів 3d = 5,5 %; густина полімерів =ρi  85 

кг/м3; густина паперу =ρ2  65 кг/м3; густина скла =ρ3  300кг/м3; чисельність 

населення =m 120,0 тис. чол.; місткість одного контейнера =C 0,75 м3 , 

періодичність перевезення ресурсоцінного компонента ТПВ t = 1 доба; 

кількість неробочих днів на рік для спеціально обладнаних транспортних 

засобів, що здійснюють збирання та перевезення кожного виду ТПВ Tкр =60 діб. 

Розв’язок: 

Згідно з формулою (1.3) знаходимо кількість ресурсоцінних компонентів у 

загальній масі ТПВ: 

− поліетилену: 

кг/чол 214,01,6100/5,3100/ заг11 =⋅=⋅= MdМ ; 

− паперу: 

кг/чол 556,11,6100/5,25100/ заг22 =⋅=⋅= MdМ ; 

− скла: 
кг/чол 336,01,6100/5,5100/ заг33 =⋅=⋅= MdМ . 

Враховуючи, що добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ 

на одного мешканця, м3/добу дорівнює відношенню його маси до густини: 
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запишемо формулу (1.4) у вигляді 
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Тоді максимальне добове утворення ресурсоцінних компонентів ТПВ: 
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)60365(

365120000
85
214,0

)365(

365
3

1
кp

1

1

1maxД =⋅
−

⋅⋅
=⋅

−

⋅⋅
ρ

= K
T

m
M

Q  

− паперу: 

,

запишемо формулу (1.4) у вигляді

25,5 %; вміст скла у загальній масі відходів 3d = 5,5 %; густина полімерів =ρi  85 

кг/м3; густина паперу =ρ2  65 кг/м3; густина скла =ρ3  300кг/м3; чисельність 

населення =m 120,0 тис. чол.; місткість одного контейнера =C 0,75 м3 , 

періодичність перевезення ресурсоцінного компонента ТПВ t = 1 доба; 

кількість неробочих днів на рік для спеціально обладнаних транспортних 

засобів, що здійснюють збирання та перевезення кожного виду ТПВ Tкр =60 діб. 
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Згідно з формулою (1.3) знаходимо кількість ресурсоцінних компонентів у 

загальній масі ТПВ: 

− поліетилену: 

кг/чол 214,01,6100/5,3100/ заг11 =⋅=⋅= MdМ ; 

− паперу: 

кг/чол 556,11,6100/5,25100/ заг22 =⋅=⋅= MdМ ; 
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Тоді максимальне добове утворення ресурсоцінних ком-
понентів ТПВ:

− поліетилену:

25,5 %; вміст скла у загальній масі відходів 3d = 5,5 %; густина полімерів =ρi  85 

кг/м3; густина паперу =ρ2  65 кг/м3; густина скла =ρ3  300кг/м3; чисельність 

населення =m 120,0 тис. чол.; місткість одного контейнера =C 0,75 м3 , 

періодичність перевезення ресурсоцінного компонента ТПВ t = 1 доба; 

кількість неробочих днів на рік для спеціально обладнаних транспортних 
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засобів, що здійснюють збирання та перевезення кожного виду ТПВ Tкр =60 діб. 

Розв’язок: 

Згідно з формулою (1.3) знаходимо кількість ресурсоцінних компонентів у 

загальній масі ТПВ: 

− поліетилену: 

кг/чол 214,01,6100/5,3100/ заг11 =⋅=⋅= MdМ ; 

− паперу: 

кг/чол 556,11,6100/5,25100/ заг22 =⋅=⋅= MdМ ; 
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кг/чол 336,01,6100/5,5100/ заг33 =⋅=⋅= MdМ . 

Враховуючи, що добовий об’єм утворення і-го ресурсоцінного виду ТПВ 

на одного мешканця, м3/добу дорівнює відношенню його маси до густини: 

i

i
i

M
q

ρ
= , 

запишемо формулу (1.4) у вигляді 

1
кp

maxД )365(

365
K

T

m
M

Q i

i

i ⋅
−

⋅⋅
ρ

=  

Тоді максимальне добове утворення ресурсоцінних компонентів ТПВ: 

− поліетилену: 

добум  2,5064,1
)60365(

365120000
85
214,0

)365(

365
3

1
кp

1

1

1maxД =⋅
−

⋅⋅
=⋅

−

⋅⋅
ρ

= K
T

m
M

Q  

− паперу: 

 м3/добу;



13

− паперу:
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Кількість контейнерів для збирання ресурсоцінних компонентів ТПВ 

знаходимо за формулою (1.3): 

− для збирання поліетилену: 
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.



Небезпечні відходи у складі побутових відходів збира-
ються окремо від інших видів побутових відходів з урахуван-
ням вимог статті 34 Закону України "Про відходи", а також 
мають відокремлюватися на етапі збирання чи сортування 
та передаватися спеціалізованим підприємствам, що одер-
жали ліцензії на здійснення операцій у сфері поводження 
з небезпечними відходами.
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Практична робота № 2 
Визначення потужності  

сміттєпереробного комплексу
Сміттєпереробні комплекси призначені для відділення 

та  переробки цінних компонентів побутових відходів. Осно-
вними складовими частинами таких комплексів є сортувальні 
лінії. На сучасних сміттєпереробних комплексах може бути 
відділено до 10−15 різних видів вторинних матеріалів, зокре-
ма, папір, картон, пластмаси, скло, алюмінієві та сталеві банки, 
текстильні матеріали, чорні та кольорові метали, деревина. Пе-
редбачається також утилізація холодильників та інших предме-
тів домашнього вжитку, електричних та електронних товарів, 
відходів будівництва та руйнування, садових відходів, велико- 
габаритних відходів, спалювання неутилізованих відходів, спе-
ціальна обробка побутових небезпечних відходів тощо.

Процес переробки включає декілька ступенів, які, за ви-
нятком ручного сортування, контролюються електронними 
мікропроцесорними системами і управляються оператором, 
який здійснює моніторинг процесів та через систему зв’язку 
повідомляє обслуговуючий персонал про будь-які пробле-
ми, що виникають.

Схему сучасного сміттєпереробного комплексу пока- 
зано на рис. 2.1. Відходи надходять на перекидний майдан-
чик, звідки за допомогою перекидної плити спрямовують-
ся на  дробарку сміттєвих пакетів, де останні розривають  
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за допомогою високошвидкісного циліндра. Рівномірне на-
повнення дробарки досягається за рахунок зміни швидкості 
руху плити і висоти завантаження.

Рис. 2.1. Схема сміттєпереробного заводу:
1 – перекидна плита і валик рівномірного завантаження, 2 – ящик попе-
реднього сортування, 3 – дробарка, 4 – рампа завантаження сепаратора, 
5  – гідравлічна секція, 6  – магнітна секція, 7  – конвеєр чорних мета-
лів, 8 – контейнер повітряного сортування, 9 – конвеєр важких фракцій, 
10 – сепаратор вихрового потоку, 11 – відведення алюмінію, 12 – конве-
єр палива з сміттєвих відходів, 13 – проміжний бункер, 14 – циклонна 
установка, 15 – повітряний клапан, 16, 17 – майданчики попереднього 
ручного сортування, 18 – бункер чорних металів, 19 – конвеєр чорних 
металів, 20 – скляний бій, 21 – бункер для алюмінію, 22 – вихід палива
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Після дробарки відходи рівномірно розподіляють по май- 
данчиках ручного сортування, де відділяють технічний по-
ліетилен (PET), поліетилен високої густини (HDPE) та інші 
матеріали, які можуть використовуватися як вторинна сиро-
вина. Ці матеріали спеціальним конвеєром подають на гі-
дравлічний пакетувальний прес.

Решта відходів потрапляє до модуля магнітної сепарації, 
який складається з декількох магнітних конвеєрів. Спочат-
ку на верхньому сепараційному конвеєрі за допомогою маг-
нітних роликових валків відділяються залізовмісні відходи 
разом з папером, що застрягає між валками. Відокремлення 
чорних металів від паперу здійснюється у нижньому магніт-
ному сортувальному конвеєрі, куди вони скидаються з верх-
нього сепаратора. Остаточне відділення залишків паперу 
від металу відбувається в очисному пристрої, до якого вони 
потрапляють за допомогою розвантажувального конвеєра 
залізовмісних матеріалів. Папір, відсортований у нижньому 
магнітному конвеєрі, подається до приймального пристрою 
модуля повітряної сепарації, а папір, відділений у очисному 
пристрої – на конвеєр важких фракцій.

Відходи, що не були відокремлені у магнітному сепара-
торі, піддаються повітряній сепарації у модулі повітряного 
сортування. Звідти важкі матеріали (харчові відходи, одно-
разові серветки, взуття, дерево і кольорові метали) потра-
пляють на конвеєр важких фракцій, де з них вручну за допо-
могою металевого детектора вилучають кольорові метали. 
Легкі матеріали, що містять папір, пластик і алюміній, над-
ходять до сепаратора вихрового потоку, розташованого під 
конвеєром. Тут під впливом потужного поля, що створюєть-
ся магнітами рідкоземельних елементів, відділяється алю- 
міній, який збирально-розвантажувальним конвеєром виво-
диться з модуля і завантажується у контейнер.

Залишкові матеріали з конвеєра важких фракцій та сепара-
тора вихрового потоку, що складаються в основному з паперу 
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й пластику, скидаються у розвантажувальний конвеєр тех-
нологічно обробленого палива, де за допомогою конвеєра 
подвійної подачі потік розділяється і спрямовується на ви-
готовлення компосту, палива або гранульованих добрив.

Технологічний процес виготовлення палива включає опе-
рації подрібнення та відділення у відцентровому вентиляторі 
важких матеріалів (металів, скла, каміння тощо), які не були 
вилучені протягом попередніх сортувань і які подаються  
конвеєром у контейнери. Матеріали, що залишилися, міс- 
тять папір, пластик і горючі органічні речовини. Їх спрямо- 
вують шнеком до проміжного бункера, звідки вони потрапляють 
у високоефективний циклон. У циклоні одночасно з розді-
ленням відбувається сушіння частинок гарячим повітрям. 
Висушені матеріали висипаються з дна циклонної установки 
через повітряну трубу у рухомі резервуари-накопичувачі, 
звідки вони або надсилаються прямо в камеру згоряння для 
отримання енергії або в напівпричіп для транспортування 
до місця виробництва енергії. Частинки дуже великих розмі-
рів збираються в контейнери і потім повертаються у процес 
роздрібнення. Вологе повітря викидається у атмосферу че-
рез витяжну трубу у верхній частині циклонної установки.

При виготовленні гранульованого палива частинки просі-
юють через великий сітчастий фільтр. Просів збирається під 
фільтром, пресується, і потрапляє до ущільнювача. Решта ма-
теріалу за допомогою U-подібного шнеку направляється без-
посередньо до гранулятора. Для висушування матеріалу в сис-
тему гранулювання вбудований потужний сушильний елемент, 
з якого до гранулятора надходить гаряче повітря. Виготовлені 
гранули охолоджуються у спеціальних елеваторах і подаються 
конвеєром у сховище або на транспортувальні засоби.

Продуктивність сміттєпереробного заводу визначається 
кількістю ТПВ, що утворюються на території, для обслуго-
вування якої він розробляється. Обсяги накопичення ТПВ 
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визначаються на основі натурних замірів обсягів накопи-
чення ТПВ на найважливіших об'єктах їх утворення (жит-
лових будинках та об'єктах невиробничої сфери), а також 
на підставі даних обліку вивезення ТПВ за останні 3 роки.

Натурні заміри роблять за стандартною (типовою) ме-
тодикою проведення досліджень та визначення норм нако-
пичення твердих побутових відходів для населених пунктів. 
Згідно з цією методикою, на визначальних для даного на-
селеного пункту об’єктах, таких як житлові будинки, адмі-
ністративні установи, заклади освіти, соціально-культурної 
та  побутової сфери, торгівлі тощо, передбачається прове-
дення натурних замірів обсягів накопичення ТПВ. У зв’язку 
з істотною нерівномірністю утворення муніципальних від-
ходів протягом різних сезонів року, а також протягом тижня 
(внаслідок відмінностей в організації побуту мешканців під 
час робочих та вихідних днів) дослідження проводяться на-
весні, влітку, восени та взимку впродовж семи днів поспіль, 
або кількості днів кратному семи.

У житловому секторі повинні вимірюватися відходи, 
що  утворюються приблизно 0,5 відсотками (але не менш 
ніж по 2000 чоловік) мешканців кожного виду житлової за-
будови. Для замірів обирається по три об’єкти накопичення 
для кожного виду муніципальних відходів:

− житлові будинки: багатоквартирні із сміттєпроводами, 
багатоквартирні без сміттєпроводів та індивідуальної забу-
дови; 

− установи: адміністративні та громадські установи, за- 
клади освіти, об’єкти соціально-культурної та побутової 
сфери;

− заклади торгівлі: супермаркети, промтоварні крамни-
ці, ринки.

На обраних об’єктах здійснюються щоденні заміри 
об’ємів накопичення ТПВ за об’ємом сміттєзбирального 
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контейнера, який вони займають, а також періодичні замі-
ри маси, шляхом зважування відходів при їх завантаженні 
у сміттєвози.

Первинні дані замірів заносяться до спеціальних жур-
налів експериментальних даних, систематизуються і після 
вилучення результатів з випадковими несистематичними 
граничними відхиленнями заносяться до табличних форм 
первинних даних. Наступним етапом є обробка отриманих 
даних за стандартними методиками статичного опрацюван-
ня та аналізу експериментальних даних наукових досліджень 
із визначенням середньостатистичних величин, показників 
точності досліджень, середніх значень досліджуваних вели-
чин, їх довірчих інтервалів тощо.

За даними замірів визначаються середньодобові та річні 
обсяги накопичення ТПВ на обраних ділянках як середня 
арифметична їх величина для прийнятих повторностей.

Після цього за наявною структурою об'єктів утворен-
ня ТПВ розраховуються загальні обсяги накопичення ТПВ 
в цілому по місту, м3/рік, за залежністю:
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де Wр – загальні річні обсяги утворення ТПВ, м3/рік, τі – трива-
лість сезону (зими, літа, весни та осені), діб; Nб − кількість 
мешканців багатоквартирних будинків; nбі − добові обсяги 
утворення ТПВ на 1 мешканця багатоквартирних будинків 
для і-го сезону, м3 ; Nп − кількість мешканців індивідуальних 
(приватних) будинків; nп  − добові обсяги утворення ТПВ 
на 1 мешканця сектору приватної (індивідуальної) забудови 
для і-го сезону, м3 ; k1 − коефіцієнт збільшення загальних об-
сягів накопичення ТПВ у місті за рахунок невиробничої сфе-
ри (адміністративних та комерційних відходів), k1 = 1,09.
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Відповідно загальна річна маса ТПВ міста, т/ рік:
Qp = 0,001 ∙ Wp ∙ ρc  ,                                             (2.2)

де ρс – загальнозважена густина змішаних ТПВ, кг/м3, що ви-
значиться за залежністю:
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продуктивність) Qд заводу за початковими ТПВ складає: 
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де, Qр − задана річна продуктивність заводу тис. т/рік; Qд − добова 

потужність, т/добу; τр – тривалість роботи сміттєсортувального цеху протягом 

року, діб. 

До цеху сортування надходить 100 % початкових ТПВ. Робота цеху 

сортування залежить від режиму доставки ТПВ на завод. Враховуючи 
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де Qр − задана річна продуктивність заводу тис. т/рік; Qд − 
добова потужність, т/добу; τр – тривалість роботи сміттєсор-
тувального цеху протягом року, діб.

До цеху сортування надходить 100 % початкових ТПВ. 
Робота цеху сортування залежить від режиму доставки 
ТПВ на завод. Враховуючи нерівномірність надходження  
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сміттєвозів на розвантаження, розрахункова годинна про-
дуктивність (подача ТПВ) сміттєсортувального цеху пови-
нна складати:
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де q1 – продуктивність однієї лінії сортування, т/год.
Для визначення продуктивності цеху термічної оброб-

ки необхідний розрахунок матеріальних потоків відходів 
на  стадії сортування початкових ТПВ. Відсоток відходів, 
що надходять на термообробку:
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Цех термічної обробки повинен працювати безперерв-
но, тобто 3 зміни на добу, 365 днів на рік. Задана продуктив-
ність та безперебійна робота цеху забезпечується шляхом 
встановлення резервного обладнання. Номінальна годинна 
продуктивність, т/год, цеху термообробки:
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Кількість відходів, що необхідно буде захороняти (ви-
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добу, 365 днів на рік. Задана продуктивність та безперебійна робота цеху 
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ТПВ), т/рік дорівнює: 

прнв QAQwQ p ⋅+⋅= ,     (2.10) 

де Ар – зольність палива, що виготовлено з ТПВ, %. 

,                      (2.10)
де Ар – зольність палива, що виготовлено з ТПВ, %.

Слід зазначити, що за умови застосування описаних вище 
сучасних методів переробки сміття, а також використання 
перспективних технологій піролізу та газифікації, кількість 
відходів, що утворюються у цеху термічної обробки буде зна-
чно нижчою, ніж при спалюванні несортованих ТПВ.

Запас відходів, необхідний для безперервної роботи 
сміттєпереробного заводу, повинен дорівнювати приблиз-
но подвійній добовій потужності сміттєсортувального цеху, 
а для забезпечення роботи цеху термообробки необхідний 
п’ятидобовий запас.

Приклад 2. Розрахувати продуктивність сміттєперероб-
ного заводу, а також роботу його окремих цехів, якщо кіль-
кість початкової сировини Qр = 150 тис.т/рік. Вміст у відхо-
дах ресурсоцінних компонентів, що можуть бути відсортовані 
wц = 20  %, а неперероблюваного та негорючого залишку  – 
wн = 30 %. Тривалість роботи сміттєсортувального цеху про-
тягом року τр = 300 діб, а протягом доби – τдоб = 16 год. Про-
дуктивність однієї лінії сортування q1 = 20 т/год.

Розв’язок:
Розраховуємо добову потужність заводу за початковими 

ТПВ за формулою (2.4):
Qд = 150000/300 = 500 т/добу.

Приймаємо коефіцієнт нерівномірності надходження 
сміттєвозів на розвантаження рівним 1,2. Тоді середня годинна 
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продуктивність цеху сортування згідно з формулою (2.5) до-
рівнює:

Слід зазначити, що за умови застосування описаних вище сучасних 

методів переробки сміття, а також використання перспективних технологій 

піролізу та газифікації, кількість відходів, що утворюються у цеху термічної 

обробки буде значно нижчою, ніж при спалюванні несортованих ТПВ. 

Запас відходів, необхідний для безперервної роботи сміттєпереробного 

заводу, повинен дорівнювати приблизно подвійній добовій потужності 

сміттєсортувального цеху, а для забезпечення роботи цеху термообробки 

необхідний п’ятидобовий запас. 

 

Приклад 2. Розрахувати продуктивність сміттєпереробного заводу, а 

також роботу його окремих цехів, якщо кількість початкової сировини Qр = 150 

тис.т/рік. Вміст у відходах ресурсоціних компонентів, що можуть бути 

відсортовані wц = 20 %, а неперероблюваного та негорючого залишку – wн = 

30%. Тривалість роботи сміттєсортувального цеху протягом року τр = 300 діб, а 

протягом доби – τдоб = 16 год. Продуктивність однієї лінії сортування q1 = 20 

т/год. 

Розв’язок: 

Розраховуємо добову потужність заводу за початковими ТПВ за 

формулою (2.4): 

добут  500300
150000

д ==Q  
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сортування згідно з формулою (2.5) дорівнює: 

 годт  5,37
16

2,1500
=

⋅
=q  

Розраховуємо необхідну кількість ліній сортування за формулою (2.6): 
2875,120/5,37 ≈==n  

Отже, для заводу потрібні дві лінії сортування. 

Відсоток відходів, що надходять на термообробку, знаходимо за формулою 

(2.7): 

 т/год.
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Отже, для заводу потрібні дві лінії сортування. 
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Отже, для заводу потрібні дві лінії сортування.
Відсоток відходів, що надходять на термообробку, зна-
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Номінальна годинна продуктивність цеху термічної обробки, виходячи з 

кількості відходів, що надходять до нього, складає: 

годт  6,8
24365

75000
п =

⋅
=q  

 

Практична робота № 3 

Визначення класу небезпеки промислових відходів 

Згідно з Законом України «Про відходи» до небезпечних відносять 

відходи, фізичні, хімічні чи біологічні характеристики яких створюють чи 

можуть створити значну небезпеку для навколишнього природного середовища 

та здоров’я людини та які потребують спеціальних методів і засобів 

поводження з ними. 

Як правило, відходи є складними сумішами різних речовин і їхня 

небезпечність зумовлена наявністю (у певній концентрації) речовин, які 

становлять токсикологічну, радіаційну та біологічну небезпеку. За характером 

впливу на організм ГОСТ 12.0.003 - 74. виділяє такі види небезпечних речовин: 

• токсичні, що призводять до отруєння усього організму, враження окремих 

його систем, таких як центральна нервова система та кровотворення, а 

також до патологічних змін печінки та нирок; 

• подразнюючі, що викликають подразнення слизових оболонок дихальних 

шляхів, очей, легенів, шкірних покривів; 

• канцерогенні, що сприяють появі злоякісних новоутворень; 

• сенсибілізуючі, що діють як алергени; 

• мутагенні, що призводять до порушення генетичного коду та змін у 

спадковій інформації; 

• такі, що впливають на репродуктивну функцію. 

.
Кількість відходів, що надходять на термообробку, ви-
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поводження з ними. 

Як правило, відходи є складними сумішами різних речовин і їхня 

небезпечність зумовлена наявністю (у певній концентрації) речовин, які 

становлять токсикологічну, радіаційну та біологічну небезпеку. За характером 

впливу на організм ГОСТ 12.0.003 - 74. виділяє такі види небезпечних речовин: 

• токсичні, що призводять до отруєння усього організму, враження окремих 

його систем, таких як центральна нервова система та кровотворення, а 

також до патологічних змін печінки та нирок; 

• подразнюючі, що викликають подразнення слизових оболонок дихальних 

шляхів, очей, легенів, шкірних покривів; 

• канцерогенні, що сприяють появі злоякісних новоутворень; 

• сенсибілізуючі, що діють як алергени; 
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 т/рік.

Номінальна годинна продуктивність цеху термічної об-
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• подразнюючі, що викликають подразнення слизових оболонок дихальних 

шляхів, очей, легенів, шкірних покривів; 
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 т/год.



25

Практична робота № 3
Визначення класу небезпеки  

промислових відходів
Згідно з Законом України "Про відходи" до небезпечних 

відносять відходи, фізичні, хімічні чи біологічні характерис-
тики яких створюють чи можуть створити значну небезпе-
ку для навколишнього природного середовища та здоров’я 
людини та які потребують спеціальних методів і засобів по-
водження з ними.

Як правило, відходи є складними сумішами різних ре-
човин і їхня небезпечність зумовлена наявністю (у певній 
концентрації) речовин, які становлять токсикологічну, раді-
аційну та біологічну небезпеку. За характером впливу на ор-
ганізм ГОСТ 12.0.003 - 74. виділяє такі види небезпечних 
речовин:

– токсичні, що призводять до отруєння всього організ-
му, враження окремих його систем, таких як центральна не-
рвова система та кровотворення, а також до патологічних 
змін печінки та нирок;

– подразнюючі, що викликають подразнення слизових 
оболонок дихальних шляхів, очей, легенів, шкірних покривів;

– канцерогенні, що сприяють появі злоякісних новоут-
ворень;

– сенсибілізуючі, що діють як алергени;
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– мутагенні, що призводять до порушення генетичного 
коду та змін у спадковій інформації;

– такі, що впливають на репродуктивну функцію.
При оцінці рівня небезпеки речовини найчастіше вико-

ристовують показники токсикометрії і критерії токсичності 
шкідливих речовин, які у кількісному вигляді виражають 
токсичний ефект від дії різних доз і концентрацій шкідливих 
речовин. Якщо результатом цього впливу є загибель орга-
нізму, токсичність речовини характеризують її смертельною 
концентрацією, а у випадку виникнення у організмі функці-
ональних та структурних змін − діючими, пороговими і не-
діючими дозами і концентраціями. До основних токсикоме-
тричних показників належать:

– середня смертельна концентрація речовини у пові-
трі LC50, тобто концентрація речовини, що викликає заги-
бель 50 % піддослідних тварин при 2 ÷ 4-годинному інгаля-
ційному впливі, мг/м3;

– середня смертельна доза речовини LD50, що ви-
кликає загибель 50  % піддослідних тварин при введенні 
її у шлунок або нанесенні на шкіру, мг/кг;

– ступінь токсичності речовини, що є оберненою ве-
личиною до LD50 або LC50, тож є тим вищим, чим меншими 
є значення смертельної дози або концентрації;

– порогова (мінімальна) концентрація або доза ре-
човини, під впливом якої відбуваються зміни біологічних 
показників на рівні організму, що виходять за межі присто-
сувальних реакцій, або виникає прихована (тимчасово ком-
пенсована) патологія;

– коефіцієнт небезпеки раптового гострого інгаля-
ційного отруєння внаслідок витоку газу або леткої речови-
ни, що залежить від концентрації її насиченої пари за тем-
ператури 20 ºС, і зі зростанням якого збільшується реальна 
небезпека гострого отруєння.
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Клас небезпеки речовини визначається за токсикоме-
тричним показником, який свідчить про найбільшу міру 
небезпеки. Відповідно до прийнятої в Україні класифікації  
шкідливим речовинам надаються наступні класи небезпеки:

– I-й клас – надзвичайно небезпечні;	
– II-й клас – високонебезпечні;	
– III-й клас – небезпечні;
– IV-й клас – помірно небезпечні.
Крім того, для оцінки ступеню небезпеки речовини мо-

жуть бути використані нормативні показники: гранично 
допустима концентрація (ГДК) або орієнтовно безпечний 
рівень дії (ОБРД), мг/м3. Їх встановлюють за санітарно-
токсикологічними, загально-санітарними та органолептич-
ними показниками.

На сучасних об’єктах господарської діяльності утво-
рюється значна кількість різнотипних відходів, до складу 
кожного з яких входить декілька речовин різних класів не-
безпеки. Тому юридичні та фізичні особи, діяльність яких 
пов’язана з утворенням небезпечних відходів, повинні вес-
ти облік утворення таких відходів, обсягів їх накопичення 
і зберігання та реальної або потенційно можливої утилізації.

Визначення класу небезпеки утворених відходів здій-
снюється на підставі відповідних нормативно-правових 
документів, які затверджуються уповноваженими органа-
ми виконавчої влади, як правило, за ДСанПіН 2.2.7.029-99 
"Гігієнічні вимоги щодо поводження з промисловими від-
ходами та визначення класу їх небезпеки для здоров’я на-
селення".

Згідно з названим нормативним документом, клас не-
безпеки відходів визначається їх виробником або за його до-
рученням одним з двох способів:

− експериментальним шляхом на піддослідних твари-
нах в установах, акредитованих на цей вид діяльності;
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− розрахунковим методом, якщо відомий фізико-хі- 
мічний склад відходів, за LD50 або ГДК екзогенних речовин 
у ґрунті.

В основі розрахункового методу лежить визначення індек-
су токсичності (Kі) кожного хімічного інгредієнту відходів.

Для відходів, що піддаються утилізації, знешкодженню 
або обробці, завдяки чому їхній негативний вплив на біо-
ценози об’єктів навколишнього середовища, насамперед, 
ґрунту, усувається або суттєво зменшується, Kі розрахову-
ють за показником LD50 згідно з формулою:

середовища, насамперед, ґрунту, усувається або суттєво зменшується, Кі 
розраховують за показником LD50 згідно з формулою: 
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де lg (LD50) і  − логарифм середньої смертельної дози і-го хімічного 

інгредієнта при потраплянні до шлунку; Sі  = (0 ÷ 1) – безрозмірний коефіцієнт, 

що відображає розчинність і-го хімічного інгредієнта у воді; Fі = (0 ÷ 1) – 

безрозмірний коефіцієнт леткості і-го хімічного інгредієнта; Сві − вміст і-го 

інгредієнта у загальній масі відходу, т/т. 

Значення lg (LD50), приймається за довідковою літературою. 

Величина S розраховується в залежності від значення розчинності Sрі, г/100 

г води за температури не вище 25°С за формулою: 

100/ріi SS = .       (3.2) 

Коефіцієнт леткості визначають для інгредієнтів відходу, що мають 

температуру кипіння не вище 80°С за тиску 760мм.рт.ст., за величиною тиску 

насиченої пари при температурі 25ºС н
iP , мм.рт.ст.: 
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Вказані характеристики деяких небезпечних речовин наведено у таблиці 1 

Додатку. 

Якщо відсутні дані про LD50 для інгредієнта відходу, але відомий його клас 

небезпеки у повітрі робочої зони згідно з ГОСТ 12.1.005-88, у формулу (3.1) 

підставляють умовну величину еквівалента LD50, яку орієнтовно визначають за 

показником класу небезпеки речовини у повітрі робочої зони (табл.3.1). 

Таблиця 3.1. 

Класи небезпеки інгредієнтів у повітрі робочої зони 

та відповідні еквіваленти LD50 

Клас небезпеки в повітрі 

робочої зони 

Еквівалент LD50 Lg (LD50) 

,                        (3.1)

де lg (LD50)i − логарифм середньої смертельної дози і-го хі-
мічного інгредієнта при потраплянні до шлунку; Sі = (0 ÷ 1) – 
безрозмірний коефіцієнт, що відображає розчинність і-го 
хімічного інгредієнта у воді; Fі = (0 ÷ 1) – безрозмірний ко-
ефіцієнт леткості і-го хімічного інгредієнта; Сві − вміст і-го 
інгредієнта у загальній масі відходу, т/т.

Значення lg (LD50), приймається за довідковою літерату-
рою.

Величина S розраховується в залежності від значення 
розчинності Sрі, г/100 г води за температури не вище 25 ºС 
за формулою:

Sі = Sрі  /100.                                 (3.2)
Коефіцієнт леткості визначають для інгредієнтів відхо-

ду, що мають температуру кипіння не вище 80 ºС за тиску 
760 мм.рт.ст., за величиною тиску насиченої пари при тем-
пературі 25 ºС Pi

н, мм.рт.ст.:
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де lg (LD50) і  − логарифм середньої смертельної дози і-го хімічного 

інгредієнта при потраплянні до шлунку; Sі  = (0 ÷ 1) – безрозмірний коефіцієнт, 

що відображає розчинність і-го хімічного інгредієнта у воді; Fі = (0 ÷ 1) – 

безрозмірний коефіцієнт леткості і-го хімічного інгредієнта; Сві − вміст і-го 

інгредієнта у загальній масі відходу, т/т. 

Значення lg (LD50), приймається за довідковою літературою. 

Величина S розраховується в залежності від значення розчинності Sрі, г/100 

г води за температури не вище 25°С за формулою: 

100/ріi SS = .       (3.2) 

Коефіцієнт леткості визначають для інгредієнтів відходу, що мають 

температуру кипіння не вище 80°С за тиску 760мм.рт.ст., за величиною тиску 

насиченої пари при температурі 25ºС н
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Вказані характеристики деяких небезпечних речовин наведено у таблиці 1 

Додатку. 

Якщо відсутні дані про LD50 для інгредієнта відходу, але відомий його клас 

небезпеки у повітрі робочої зони згідно з ГОСТ 12.1.005-88, у формулу (3.1) 

підставляють умовну величину еквівалента LD50, яку орієнтовно визначають за 

показником класу небезпеки речовини у повітрі робочої зони (табл.3.1). 

Таблиця 3.1. 

Класи небезпеки інгредієнтів у повітрі робочої зони 

та відповідні еквіваленти LD50 

Клас небезпеки в повітрі 

робочої зони 

Еквівалент LD50 Lg (LD50) 

.                                  (3.3)
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Вказані характеристики деяких небезпечних речовин 
наведено у таблиці 1 Додатку.

Якщо відсутні дані про LD50 для інгредієнта відходу, але 
відомий його клас небезпеки у повітрі робочої зони згідно 
з  ГОСТ 12.1.005-88, у формулу (3.1) підставляють умов-
ну величину еквівалента LD50, яку орієнтовно визначають 
за показником класу небезпеки речовини у повітрі робочої 
зони (табл.3.1).

Таблиця 3.1. Класи небезпеки інгредієнтів у повітрі робочої 
зони та відповідні еквіваленти LD50

Клас небезпеки  
в повітрі  

робочої зони
Еквівалент LD50 lg (LD50)

I 15 1,176
II 150 2,176
III 5000 3,699
IV > 5000 3,778

Деякі види відходів за сучасного технологічного рівня 
неможливо переробити або знешкодити. Тому їх або вида-
ляють для складування на полігони твердих промислових 
відходів або використовують як ізолюючий шар на поліго-
нах твердих побутових відходів. В обох випадках відходи 
будуть безпосередньо контактувати з ґрунтом.

Тому розрахунок індексу токсичності проводиться 
за ГДК у ґрунті хімічного інгредієнта, який входить до скла-
ду відходу, і формула (3.1) набуває вигляду:

I 15 1,176 

II 150 2,176 

III 5000 3,699 

IV >5000 3,778 

 

Деякі види відходів за сучасного технологічного рівня неможливо 

переробити або знешкодити. Тому їх або видаляють для складування на 

полігони твердих промислових відходів або використовують як ізолюючий шар 

на полігонах твердих побутових відходів. В обох випадках відходи будуть 

безпосередньо контактувати з ґрунтом. 

Тому розрахунок індексу токсичності проводиться за ГДК у ґрунті 

хімічного інгредієнта, який входить до складу відходу, і формула (3.1) набуває 

вигляду: 

iBii

і
і CFS

К
++

=
1,0
ГДК ,      (3.4) 

де ГДКі − гранично допустима концентрація у ґрунті, мг/м3, токсичної 

хімічної речовини, що міститься у відході. 

Отриманні значення Кі округляють до першого знаку після коми. 

Після розрахунку Кі для окремих інгредієнтів відходу, обирають три 

провідних компоненти, що мають мінімальне значення Кі, при тому 

К 1  < 2К  < 3K . 

Також повинна виконуватися умова: 

312 KК ≥ . 

Якщо ця умова не виконується, то обирають два компоненти. 

Потім визначають сумарний індекс небезпеки за двома або трьома 

обраними індексами токсичності: 
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де n  − кількість вибраних інгредієнтів (2 або 3). 
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де ГДКi − гранично допустима концентрація у ґрунті, мг/м3, 
токсичної хімічної речовини, що міститься у відході.
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Отриманні значення Kі округляють до першого знаку 
після коми.

Після розрахунку Kі для окремих інгредієнтів відходу, 
обирають три провідних компоненти, що мають мінімальне 
значення Kі, при тому

K1 < K2 < K3.
Також повинна виконуватися умова:

2K1 ≥ K3.
Якщо ця умова не виконується, то обирають два компо-

ненти.
Потім визначають сумарний індекс небезпеки за двома 

або трьома обраними індексами токсичності:

I 15 1,176 

II 150 2,176 

III 5000 3,699 

IV >5000 3,778 

 

Деякі види відходів за сучасного технологічного рівня неможливо 

переробити або знешкодити. Тому їх або видаляють для складування на 

полігони твердих промислових відходів або використовують як ізолюючий шар 

на полігонах твердих побутових відходів. В обох випадках відходи будуть 

безпосередньо контактувати з ґрунтом. 

Тому розрахунок індексу токсичності проводиться за ГДК у ґрунті 

хімічного інгредієнта, який входить до складу відходу, і формула (3.1) набуває 

вигляду: 
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де ГДКі − гранично допустима концентрація у ґрунті, мг/м3, токсичної 

хімічної речовини, що міститься у відході. 

Отриманні значення Кі округляють до першого знаку після коми. 

Після розрахунку Кі для окремих інгредієнтів відходу, обирають три 

провідних компоненти, що мають мінімальне значення Кі, при тому 

К 1  < 2К  < 3K . 

Також повинна виконуватися умова: 

312 KК ≥ . 

Якщо ця умова не виконується, то обирають два компоненти. 

Потім визначають сумарний індекс небезпеки за двома або трьома 
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де n  − кількість вибраних інгредієнтів (2 або 3). 

,                       (3.5) 

де n − кількість вибраних інгредієнтів (2 або 3).
На основі сумарного індексу небезпеки визначають клас 

небезпеки і ступінь токсичності відходів за допомогою та-
блиці 3.2.

Таблиця 3.2. Класифікація небезпечності відходів на основі 
LD50 та ГДК у ґрунті

Величина K∑, визначена на 
основі Клас

небезпеки
Ступінь 

токсичності
LD50 ГДК у ґрунті

Менше 1,3 Менше 2 I Надзвичайно  
небезпечні

Від 1,3 до 3,3 Від 2,1 до 16 II Високо небезпечні
Від 3,4 до 10 Від 16,1 до 30 III Помірно небезпечні

Від 10  
і більше

Від 30,1  
і більше IV Мало небезпечні
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Приклад 3. Визначити клас небезпеки промислових 
відходів за значеннями LD50.

Основні інгредієнти відходів та їхня питома маса:
1. Нікелю сульфат, СВ1 = 0,09 т/т;
2. Алюмінію оксид, СВ2 = 0,16 т/т;
3. Свинцю сульфат, СВ3 = 0,17 т/т;
4. Алюмінію сульфат, СВ4 = 0,25 т/т;
5. Заліза сульфат , СВ5 = 0,20 т/т.
Розв’язок:
Згідно з таблицею 1 Додатку визначаємо фізико-хімічні 

та токсикологічні характеристики інгредієнтів відходів. Ре-
зультати заносимо до таблиці 3.3.
Таблиця 3.3

Інгре-
дієнт

Маса  
інгре- 
дієнта,  
Св, т/т

Тиск  
насиченої 
пари,  Pн 

 мм рт. ст.

Розчинність  
інгредієнта  

у воді,  
S, г/100

LD50,
мг/кг

Клас  
небез- 
пеки

Еквіва-
лент  
LD50

NiSO4 0,09 0 38,4 32 ІІ –
Al2O3 0,16 0 0 – ІІІ 5000
PbSO4 0,17 0 0,0045 282 І –

Al2(SO4)3 0,25 0 38,5 370 –
Fe2(SO4)3 0,20 0 0 533 –

За відсутності даних у таблиці 1 приймаємо еквівалент 
LD50 для оксиду алюмінію, що належить до ІІІ класу небез-
пеки рівним 5000.

За формулами (3.2) та (3.3) відповідно визначаємо:
− для сульфату нікелю: S1 = 38,4/100 = 0,384;
− для оксиду алюмінію: S2 = 0;
− для сульфату свинцю: S3 = 0,045/100 = 4,5 ∙ 10–4;
− для сульфату алюмінію: S4 = 38,5/100 = 0,385;
− для сульфату заліза: S5 = 0.
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Коефіцієнти леткості F1…F5 для усіх інгредієнтів дорів-
нюють 0.

За формулою (3.1) знаходимо індекси токсичності кож-
ного хімічного інгредієнта:

− для сульфату нікелю: 

Al2(SO4)3 0,25 0 38,5 370  - 

Fe2(SO4)3 0,20 0 0 533  - 

 

За відсутності даних у таблиці 1 приймаємо еквівалент LD50 для оксиду 

алюмінію, що належить до ІІІ класу небезпеки рівним 5000. 

За формулами (3.2) та (3.3) відповідно визначаємо: 

− для сульфату нікелю: 384,0100/4,381 ==S ; 

− для оксиду алюмінію: 02 =S ; 

− для сульфату свинцю: 4
3 105,4100/045,0 −⋅==S ; 

− для сульфату алюмінію: 385,0100/5,384 ==S ; 

− для сульфату заліза: 05 =S . 

Коефіцієнти леткості F1… F5 для усіх інгредієнтів дорівнюють 0. 

За формулою (3.1) знаходимо індекси токсичності кожного хімічного 

інгредієнта: 

− для сульфату нікелю: 2,3
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=K ; 

− для сульфату заліза: 6,13
)20,000(

533lg
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++
=K . 

Обираємо три значення iК , які мають найменші величини ( 321 KKК << ): К1 

= 3,2; К2 = 4,0; К3 = 13,6. 

Перевіряємо умову 312 KК ≥ : 6,134,62,322 1 <=⋅=К . 

Отже подальший розрахунок проводимо тільки за двома компонентами 

(n=2) за формулою (3.5): 

;

− для оксиду алюмінію: 

Al2(SO4)3 0,25 0 38,5 370  - 

Fe2(SO4)3 0,20 0 0 533  - 
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Обираємо три значення iК , які мають найменші величини ( 321 KKК << ): К1 

= 3,2; К2 = 4,0; К3 = 13,6. 

Перевіряємо умову 312 KК ≥ : 6,134,62,322 1 <=⋅=К . 

Отже подальший розрахунок проводимо тільки за двома компонентами 

(n=2) за формулою (3.5): 

;

− для сульфату свинцю: 

Al2(SO4)3 0,25 0 38,5 370  - 

Fe2(SO4)3 0,20 0 0 533  - 

 

За відсутності даних у таблиці 1 приймаємо еквівалент LD50 для оксиду 

алюмінію, що належить до ІІІ класу небезпеки рівним 5000. 

За формулами (3.2) та (3.3) відповідно визначаємо: 

− для сульфату нікелю: 384,0100/4,381 ==S ; 

− для оксиду алюмінію: 02 =S ; 

− для сульфату свинцю: 4
3 105,4100/045,0 −⋅==S ; 

− для сульфату алюмінію: 385,0100/5,384 ==S ; 

− для сульфату заліза: 05 =S . 

Коефіцієнти леткості F1… F5 для усіх інгредієнтів дорівнюють 0. 

За формулою (3.1) знаходимо індекси токсичності кожного хімічного 
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За відсутності даних у таблиці 1 приймаємо еквівалент LD50 для оксиду 

алюмінію, що належить до ІІІ класу небезпеки рівним 5000. 

За формулами (3.2) та (3.3) відповідно визначаємо: 

− для сульфату нікелю: 384,0100/4,381 ==S ; 

− для оксиду алюмінію: 02 =S ; 

− для сульфату свинцю: 4
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− для сульфату алюмінію: 385,0100/5,384 ==S ; 

− для сульфату заліза: 05 =S . 

Коефіцієнти леткості F1… F5 для усіх інгредієнтів дорівнюють 0. 

За формулою (3.1) знаходимо індекси токсичності кожного хімічного 
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Обираємо три значення iК , які мають найменші величини ( 321 KKК << ): К1 

= 3,2; К2 = 4,0; К3 = 13,6. 

Перевіряємо умову 312 KК ≥ : 6,134,62,322 1 <=⋅=К . 

Отже подальший розрахунок проводимо тільки за двома компонентами 

(n=2) за формулою (3.5): 
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− для сульфату заліза: 

Al2(SO4)3 0,25 0 38,5 370  - 

Fe2(SO4)3 0,20 0 0 533  - 

 

За відсутності даних у таблиці 1 приймаємо еквівалент LD50 для оксиду 

алюмінію, що належить до ІІІ класу небезпеки рівним 5000. 

За формулами (3.2) та (3.3) відповідно визначаємо: 

− для сульфату нікелю: 384,0100/4,381 ==S ; 

− для оксиду алюмінію: 02 =S ; 

− для сульфату свинцю: 4
3 105,4100/045,0 −⋅==S ; 

− для сульфату алюмінію: 385,0100/5,384 ==S ; 

− для сульфату заліза: 05 =S . 

Коефіцієнти леткості F1… F5 для усіх інгредієнтів дорівнюють 0. 

За формулою (3.1) знаходимо індекси токсичності кожного хімічного 
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Обираємо три значення iК , які мають найменші величини ( 321 KKК << ): К1 

= 3,2; К2 = 4,0; К3 = 13,6. 

Перевіряємо умову 312 KК ≥ : 6,134,62,322 1 <=⋅=К . 

Отже подальший розрахунок проводимо тільки за двома компонентами 

(n=2) за формулою (3.5): 

.

Обираємо три значення Ki, які мають найменші величи-
ни (K1 < K2 < K3): K1 = 3,2; K2 = 4,0; K3 = 13,6.

Перевіряємо умову 2K1 ≥ K3: 2K1 = 2 ∙ 3,2 = 6,4 < 13,6.
Отже, подальший розрахунок проводимо тільки за дво-

ма компонентами (n = 2) за формулою (3.5):
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Згідно з таблицею 3.3 сумарний рівень небезпеки відходу відповідає ІІ 

класу небезпеки. 

Складування відходів гірничовидобувної, переробної, енергетичної, 

металургійної промисловості, що мають досить високі рівні іонізуючого 

випромінювання (100–400 мкР/год) у великих кількостях на обмежених 

ділянках хвостосховищ, шламонакопичувачів, золовідвалів та відвалів гірничих 

порід може призвести до утворення так званих техногенно-підсилених джерел 

природного радіаційного опромінення. Такі джерела здатні істотно змінювати 

радіаційні параметрів довкілля і спричиняти додаткове опромінення населення 

навколишніх територій. Тому у цьому випадку важливого значення набуває 

оцінка відходів за їхніми радіаційними показниками.  

При визначенні рівня небезпечності відходів сільськогосподарського 

виробництва, особливо, тваринництва, картонно-паперових підприємств, 

шкіряно-взуттєвого виробництва, харчової промисловості, житлово-

комунального господарства (осади стічних вод) слід враховувати критерії 

негативного біологічного впливу (формами та індексами бактерій групи 

кишкової палички (БГКП), наявністю патогенних мікроорганізмів, вірусів, 

найпростіших, життєздатних яєць геогельмінтів тощо). Оцінка біологічної 

складової при визначенні класу небезпеки може здійснюватися за 

класифікацією, наведеною у табл. 3.4. 

Таблиця 3.4. 

Класифікація небезпечності відходів 

за ступенем проявів негативних біологічних ознак 

Клас 
небезпеки 

Мікроорганізми Яйця 
геогельмінтів 
(життєздатні), 

шт./г Індекс БГКП Індекс 
анаеробів 

Патогенна 
мікрофлора 

І > 1 ·106 >1 · 107 присутня > 100 
ІІ 1 · 105÷1 · 106 1 · 106 ÷ 1 · 107 присутня 10–100 
ІІІ 1 ·103 ÷ 1 ·105 1 × 103 ÷1 · 106 відсутня < 10 

.

Згідно з таблицею 3.2 сумарний рівень небезпеки від-
ходу відповідає ІІ класу небезпеки.

Складування відходів гірничовидобувної, переробної, 
енергетичної, металургійної промисловості, що мають до-
сить високі рівні іонізуючого випромінювання (100–400 мкР/
год) у великих кількостях на обмежених ділянках хвостосхо-
вищ, шламонакопичувачів, золовідвалів та відвалів гірничих 
порід може призвести до утворення так званих техногенно-
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підсилених джерел природного радіаційного опромінення. Такі 
джерела здатні істотно змінювати радіаційні параметри до- 
вкілля і спричиняти додаткове опромінення населення навко-
лишніх територій. Тому у цьому випадку важливого значення 
набуває оцінка відходів за їхніми радіаційними показниками.

При визначенні рівня небезпечності відходів сільськогос-
подарського виробництва, особливо тваринництва, картон- 
но-паперових підприємств, шкіряно-взуттєвого виробни-
цтва, харчової промисловості, житлово-комунального гос-
подарства (осади стічних вод), слід враховувати критерії 
негативного біологічного впливу (форми та індекси бакте-
рій групи кишкової палички (БГКП), наявність патогенних 
мікроорганізмів, вірусів, найпростіших, життєздатних яєць 
геогельмінтів тощо). Оцінка біологічної складової при ви-
значенні класу небезпеки може здійснюватися за класифіка-
цією, наведеною у табл. 3.4.

Таблиця 3.4. Класифікація небезпечності відходів за ступенем 
проявів негативних біологічних ознак

Клас  
небез-
пеки

Мікроорганізми Яйця геогель-
мінтів (життє- 
здатні), шт./г

Індекс  
БГКП

Індекс  
анаеробів

Патогенна  
мікрофлора

І > 1 ∙ 106 > 1 ∙ 107 присутня > 100
ІІ 1 ∙ 105 ÷ 1 ∙ 106 1 ∙ 106 ÷ 1 ∙ 107 присутня 10 – 100
ІІІ 1 ∙ 103 ÷ 1 ∙ 105 1 ∙ 103 ÷ 1 ∙ 106 відсутня < 10
IV < 1 ∙ 103 < 1 ∙ 103 відсутня відсутні

Розроблено також методики комплексної оцінки небезпеч-
ності відходів, які передбачають визначення класів небезпеки 
за  трьома блоками: токсикологічних (хімічних), радіаційних 
та біологічних показників. Залежно від кількості набраних балів 
за тим або іншим критерієм кожного блоку визначається пріо-
ритетність показників з урахуванням кумулятивних ефектів.
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Практична робота № 4
Розрахунок параметрів  

кульових барабанних млинів
Барабанні млини широко використовуються для подріб-

нення промислових відходів. Зменшення розмірів частинок 
матеріалу у цих апаратах здійснюється подрібнювальними 
тілами (кулями або стрижнями), які заповнюють оберто-
вий барабан приблизно на половину його об’єму. При обер-
танні барабану подрібнювальні тіла разом із відходами за-
вдяки тертю захоплюються його внутрішньою поверхнею, 
піднімаються на деяку висоту й вільно або перекочуючись 
падають униз. Процес подрібнення вихідного матеріалу 
відбувається за рахунок удару, стирання і роздавлювання. 
Великі частинки найкраще подрібнюються ударом, а дріб-
ні – стиранням. Подрібнювання може бути мокрим,  і тоді 
суспензія матеріалу видаляється із млина потоком води, або 
сухим, коли частинки вивантажуються повітряним потоком, 
що виникає при відсмоктуванні повітря з барабана, або під 
впливом власної ваги.

Схема двокамерного барабанного млина наведена 
на рис. 4.1. Вихідний матеріал надходить через завантажу-
вальний патрубок 1 та живильником 2 з лопатями 23 пода-
ється до порожнинної завантажувальної цапфи 4 зі шнеко-
вою насадкою 3.
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Звідти відходи потрапляють до сталевого барабана 21, 
закритого з обох боків порожнинними кришками 5 та 6 і роз-
діленого на дві камери перегородкою із щілинними отво-
рами 19. з метою забезпечення якіснішого помелу у першу 
камеру завантажують кулі більшого діаметру, ніж у другу. 
Внутрішня поверхня обох секцій барабану та кришок фу-
терована плитами 20, виготовленими із стійких матеріалів 
зі звукоізолюючими прокладками.

Подрібнений матеріал видаляється через торцеві ґрати 7 
та по центральному конусу 8 зсипається у розвантажувальну 
цапфу 10 зі шнековою насадкою 9. Ґрати обладнані радіаль-
ними ребрами 18, що захоплюють відходи, які знаходяться 
нижче за розвантажувальну цапфу, і підіймають їх у верхню 
частину апарата.

З розвантажувальної цапфи подрібнений матеріал потра-
пляє до розвантажувального патрубку 13, через вікна в якому 
він просипається на барабанне сито 12, де від нього відділя-
ються частинки подрібнювальних тіл та видаляється з мли-
на. Для аспірації повітря слугує патрубок 11 у кожусі 15.

Цапфи барабану спираються на підшипники 22, що скла-
даються з корпуса  17, кришки та нижнього вкладиша  16. 
Барабан приводиться у обертання електродвигуном через 
редуктор та зубчасту муфту 14.

1
6

5432 987
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13

1211

1617181920212223
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Рис. 4.1. Схема двокамерного барабанного млина
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Оскільки аналіз механізму руйнування частинок у про-
цесах тонкого подрібнення є ускладненим, розрахунок мли-
нів базується на залежності питомої енергії подрібнення 
матеріалу, що подрібнюється Епит, Дж/кг, від приросту пито-
мої площі поверхні цього матеріалу Fпит, м

2/м3. Остання ви-
значається за питомою площею поверхні матеріалу на вхо-
ді до млина Fпит.п та на виході з нього Fпит.к. Якщо матеріал 
надходить до млина після подрібнення у дробарках, то Fпит.п 
приймають рівною 0, відповідно Fпит. = Fпит.к. і розраховуєть-
ся за рівнянням:

від приросту питомої площі поверхні цього матеріалу Fпит , м2/м3. Остання 

визначається за питомою площею поверхні матеріалу на вході до млина Fпит.п та 

на виході з нього Fпит.к. Якщо матеріал надходить до млина після подрібнення у 

дробарках, то Fпит.п приймають рівною 0, відповідно пит.кпит. FF =  і розраховується 

за рівнянням: 

⎟
⎟
⎠

⎞
⎜
⎜
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⋅

δ
=

47,5
10

lg4,41 6
к.max
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питF .     (4.1) 

Після цього за графічними залежностями )( питпит EfF =  (рис.4.2) у 

відповідності з типом вихідного матеріалу знаходять значення питЕ . 

 
Рис.4.2. Залежність приросту питомої поверхні Fпит від питомих витрат 

енергії матеріалів: 1 – апатит, гіпс, вапняк середньої густини й пористий; 2 – 

вапняк високої густини, мергель; 3 – граніт високої густини; 4 – кам’яне вугілля 

(антрацит) 

 

Попередній вибір млина здійснюється за необхідною для подрібнення 

матеріалу потужністю кульового завантаження, Вт, яку знаходять за формулою: 

питзк.з. ЕGkN ⋅⋅=       (4.2) 

де G – задана продуктивність, кг/с; kз – коефіцієнт запасу, що приймається 

рівним (1,3…1,5). 

Згідно значення потужності кульового завантаження обирається млин з 

відповідною потужністю електродвигуна, розмірами та частотою обертання 

барабану. Також обирають матеріал кульового завантаження (сталь, кераміка), 

маса якого відповідає типу млина. 
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Рис. 4.2. Залежність приросту питомої 
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гії матеріалів:
1 – апатит, гіпс, вапняк середньої густи-
ни й пористий; 2 – вапняк високої густи- 
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4 – кам’яне вугілля (антрацит)
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кульового завантаження Rн, який залежить від коефіцієнта 
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і підставляють його у рівняння для розрахунку діаметру куль, м, 

необхідного для подрібнення частинок розміром, тобто 
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де σст – межа міцності відходів при стисканні, Па; maxм  – початковий 

розмір частинок, м;  – модуль пружності відходів, Па; ρк – густина матеріалу 

куль (для сталі 3
к кг/м 7800 , для кераміки 3

к кг/м 2440 ). 

,            (4.5)

і підставляють його у рівняння для розрахунку діаметру 
куль, м, необхідного для подрібнення частинок розміром, 
тобто

Діаметр куль визначається з умови рівності кінетичної енергії кулі та 

енергії, яка необхідна для руйнування частинок. Для його розрахунку необхідно 

знати найменший радіус кульового завантаження Rн , який залежить від 

коефіцієнта заповнення барабану φ та комплексу Rn 2 . За графіком, 

зображеним на рис. 4.4., знаходять співвідношення Rн/ R і , знаючи величину R, 

обчислюють Rн. 

 
Рис. 4.4. Залежність коефіцієнта заповнення від найменшого радіусу 

кульового завантаження при окремих значеннях Rn 2 : 

1 – 0,62; 2 – 0,57; 3 – 0,53; 4 – 0,50; 5 – 0,47; 6 – 0,45; 7 – 0,42. 

 

Далі за знайденим значенням найменшого радіусу кульового 

завантаження, м, визначають величину квадрату швидкості падіння куль 2
к , 

м2/с2, за рівнянням: 
253

нн
2
к )2()2(16 nRnRg     (4.5), 

і підставляють його у рівняння для розрахунку діаметру куль, м, 

необхідного для подрібнення частинок розміром, тобто 

мmax3
2
к.к.

2
ст.

к.
18

d      (4.6) 

де σст – межа міцності відходів при стисканні, Па; maxм  – початковий 

розмір частинок, м;  – модуль пружності відходів, Па; ρк – густина матеріалу 

куль (для сталі 3
к кг/м 7800 , для кераміки 3

к кг/м 2440 ). 

 δм max,                   (4.6)

де σст – межа міцності відходів при стисканні, Па; δм max – по-
чатковий розмір частинок, м; Е – модуль пружності відхо-
дів, Па; ρк – густина матеріалу куль (для сталі ρк = 7800 кг/м3, 
для кераміки ρк = 2440 кг/м3).

Отримане значення діаметра округляється до найближ-
чого максимального розміру з нормалізованого переліку 
dк., мм: 15; 20; 25; 30; 40; 50; 60; 70; 80; 90; 100; 110; 125.

На кінцевому етапі проводять оцінку величин запасу 
потужності, а також можливості зменшення потужності  

Рис. 4.4. Залежність коефі-
цієнта заповнення від най-
меншого радіусу кульового 
завантаження при окремих 

значеннях 

Остаточний вибір млина проводять за результатами уточнюючого 

розрахунку. Спочатку визначають коефіцієнт потужності кульового 

завантаження NK за рівнянням: 

gLRk
N

K N 5,2
н.к.

к.з.60       (4.3) 

де R – внутрішній радіус барабану, м; L – внутрішня довжина барабану 

млина, м; н.к.  − насипна густина кульового завантаження (для сталевих кульок 

3
н.к. кг/м4100 , для керамічних – 3

н.к. кг/м1260  ).  

Потім згідно зі значенням частоти обертання барабану n, с-1, та  його 

внутрішнього радіусу R, м, розраховують комплекс Rn 2  , за яким знаходять 

відповідну криву на графіку залежності )(fK N ( рис. 4.3). За названим 

графіком визначають коефіцієнт заповнення барабану φ. 

 
Рис. 4.3. Залежність коефіцієнта потужності кульового завантаження від 

коефіцієнту заповнення барабану при окремих значеннях Rn 2 : 

1 – 0,42; 2 – 0,45; 3 – 0,47; 4 – 0,50; 5 – 0,53; 6 – 0,57; 7 – 0,62. 

 

Далі розраховують масу подрібнювальних тіл, кг, за рівнянням: 

н.к.
2

к. LRm      (4.4). 

При цьому розрахункове значення не повинне перевищувати табличне для 

обраного типу млина. 

:
1 – 0,42; 2 – 0,45;  
3 – 0,47; 4 – 0,50;  

5 – 0,53; 6 – 0,57; 7 – 0,62
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електродвигуна. Потужність двигуна кульового млина по-
винна забезпечувати обертання барабану, заповненого куля-
ми та матеріалом.

Насипна густина завантаження ρнз, кг/м3, розраховуєть-
ся за рівнянням:

Отримане значення діаметра округляється до найближчого максимального 

розміру з нормалізованого переліку .кd , мм: 15; 20; 25; 30; 40; 50; 60; 70; 80; 90; 

100; 110; 125. 

На кінцевому етапі проводять оцінку величин запасу потужності, а також 

можливості зменшення потужності електродвигуна. Потужність двигуна 

кульового млина повинна забезпечувати обертання барабану, заповненого 

кулями та матеріалом. 

Насипна густина завантаження ρнз , кг/м3, розраховується за рівнянням: 

м
к

н.к.
н.к.н.з. 115,1 ρ⋅⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
ρ
ρ

−⋅+ρ=ρ     (4.7) 

де ρм– насипна густина матеріалу, кг/ м3. 

Потужність млина, Вт, визначається за залежністю: 

п

5,2
н.з.дв 60 η⋅

⋅
⋅⋅ρ⋅=

gLRKN N     (4.8) 

де 9,0п =η  – к. к. д. механічної передачі. 

Розраховане значення N дв не повинне перевищувати табличного для 

обраного типу млина. 

 

Приклад 4. Підібрати апарат для подрібнення відходів гіпсу з початковим 

розміром частинок м 1,0maxм =δ , межею міцності при стисканні Па1070 6
ст ⋅=σ , 

модулем пружності Па103 10⋅=E  та насипною густиною  3
н кг/м 1350=ρ . 

Матеріал подається на подрібнення з продуктивністю т/год80=G  та далі 

використовується для виробництва цементу вологим способом. Кінцевий 

розмір частинок має бути менше м1070 6−⋅ . 

Розв’язок.  

Згідно вихідних даних, підбираємо кульовий барабанний млин вологого 

помелу. Для визначення типу млина розрахуємо потужність кульового 

завантаження за рівнянням (4.1), попередньо визначивши величини, що входять 

до нього. 

,                (4.7)

де ρм – насипна густина матеріалу, кг/ м3.
Потужність млина, Вт, визначається за залежністю:

Отримане значення діаметра округляється до найближчого максимального 

розміру з нормалізованого переліку .кd , мм: 15; 20; 25; 30; 40; 50; 60; 70; 80; 90; 

100; 110; 125. 

На кінцевому етапі проводять оцінку величин запасу потужності, а також 

можливості зменшення потужності електродвигуна. Потужність двигуна 

кульового млина повинна забезпечувати обертання барабану, заповненого 

кулями та матеріалом. 

Насипна густина завантаження ρнз , кг/м3, розраховується за рівнянням: 
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де ρм– насипна густина матеріалу, кг/ м3. 

Потужність млина, Вт, визначається за залежністю: 

п

5,2
н.з.дв 60 η⋅

⋅
⋅⋅ρ⋅=

gLRKN N     (4.8) 

де 9,0п =η  – к. к. д. механічної передачі. 

Розраховане значення N дв не повинне перевищувати табличного для 

обраного типу млина. 

 

Приклад 4. Підібрати апарат для подрібнення відходів гіпсу з початковим 

розміром частинок м 1,0maxм =δ , межею міцності при стисканні Па1070 6
ст ⋅=σ , 

модулем пружності Па103 10⋅=E  та насипною густиною  3
н кг/м 1350=ρ . 

Матеріал подається на подрібнення з продуктивністю т/год80=G  та далі 

використовується для виробництва цементу вологим способом. Кінцевий 

розмір частинок має бути менше м1070 6−⋅ . 

Розв’язок.  

Згідно вихідних даних, підбираємо кульовий барабанний млин вологого 

помелу. Для визначення типу млина розрахуємо потужність кульового 

завантаження за рівнянням (4.1), попередньо визначивши величини, що входять 

до нього. 

,                  (4.8)

де ηп = 0,9 – к. к. д. механічної передачі.
Розраховане значення Nдв не повинне перевищувати та-

бличного для обраного типу млина.
Приклад 4. Підібрати апарат для подрібнення відходів 

гіпсу з початковим розміром частинок δм max = 0,1 м, межею 
міцності при стисканні σст = 70 · 106 Па, модулем пружності 
Е = 3 · 1010 Па та насипною густиною ρн = 1350 кг/м3. Матері-
ал подається на подрібнення з продуктивністю G = 80 т/год 
 та  далі використовується для виробництва цементу воло-
гим способом. Кінцевий розмір частинок має бути мен-
ше 70 · 10–6 м.

Розв’язок. 
Згідно вихідних даних, підбираємо кульовий барабан-

ний млин вологого помелу. Для визначення типу млина роз-
рахуємо потужність кульового завантаження за рівнянням 
(4.1), попередньо визначивши величини, що входять до нього.

Значення Епит знайдемо з графіку (рис. 4.2). Для цього 
визначимо з рівняння (2) величину Fпит.к:

Значення питЕ  знайдемо з графіку (рис. 4.2). Для цього визначимо з 

рівняння (2) величину пит.кF : 
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Тоді, прийнявши 0пит.в =F , отримуємо Дж/кг1030 3
пит ⋅=Е . 

Приймаємо коефіцієнт запасу kз=1,4. Тоді потужність згідно з формулою 

(4.2): 

Вт103,9331030
3600
1000804,1 33

к.з. ⋅=⋅⋅⋅⋅=N . 

Згідно значення потужності з табл. 3 Додатку обираємо кульовий млин 

вологого помелу МШР-3600х4000 з наступними параметрами: внутрішній 

радіус барабану R = 3,480/2 = 1,740 м; внутрішня довжина барабану L = 3,880 

м; частота обертання барабану  n = 0,28…0,33 с-1; маса кульок =кm 82,0 т 

Матеріал кульок – сталь, отже  насипна густина 3
н.к. кг/м 4100=ρ , 

істинна 3
к кг/м 7800=ρ . 

Проведемо уточнюючий розрахунок. Для цього за рівнянням (4.3) 

визначимо коефіцієнт NK : 

( ) 2,64
81,988,374,141004,1

10,93360
5,2

3
=

⋅⋅⋅⋅

⋅⋅
=NK ; 

а також комплекс Rn ⋅⋅ 2 , прийнявши 1с305,0 −=n : 

57,074,12305,02 =⋅⋅=⋅⋅ Rn . 

Тоді з рис. 4.3 знайдемо коефіцієнт наповнення барабану 32,0=ϕ . 

Масу кульок, що завантажуються, визначимо за рівнянням (4.4): 

кг 484118410088,374,114,332,0 2
к =⋅⋅⋅⋅=m . 

Розраховане значення кm  не перевищує табличного (82000 кг). 

Для визначення діаметру куль розрахуємо спочатку швидкість їх падіння. З 

рис. 4.4 при 32,0=ϕ  та 57,02 =⋅⋅ Rn  отримаємо Rн/ R= 0,73. Відтак: 

м 27,174,173,0н =⋅=R . 

Тоді за рівнянням (4.5): 

.
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Тоді, прийнявши Fпит.в = 0, отримуємо Епит = 30 · 103 Дж/кг.
Приймаємо коефіцієнт запасу kз = 1,4. Тоді потужність 

згідно з формулою (4.2):

Значення питЕ  знайдемо з графіку (рис. 4.2). Для цього визначимо з 

рівняння (2) величину пит.кF : 
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Тоді, прийнявши 0пит.в =F , отримуємо Дж/кг1030 3
пит ⋅=Е . 

Приймаємо коефіцієнт запасу kз=1,4. Тоді потужність згідно з формулою 

(4.2): 

Вт103,9331030
3600
1000804,1 33

к.з. ⋅=⋅⋅⋅⋅=N . 

Згідно значення потужності з табл. 3 Додатку обираємо кульовий млин 

вологого помелу МШР-3600х4000 з наступними параметрами: внутрішній 

радіус барабану R = 3,480/2 = 1,740 м; внутрішня довжина барабану L = 3,880 

м; частота обертання барабану  n = 0,28…0,33 с-1; маса кульок =кm 82,0 т 

Матеріал кульок – сталь, отже  насипна густина 3
н.к. кг/м 4100=ρ , 

істинна 3
к кг/м 7800=ρ . 

Проведемо уточнюючий розрахунок. Для цього за рівнянням (4.3) 

визначимо коефіцієнт NK : 

( ) 2,64
81,988,374,141004,1

10,93360
5,2

3
=

⋅⋅⋅⋅

⋅⋅
=NK ; 

а також комплекс Rn ⋅⋅ 2 , прийнявши 1с305,0 −=n : 

57,074,12305,02 =⋅⋅=⋅⋅ Rn . 

Тоді з рис. 4.3 знайдемо коефіцієнт наповнення барабану 32,0=ϕ . 

Масу кульок, що завантажуються, визначимо за рівнянням (4.4): 

кг 484118410088,374,114,332,0 2
к =⋅⋅⋅⋅=m . 

Розраховане значення кm  не перевищує табличного (82000 кг). 

Для визначення діаметру куль розрахуємо спочатку швидкість їх падіння. З 

рис. 4.4 при 32,0=ϕ  та 57,02 =⋅⋅ Rn  отримаємо Rн/ R= 0,73. Відтак: 

м 27,174,173,0н =⋅=R . 

Тоді за рівнянням (4.5): 

 Вт.

Згідно значення потужності з табл.  3 Додатку оби- 
раємо кульовий млин вологого помелу МШР-3600 × 4000 
з  наступними параметрами: внутрішній радіус бараба-
ну R = 3,480/2 = 1,740 м; внутрішня довжина барабану 
L = 3,880  м; частота обертання барабану n = 0,28…0,33  с–1; 
маса кульок mк = 82,0 т

Матеріал кульок – сталь, отже  насипна густина 
ρн.к. = 4100 кг/м3, істинна ρк = 7800 кг/м3.

Проведемо уточнюючий розрахунок. Для цього за рів-
нянням (4.3) визначимо коефіцієнт KN:

Значення питЕ  знайдемо з графіку (рис. 4.2). Для цього визначимо з 

рівняння (2) величину пит.кF : 
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Тоді, прийнявши 0пит.в =F , отримуємо Дж/кг1030 3
пит ⋅=Е . 

Приймаємо коефіцієнт запасу kз=1,4. Тоді потужність згідно з формулою 

(4.2): 

Вт103,9331030
3600
1000804,1 33

к.з. ⋅=⋅⋅⋅⋅=N . 

Згідно значення потужності з табл. 3 Додатку обираємо кульовий млин 

вологого помелу МШР-3600х4000 з наступними параметрами: внутрішній 

радіус барабану R = 3,480/2 = 1,740 м; внутрішня довжина барабану L = 3,880 

м; частота обертання барабану  n = 0,28…0,33 с-1; маса кульок =кm 82,0 т 

Матеріал кульок – сталь, отже  насипна густина 3
н.к. кг/м 4100=ρ , 

істинна 3
к кг/м 7800=ρ . 

Проведемо уточнюючий розрахунок. Для цього за рівнянням (4.3) 

визначимо коефіцієнт NK : 

( ) 2,64
81,988,374,141004,1

10,93360
5,2

3
=

⋅⋅⋅⋅

⋅⋅
=NK ; 

а також комплекс Rn ⋅⋅ 2 , прийнявши 1с305,0 −=n : 

57,074,12305,02 =⋅⋅=⋅⋅ Rn . 

Тоді з рис. 4.3 знайдемо коефіцієнт наповнення барабану 32,0=ϕ . 

Масу кульок, що завантажуються, визначимо за рівнянням (4.4): 

кг 484118410088,374,114,332,0 2
к =⋅⋅⋅⋅=m . 

Розраховане значення кm  не перевищує табличного (82000 кг). 

Для визначення діаметру куль розрахуємо спочатку швидкість їх падіння. З 

рис. 4.4 при 32,0=ϕ  та 57,02 =⋅⋅ Rn  отримаємо Rн/ R= 0,73. Відтак: 

м 27,174,173,0н =⋅=R . 

Тоді за рівнянням (4.5): 

Значення питЕ  знайдемо з графіку (рис. 4.2). Для цього визначимо з 

рівняння (2) величину пит.кF : 
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Тоді, прийнявши 0пит.в =F , отримуємо Дж/кг1030 3
пит ⋅=Е . 

Приймаємо коефіцієнт запасу kз=1,4. Тоді потужність згідно з формулою 

(4.2): 
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к.з. ⋅=⋅⋅⋅⋅=N . 

Згідно значення потужності з табл. 3 Додатку обираємо кульовий млин 

вологого помелу МШР-3600х4000 з наступними параметрами: внутрішній 

радіус барабану R = 3,480/2 = 1,740 м; внутрішня довжина барабану L = 3,880 

м; частота обертання барабану  n = 0,28…0,33 с-1; маса кульок =кm 82,0 т 

Матеріал кульок – сталь, отже  насипна густина 3
н.к. кг/м 4100=ρ , 

істинна 3
к кг/м 7800=ρ . 

Проведемо уточнюючий розрахунок. Для цього за рівнянням (4.3) 

визначимо коефіцієнт NK : 

( ) 2,64
81,988,374,141004,1

10,93360
5,2

3
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а також комплекс Rn ⋅⋅ 2 , прийнявши 1с305,0 −=n : 

57,074,12305,02 =⋅⋅=⋅⋅ Rn . 

Тоді з рис. 4.3 знайдемо коефіцієнт наповнення барабану 32,0=ϕ . 

Масу кульок, що завантажуються, визначимо за рівнянням (4.4): 

кг 484118410088,374,114,332,0 2
к =⋅⋅⋅⋅=m . 

Розраховане значення кm  не перевищує табличного (82000 кг). 

Для визначення діаметру куль розрахуємо спочатку швидкість їх падіння. З 

рис. 4.4 при 32,0=ϕ  та 57,02 =⋅⋅ Rn  отримаємо Rн/ R= 0,73. Відтак: 

м 27,174,173,0н =⋅=R . 

Тоді за рівнянням (4.5): 

Остаточний вибір млина проводять за результатами уточнюючого 

розрахунку. Спочатку визначають коефіцієнт потужності кульового 

завантаження NK за рівнянням: 
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де R – внутрішній радіус барабану, м; L – внутрішня довжина барабану 

млина, м; н.к.ρ  − насипна густина кульового завантаження (для сталевих кульок 

3
н.к. кг/м4100=ρ , для керамічних – 3

н.к. кг/м1260=ρ  ).  

Потім згідно зі значенням частоти обертання барабану n, с-1, та  його 

внутрішнього радіусу R, м, розраховують комплекс Rn ⋅⋅ 2  , за яким знаходять 

відповідну криву на графіку залежності )(ϕ= fK N ( рис. 4.3). За названим 

графіком визначають коефіцієнт заповнення барабану φ. 

 
Рис. 4.3. Залежність коефіцієнта потужності кульового завантаження від 

коефіцієнту заповнення барабану при окремих значеннях Rn ⋅⋅ 2 : 

1 – 0,42; 2 – 0,45; 3 – 0,47; 4 – 0,50; 5 – 0,53; 6 – 0,57; 7 – 0,62. 
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Значення питЕ  знайдемо з графіку (рис. 4.2). Для цього визначимо з 
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Тоді, прийнявши 0пит.в =F , отримуємо Дж/кг1030 3
пит ⋅=Е . 
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(4.2): 
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Згідно значення потужності з табл. 3 Додатку обираємо кульовий млин 

вологого помелу МШР-3600х4000 з наступними параметрами: внутрішній 

радіус барабану R = 3,480/2 = 1,740 м; внутрішня довжина барабану L = 3,880 

м; частота обертання барабану  n = 0,28…0,33 с-1; маса кульок =кm 82,0 т 

Матеріал кульок – сталь, отже  насипна густина 3
н.к. кг/м 4100=ρ , 

істинна 3
к кг/м 7800=ρ . 
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( ) 2,64
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а також комплекс Rn ⋅⋅ 2 , прийнявши 1с305,0 −=n : 

57,074,12305,02 =⋅⋅=⋅⋅ Rn . 

Тоді з рис. 4.3 знайдемо коефіцієнт наповнення барабану 32,0=ϕ . 

Масу кульок, що завантажуються, визначимо за рівнянням (4.4): 

кг 484118410088,374,114,332,0 2
к =⋅⋅⋅⋅=m . 

Розраховане значення кm  не перевищує табличного (82000 кг). 

Для визначення діаметру куль розрахуємо спочатку швидкість їх падіння. З 

рис. 4.4 при 32,0=ϕ  та 57,02 =⋅⋅ Rn  отримаємо Rн/ R= 0,73. Відтак: 

м 27,174,173,0н =⋅=R . 
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57,074,12305,02 =⋅⋅=⋅⋅ Rn . 
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Масу кульок, що завантажуються, визначимо за рівнянням (4.4): 
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 = 0,57 
отримаємо Rн  /R = 0,73. Відтак:
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Rн = 0,73 · 1,74 = 1,27 м.
Тоді за рівнянням (4.5):

( ) ( )[ ] 222532
п /см 8,56305,0227,1305,0227,181,916 =⋅⋅−⋅⋅⋅⋅=ω . 

Таким чином діаметр кульок згідно рівняння (4.6) складатиме: 

( ) м103,12810100
8,5610314,37800

107018 333
10

26

к
−− ⋅=⋅⋅

⋅⋅⋅⋅

⋅⋅
=d . 

Обираємо кінцевий діаметр кульок мм 125к =d . 

Потужність двигуна млина знайдемо з рівняння (4.8) підставивши у нього 

відповідне значення насипної густини завантаження (кульок та матеріалу) н.з.ρ , 

що знаходиться за рівнянням (8): 

3
.н.з кг/м 48361350

7800
4100115,14100 =⋅⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −⋅+=ρ

Вт10988
9,060
81,988,4374,148362,64 35,2

дв ⋅=
⋅
⋅

⋅⋅⋅=N . 

Розраховане значення потужності двигуна млина не перевищує табличного 

(1000 кВт). 

 

Практична робота № 5 

Розрахунок барабанного вакуум – фільтру 

Барабанні вакуум – фільтри є апаратами безперервної дії, що мають 

зовнішню поверхню фільтрування і у яких напрямки сили тяжіння та руху 

фільтрату є протилежними. Їхніми перевагами є зручність промивання осаду та 

технічного обслуговування. Тому барабанні вакуум – фільтри широко 
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Практична робота № 5
Розрахунок барабанного вакуум-фільтру

Барабанні вакуум-фільтри є апаратами безперервної дії, 
що мають зовнішню поверхню фільтрування і у яких напрям-
ки сили тяжіння та руху фільтрату є протилежними. Їхніми 
перевагами є зручність промивання осаду та технічного об-
слуговування. Тому барабанні вакуум-фільтри широко вико-
ристовуються для сушіння осадів промислових та побутових 
стічних вод, а також для розділення суспензій, що утворю-
ються у процесах утилізації промислових відходів.

Барабанні вакуум-фільтри (рис. 5.1) складаються із обер-
тового горизонтального циліндричного барабану, зануреного 
на 0,3…0,4 своєї поверхні у заповнений суспензією резер-
вуар. Бічна поверхня барабану перфорована і ззовні вкрита 
фільтрувальною тканиною. Зсередини фільтрувальна поверх-
ня розділена по твірним на ізольовані комірки, під’єднанні 
трубками до розподільного пристрою, який з’єднує комірку 
з джерелами вакууму або стислого повітря відповідно техно-
логічній зоні (фільтрування, зневоднення тощо).

У процесі свого обертання барабан спочатку проходить 
зону фільтрування (у резервуарі), де фільтрат потрапляє всере-
дину комірок, у якій підтримується вакуум, а на фільтруваль-
ній поверхні утворюється осад. Наступною є зона першого 
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сушіння, де під впливом атмосферного повітря з осаду ви-
тискується рідка фаза та додається до фільтрату. Далі у зоні 
промивання осад зрошується рідиною, яка потім потрапляє 
до комірок, а у зоні другого сушіння атмосферним повітрям 
витискується з осаду. Промивна рідина відводиться окремо 
від фільтрату. У зоні знімання осаду здійснюється проду-
вання осаду зсередини барабану потоком стислого повітря, 
внаслідок чого осад відділяється від тканини та сповзає 
по ножу. Залишки осаду відділяються у зоні регенерації та-
кож за допомогою стислого повітря.
джерелами вакууму або стислого повітря відповідно технологічній зоні 

(фільтрування, зневоднення тощо). 
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Рис.5.1 Схема розподілу технологічних зон на поверхні барабану 

У процесі свого обертання барабан спочатку проходить зону фільтрування 

(у резервуарі), де фільтрат потрапляє всередину комірок, у якій підтримується 

вакуум, а на фільтрувальній поверхні утворюється осад. Наступною є зона 

першого сушіння, де під впливом атмосферного повітря з осаду витискується 

рідка фаза та додається до фільтрату. Далі у зоні промивання осад зрошується 

рідиною, яка потім потрапляє до комірок, а у зоні другого сушіння 

атмосферним повітрям витискується з осаду. Промивна рідина відводиться 

окремо від фільтрату. У зоні знімання осаду здійснюється продування осаду 

зсередини барабану потоком стислого повітря та, внаслідок чого осад 

відділяється від тканини та сповзає по ножу. Залишки осаду відділяються у зоні 

регенерації також за допомогою стислого повітря. 

Для розрахунку фільтру складається схема розподілу технологічних зон на 

барабані відповідно до обраної модифікації фільтру з урахуванням корозійних, 

вибухопожеженебезпечних та інших властивостей суспензії. Відповідно 

Для розрахунку фільтру складається схема розподілу 
технологічних зон на барабані відповідно до обраної моди-
фікації фільтру з урахуванням корозійних, вибухопожеже-
небезпечних та інших властивостей суспензії. Відповідно 

Рис. 5.1. Схема розподілу технологічних зон на поверхні барабану
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обирається фільтрувальний матеріал, кут зони фільтруван-
ня, заходи із забезпечення герметичності тощо.

Кожна технологічна зона характеризується певним зна-
ченням кута сектора. Приклад схеми розподілу техноло-
гічних зон для фільтрів загального призначення наведений 
на рис. 5.1. Тут φф – кут сектору фільтрування; φс1 – кут сек-
тору першого сушіння осаду; φпр – кут сектору промивання; 
φс2 – кут сектору другого сушіння осаду; φо – кут сектору 
знімання осаду; φф – кут сектору регенерації. Для того, щоб 
промивна вода не змішувалася з фільтратом, а також щоб 
розділити зони вакууму та зони з подачею стислого пові-
тря між секторами слід передбачати мертві зони, де процеси 
не відбуваються. Перша розташована між зонами першого 
сушіння та промивання (кут φм1); друга – між зонами друго-
го сушіння та знімання осаду (кут φм2); третя – між зонами 
знімання осаду та регенерації; четверта – між зонами реге-
нерації та фільтрування.

При розрахунку барабанного вакуум-фільтру попе- 
редньо задаються висотою шару осаду hoc, що вибирається 
трохи вище за мінімально рекомендовану висоту hmin, але за-
звичай не вище (1,5 ÷ 2)hmin, а також згідно зі стандартною 
розбивкою поверхні фільтрації на технологічні зони (табл. 4 
Додатку), задаються середніми значеннями величин наведе-
них вище кутів їхніх секторів та кількістю комірок у бараба-
ні zк. Розрахунок барабанних вакуум-фільтрів проводиться 
у наступній послідовності. 

Спочатку визначають час, що витрачається на фільтру-
вання τф і промивання осаду τпр. Попередньо знаходять до-
поміжні величини.

Густину вологого осаду, кг/м3, отримуємо з рівняння:
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де W – масова вологість осаду після фільтрування, частки; ρр – густина 

рідкої фази, кг/м3; ρос – густина вологого осаду, кг/м3, ρт ˗ густина твердих 

частинок, кг/м3. 

,                       (5.1)
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де W – масова вологість осаду після фільтрування, частки; 
ρр – густина рідкої фази, кг/м3; ρос – густина вологого оса-
ду, кг/м3, ρт – густина твердих частинок, кг/м3.

Відношення об’єму відфільтрованого осаду до об’єму 
отриманого фільтрату знаходимо за формулою:

Відношення об’єму відфільтрованого осаду до об’єму отриманого 
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де vос – об’єм осаду, м3; vф – об’єм фільтрату, м3; xт – масова концентрація 

твердої фази у суспензії, кг/м3. 

Масу твердої фази, що відкладається при проходженні 1 м3 фільтрату, 

кг/м3 , знаходимо за рівнянням: 
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де mт – маса твердого осаду, кг. 

Для визначення тривалості процесів слід попередньо розрахувати 

комплекси: 
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 

перепаду тиску, то розрахунок часу фільтрування τф виконується за 

рівнянням: 
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де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 

об’єм промивної рідини на 1 кг вологого осаду, м3/кг. 

Відповідно час промивання τпр, с, попередньо розраховується за 

рівнянням: 
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де vос – об’єм осаду, м3; vф – об’єм фільтрату, м3; xт – масова 
концентрація твердої фази у суспензії, кг/м3.

Масу твердої фази, що відкладається при проходженні 
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де vос – об’єм осаду, м3; vф – об’єм фільтрату, м3; xт – масова концентрація 
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 

перепаду тиску, то розрахунок часу фільтрування τф виконується за 
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де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 

об’єм промивної рідини на 1 кг вологого осаду, м3/кг. 

Відповідно час промивання τпр, с, попередньо розраховується за 
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де mт – маса твердого осаду, кг.
Для визначення тривалості процесів слід попередньо 

розрахувати комплекси:
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 

перепаду тиску, то розрахунок часу фільтрування τф виконується за 
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де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 

об’єм промивної рідини на 1 кг вологого осаду, м3/кг. 

Відповідно час промивання τпр, с, попередньо розраховується за 

рівнянням: 
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де vос – об’єм осаду, м3; vф – об’єм фільтрату, м3; xт – масова концентрація 
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де mт – маса твердого осаду, кг. 
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 

перепаду тиску, то розрахунок часу фільтрування τф виконується за 
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де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 

об’єм промивної рідини на 1 кг вологого осаду, м3/кг. 

Відповідно час промивання τпр, с, попередньо розраховується за 

рівнянням: 
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де vос – об’єм осаду, м3; vф – об’єм фільтрату, м3; xт – масова концентрація 

твердої фази у суспензії, кг/м3. 
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де mт – маса твердого осаду, кг. 
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 

перепаду тиску, то розрахунок часу фільтрування τф виконується за 

рівнянням: 

)2()2(
2 00осос2

0
00осос

0

вв
ф ν+⋅=ν+⋅

Δ
⋅⋅

= xhh
x
bxhh

px
xrμτ  (5.7) 

де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 

об’єм промивної рідини на 1 кг вологого осаду, м3/кг. 

Відповідно час промивання τпр, с, попередньо розраховується за 

рівнянням: 
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де rф.п – опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий 
опір осаду, м/кг.

Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі 
постійного перепаду тиску, то розрахунок часу фільтруван-
ня τф виконується за рівнянням:
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 

перепаду тиску, то розрахунок часу фільтрування τф виконується за 

рівнянням: 

)2()2(
2 00осос2

0
00осос

0

вв
ф ν+⋅=ν+⋅

Δ
⋅⋅

= xhh
x
bxhh

px
xrμτ  (5.7) 

де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 
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де rф.п– опір фільтрувальної перегородки, 1/м; rв – питомий опір осаду, м/кг. 
Оскільки фільтри безперервної дії працюють у режимі постійного 
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де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад тиску під 

час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини, Пас; vпр.р – 
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де ∆p – перепад тиску під час фільтрування, Па; ∆pпр – перепад 
тиску під час промивання, Па; μпр – динамічна в’язкість про-
мивної рідини, Па ∙ с; vпр.р – об’єм промивної рідини на 1 кг 
вологого осаду, м3/кг.

Відповідно час промивання τпр, с, попередньо розрахо-
вується за рівнянням:
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а остаточно приймається: 

прпр' τ⋅=τ k    (5.9) 

де k – коефіцієнт запасу, що враховує необхідність збільшення поверхні 

промивання у порівнянні з теоретичною, k = 1,05 ÷ 2. 

Час другого сушіння τc2 визначається згідно з експериментальними 

даними. 

При визначенні необхідної поверхні фільтрування розрахунок ведеться у 

два етапи. На першому етапі визначається загальна орієнтовна поверхня 

фільтрування, на підставі якої вибирається доцільна кількість фільтрів і їхні 

типорозміри; на другому етапі уточнюється продуктивність обраного фільтра і 

їхня кількість. Крім того визначають швидкість руху фільтрувальної поверхні, 

що забезпечує дотримання розрахункового значення часу циклу, а також 

розміри технологічних зон. 

Сумарний кут сектору знімання осаду й мертвої зони φ '1+φ '2  

розраховується за формулою: 

аγ+ϕ+ϕ+ϕ+ϕ=ϕ+ϕ р3м02м21 ''  (5.10), 

де γа – кут, що враховує коливання границі зони фільтрування барабану в 

порівнянні з її положенням у розподільному пристрої, яке відбувається 

внаслідок конструктивної можливості контакту порожнини комірки одночасно 

із зонами регенерації й фільтрування. Величина γа залежить від кількості 

комірок: 
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розміри технологічних зон. 

Сумарний кут сектору знімання осаду й мертвої зони φ '1+φ '2  

розраховується за формулою: 

аγ+ϕ+ϕ+ϕ+ϕ=ϕ+ϕ р3м02м21 ''  (5.10), 

де γа – кут, що враховує коливання границі зони фільтрування барабану в 

порівнянні з її положенням у розподільному пристрої, яке відбувається 

внаслідок конструктивної можливості контакту порожнини комірки одночасно 

із зонами регенерації й фільтрування. Величина γа залежить від кількості 

комірок: 

)(360 к2z/а =γ    (5.11) 

Орієнтовна кутова швидкість обертання барабану (рад/с), що забезпечує 

набір осаду заданої товщини й подальше його промивання й сушіння, 

визначається з рівняння 

oc ,                   (5.8)

а остаточно приймається:
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а остаточно приймається: 

прпр' τ⋅=τ k    (5.9) 

де k – коефіцієнт запасу, що враховує необхідність збільшення поверхні 

промивання у порівнянні з теоретичною, k = 1,05 ÷ 2. 

Час другого сушіння τc2 визначається згідно з експериментальними 

даними. 

При визначенні необхідної поверхні фільтрування розрахунок ведеться у 

два етапи. На першому етапі визначається загальна орієнтовна поверхня 

фільтрування, на підставі якої вибирається доцільна кількість фільтрів і їхні 

типорозміри; на другому етапі уточнюється продуктивність обраного фільтра і 

їхня кількість. Крім того визначають швидкість руху фільтрувальної поверхні, 

що забезпечує дотримання розрахункового значення часу циклу, а також 

розміри технологічних зон. 

Сумарний кут сектору знімання осаду й мертвої зони φ '1+φ '2  

розраховується за формулою: 

аγ+ϕ+ϕ+ϕ+ϕ=ϕ+ϕ р3м02м21 ''  (5.10), 

де γа – кут, що враховує коливання границі зони фільтрування барабану в 

порівнянні з її положенням у розподільному пристрої, яке відбувається 

внаслідок конструктивної можливості контакту порожнини комірки одночасно 

із зонами регенерації й фільтрування. Величина γа залежить від кількості 

комірок: 

)(360 к2z/а =γ    (5.11) 

Орієнтовна кутова швидкість обертання барабану (рад/с), що забезпечує 

набір осаду заданої товщини й подальше його промивання й сушіння, 

визначається з рівняння 

,                                (5.9)
де k – коефіцієнт запасу, що враховує необхідність збіль-
шення поверхні промивання у порівнянні з теоретичною, 
k = 1,05 ÷ 2.

Час другого сушіння τc2 визначається згідно з експери-
ментальними даними.

При визначенні необхідної поверхні фільтрування роз-
рахунок ведеться у два етапи. На першому етапі визначаєть-
ся загальна орієнтовна поверхня фільтрування, на підставі 
якої вибирається доцільна кількість фільтрів і їхні типороз-
міри; на другому етапі уточнюється продуктивність обрано-
го фільтра і їхня кількість. Крім того визначають швидкість 
руху фільтрувальної поверхні, що забезпечує дотримання 
розрахункового значення часу циклу, а також розміри тех-
нологічних зон.

Сумарний кут сектору знімання осаду й мертвої зони 
φ'1 + φ'2  розраховується за формулою:

φ'1 + φ'2 = φм2 + φ0 + φм3 + φр + γа ,                 (5.10)
де γа – кут, що враховує коливання границі зони фільтруван-
ня барабану в порівнянні з її положенням у розподільному 
пристрої, яке відбувається внаслідок конструктивної мож-
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ливості контакту порожнини комірки одночасно із зонами 
регенерації й фільтрування. Величина γа залежить від кіль-
кості комірок:

γа = 360/(2zк).                             (5.11)
Орієнтовна кутова швидкість обертання барабану (рад/с), 

що забезпечує набір осаду заданої товщини й подальше його 
промивання й сушіння, визначається з рівняння

180τ'
)''(360

с2прф

21c1 π

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡

+τ+τ
ϕ+ϕ+ϕ−

=ω   (5.12) 

Час повного циклу (повного оберту барабану) роботи фільтру дорівнює 

ωπ=τ /2ц  (5.13) 

Питомий об’єм фільтрату знаходимо за формулою: 

0осф.пит / xhv =   (5.14) 

Необхідна загальна площа поверхні фільтру, м2  відповідно до рівняння 

(5.1) буде 

)(/ пф.питKνVF цτ⋅= ΣΣ  (5.15) 

де VΣ – задана продуктивність по фільтрату, м3/с; νф.пит  –  питомий об'єм 

фільтрату, м3/м2, що розраховується за рівнянням: 

ф.пит0ос vxh ⋅=  (5.16) 

За знайденим значенням FΣ з у табл. 4 Додатку вибирається типорозмір 

фільтру й розраховується їхня кількість. Потім перевіряється можливість 

здійснення процесу на обраному фільтрі шляхом порівняння розрахункового 

(φф)  і стандартного (φф .ст) кутів фільтрування 

ф.стфф
180

ϕ<
π

τ⋅ω=ϕ  (5.17) 

Отримане значення φф порівнюється зі значенням, наведеним у табл. 4 

Додатку. Якщо розрахункове значення перевищує табличне для даного фільтру, 

слід змінити висоту осаду, або розглянути можливість застосування іншої 

модифікації фільтра. 

При уточненому розрахунку приймаються середні табличні дані 

розподілу технологічних зон на барабані. Значення кутової швидкості 

обертання барабану, с-1, приймається найменшим з розрахованих за 

наступними залежностями: 

)τ/( фф1 180⋅π⋅ϕ=ω    (5.18) 

,              (5.12)

Час повного циклу (повного оберту барабану) роботи 
фільтру дорівнює

τц = 2π/ω.                                (5.13)
Необхідна загальна площа поверхні фільтру, м2 відпо-

відно до рівняння (5.1) буде
F∑ = V∑ ∙ τц /(νф.пит Kп),                        (5.14)

де VΣ – задана продуктивність по фільтрату, м3/с; νф.пит – пи-
томий об'єм фільтрату, м3/м2, що розраховується за рівнян-
ням:

νф.пит = hос  /x0.                             (5.15)
За знайденим значенням FΣ у табл.  4 Додатку вибира-

ється типорозмір фільтру й розраховується їхня кількість. 
Потім перевіряється можливість здійснення процесу на об-
раному фільтрі шляхом порівняння розрахункового (φф) 
і стандартного (φф.ст) кутів фільтрування
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Час повного циклу (повного оберту барабану) роботи фільтру дорівнює 

ωπ=τ /2ц  (5.13) 

Питомий об’єм фільтрату знаходимо за формулою: 

0осф.пит / xhv =   (5.14) 

Необхідна загальна площа поверхні фільтру, м2  відповідно до рівняння 

(5.1) буде 

)(/ пф.питKνVF цτ⋅= ΣΣ  (5.15) 

де VΣ – задана продуктивність по фільтрату, м3/с; νф.пит  –  питомий об'єм 

фільтрату, м3/м2, що розраховується за рівнянням: 

ф.пит0ос vxh ⋅=  (5.16) 

За знайденим значенням FΣ з у табл. 4 Додатку вибирається типорозмір 

фільтру й розраховується їхня кількість. Потім перевіряється можливість 

здійснення процесу на обраному фільтрі шляхом порівняння розрахункового 

(φф)  і стандартного (φф .ст) кутів фільтрування 

ф.стфф
180

ϕ<
π

τ⋅ω=ϕ  (5.17) 

Отримане значення φф порівнюється зі значенням, наведеним у табл. 4 

Додатку. Якщо розрахункове значення перевищує табличне для даного фільтру, 

слід змінити висоту осаду, або розглянути можливість застосування іншої 

модифікації фільтра. 

При уточненому розрахунку приймаються середні табличні дані 

розподілу технологічних зон на барабані. Значення кутової швидкості 

обертання барабану, с-1, приймається найменшим з розрахованих за 

наступними залежностями: 

)τ/( фф1 180⋅π⋅ϕ=ω    (5.18) 

.                     (5.16)

Отримане значення φф порівнюється зі значенням, на-
веденим у табл. 4 Додатку. Якщо розрахункове значення пе-
ревищує табличне для даного фільтру, слід змінити висоту 
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осаду, або розглянути можливість застосування іншої моди-
фікації фільтра.

При уточненому розрахунку приймаються середні та-
бличні дані розподілу технологічних зон на барабані. Значен-
ня кутової швидкості обертання барабану, с–1, приймається 
найменшим з розрахованих за наступними залежностями:

 ω1 = φф ∙ π /(τф ∙ 180);                          (5.17)

 
180
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с2пр
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Швидкість фільтрування за цикл, м/с, розраховується за рівнянням: 

цф.питц /τνw =  (5.20) 

Розрахунок продуктивності фільтру безперервної дії, м3/с проводиться за 

загальним рівнянням:  

мпфц KKFwV ⋅⋅⋅=Σ  (5.21) 

де Fф – поверхня фільтру, м2; Kп – поправочний коефіцієнт, що враховує 

збільшення опору фільтруючої перегородки при її багаторазовому використані, 

Kп = 0,8; Kм – поправочний коефіцієнт, що враховує можливі коливання 

властивостей промислової суспензії та масштабний перехід від лабораторної 

моделі до промислового фільтру, Kм = 0,7 ÷ 0,9. 

 

Приклад 5. Підібрати стандартний барабанний вакуум-фільтр з 

продуктивністю по фільтрату Vф = 1,5 м3/год. Масова концентрація твердої 

фази xт = 17 %; перепад тиску при фільтруванні та промивці ∆p = 0,63  105 

Па; густина рідкої фази ρр = 1065 кг/м3; густина твердої фази ρт = 2530 кг/м3; 

динамічна в’язкість фільтрату μ =1,0410-3  Пас; висота шару осаду hoc = 12 

мм;  питомий опір осаду rв = 35,4109 м/кг; опір фільтрувальної перегородки rф.п 

= 40109 1/м; питомі витрати промивної рідини vпр.р = 1,110-3 м3/кг; в’язкість 

промивної рідини при 50оС μпр = 0,9010-3 Пас; мінімальний час кінцевого 

сушіння осаду τс2 = 15 с. 

Розвязок. 

Густину вологого осаду знаходимо за формулою (5.1): 

3
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Співвідношення об’єму відфільтрованого осаду до об’єму отриманого 

фільтрату знаходимо за формулою (5.2): 

180
.                      (5.18)

Швидкість фільтрування за цикл, м/с, розраховується 
за рівнянням:

wц = νф.пит /τц.                              (5.19)
Розрахунок продуктивності фільтру безперервної 

дії, м3/с проводиться за загальним рівнянням:
V∑ = wц ∙ Fф ∙Kп ∙ Kм ,                         (5.20)

де Fф – поверхня фільтру, м2; Kп – поправочний коефіцієнт, 
що враховує збільшення опору фільтруючої перегородки 
при її багаторазовому використані, Kп = 0,8; Kм – поправо-
чний коефіцієнт, що враховує можливі коливання власти-
востей промислової суспензії та масштабний перехід від 
лабораторної моделі до промислового фільтру, Kм = 0,7 ÷ 0,9.

Приклад 5. Підібрати стандартний барабанний вакуум-
фільтр з продуктивністю по фільтрату Vф = 1,5 м3/год. Масо-
ва концентрація твердої фази xт = 17 %; перепад тиску при 
фільтруванні та промивці ∆p = 0,63 ∙ 105  Па; густина рідкої 
фази ρр = 1065  кг/м3; густина твердої фази ρт = 2530 кг/м3;  
динамічна в’язкість фільтрату μ =1,04 ∙ 10–3  Па ∙ с; висота 
шару осаду hoc = 12 мм; питомий опір осаду rв = 35,4 ∙ 109 м/кг; 
опір фільтрувальної перегородки rф.п = 40 ∙ 109 1/м; питомі ви-
трати промивної рідини vпр.р = 1,1 ∙ 10–3 м3/кг; в’язкість про-
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мивної рідини при 50  оС μпр = 0,90 ∙ 10–3 Па ∙ с; мінімальний 
час кінцевого сушіння осаду τс2 = 15 с.

Розвязок.
Густину вологого осаду знаходимо за формулою (5.1):
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Швидкість фільтрування за цикл, м/с, розраховується за рівнянням: 

цф.питц /τνw =  (5.20) 

Розрахунок продуктивності фільтру безперервної дії, м3/с проводиться за 

загальним рівнянням: 

мпфц KKFwV ⋅⋅⋅=Σ  (5.21) 

де Fф – поверхня фільтру, м2; Kп – поправочний коефіцієнт, що враховує 

збільшення опору фільтруючої перегородки при її багаторазовому використані, 

Kп = 0,8; Kм – поправочний коефіцієнт, що враховує можливі коливання 

властивостей промислової суспензії та масштабний перехід від лабораторної 

моделі до промислового фільтру, Kм = 0,7 ÷ 0,9. 

 

Приклад 5. Підібрати стандартний барабанний вакуум-фільтр з 

продуктивністю по фільтрату Vф = 1,5 м3/год. Масова концентрація твердої 

фази xт = 17 %; перепад тиску при фільтруванні та промивці ∆p = 0,63  ·105 

Па; густина рідкої фази ρр = 1065 кг/м3; густина твердої фази ρт = 2530 кг/м3; 

динамічна в’язкість фільтрату μ =1,04·10-3  Па·с; висота шару осаду hoc = 12 

мм;  питомий опір осаду rв = 35,4·109 м/кг; опір фільтрувальної перегородки rф.п 

= 40·109 1/м; питомі витрати промивної рідини vпр.р = 1,1·10-3 м3/кг; в’язкість 

промивної рідини при 50оС μпр = 0,90·10-3 Па·с; мінімальний час кінцевого 

сушіння осаду τс2 = 15 с. 

Розвязок. 

Густину вологого осаду знаходимо за формулою (5.1): 
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Співвідношення об’єму відфільтрованого осаду до об’єму отриманого 

фільтрату знаходимо за формулою (5.2): 

 кг/м3.

Співвідношення об’єму відфільтрованого осаду до об’єму 
отриманого фільтрату знаходимо за формулою (5.2):

[ ] 0,295
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Масу твердої фази, що відкладається при проходженні 1 м3 фільтрату 

знаходимо за рівнянням (5.3): 
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Час фільтрування, необхідний для отримання шару осаду висотою hос = 

12 мм, знаходимо з рівняння (5.7), попередньо розрахувавши комплекси b1 та 

v0 відповідно за формулами (5.4) та (5.6): 
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φф (111,5о) < φф .ст  (125о), отже попередньо прийняті значення 

забезпечують здійснення процесу фільтрування. 
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Для забезпечення цієї поверхні приймаємо один фільтр БО10-2.6Р з 

площею фільтрування Fф = 10 м2 (табл.4 Додатку). 

Уточнений розрахунок продуктивності фільтру розраховується на основі 

існуючого розподілення кутів технологічних зон в розподільчій шайбі фільтру 

БО10-2.6Р. 

Фільтр БО10-2.6Р має наступні значення основних кутів технологічних зон 
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φф (111,5о) < φф .ст  (125о), отже попередньо прийняті значення 

забезпечують здійснення процесу фільтрування. 

Час циклу знаходимо за формулою (5.15): 
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Для забезпечення цієї поверхні приймаємо один фільтр БО10-2.6Р з 

площею фільтрування Fф = 10 м2 (табл.4 Додатку). 

Уточнений розрахунок продуктивності фільтру розраховується на основі 

існуючого розподілення кутів технологічних зон в розподільчій шайбі фільтру 

БО10-2.6Р. 

Фільтр БО10-2.6Р має наступні значення основних кутів технологічних зон 

(табл.4 Додатку): φф = 125о; φпр + φс2 = 93,5 о; φр = 18 о; ψ = 144 о.  

Кутову швидкість обертання барабану, виходячи з існуючого кута сектору 

зони фільтрування та розрахованого часу фільтрування, визначаємо за 
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Для забезпечення цієї поверхні приймаємо один фільтр БО10-2.6Р з 
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(табл.4 Додатку): φф = 125о; φпр + φс2 = 93,5 о; φр = 18 о; ψ = 144 о.  
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Оскільки ω2 < ω1, тоді остаточно приймаємо кутову швидкість обертання 

барабану ω= ω2 = 1,43·10-2  рад/с. 

Тоді мінімально необхідний кут фільтрування буде дорівнювати: 
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Продуктивність фільтру знаходимо за формулою (5.20) та (5.21): 
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Що задовольняє вимоги завдання. 

 
Практична робота № 6 

Розрахунок фільтрувальної центрифуги 

Фільтрувальні центрифуги широко застосовуються у технологічних схемах 

утилізації відходів для розділення дрібно- та середньо дисперсних суспензій з 

метою виділення цінних компонентів, а також сушіння осадів. У 

фільтрувальній центрифузі вихідна суспензія завантажується у вертикальний 

або горизонтальний перфорований ротор, який приводиться у обертання 

електродвигуном за допомогою валу та клиноремінної передачі. Внутрішня 

поверхня ротора покрита фільтрувальною тканиною або металевою сіткою, 

крізь яку проходить рідка фаза суспензії і відводиться для подальшої обробки, у 

той час як осад, що утворився на стінках ротора, видаляється за допомогою 

шнека, поршня, ножів або вручну. 

Схема базової моделі вертикальної фільтрувальної центрифуги ФМБ-

601У-1 зображена на рис. 6.1. Усі основні вузли та деталі центрифуги 

закріплені на станині 1, яка підвішена на підвісці, що складається з 

фундаментної рами 2 і опорних колонок 3. Опорні колонки призначені для 

пом’якшення впливу вібрацій на фундамент під час роботи центрифуги. 

 с–1.
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Що задовольняє вимоги завдання. 

 
Практична робота № 6 

Розрахунок фільтрувальної центрифуги 

Фільтрувальні центрифуги широко застосовуються у технологічних схемах 

утилізації відходів для розділення дрібно- та середньо дисперсних суспензій з 

метою виділення цінних компонентів, а також сушіння осадів. У 

фільтрувальній центрифузі вихідна суспензія завантажується у вертикальний 

або горизонтальний перфорований ротор, який приводиться у обертання 

електродвигуном за допомогою валу та клиноремінної передачі. Внутрішня 

поверхня ротора покрита фільтрувальною тканиною або металевою сіткою, 

крізь яку проходить рідка фаза суспензії і відводиться для подальшої обробки, у 

той час як осад, що утворився на стінках ротора, видаляється за допомогою 

шнека, поршня, ножів або вручну. 

Схема базової моделі вертикальної фільтрувальної центрифуги ФМБ-

601У-1 зображена на рис. 6.1. Усі основні вузли та деталі центрифуги 

закріплені на станині 1, яка підвішена на підвісці, що складається з 

фундаментної рами 2 і опорних колонок 3. Опорні колонки призначені для 

пом’якшення впливу вібрацій на фундамент під час роботи центрифуги. 

1-2
2 с10131

180
143

1536129
593 −⋅=⎥⎦

⎤
⎢⎣
⎡

+
=ω ,,

,
,  

Оскільки ω2 < ω1, тоді остаточно приймаємо кутову швидкість обертання 

барабану ω= ω2 = 1,43·10-2  рад/с. 

Тоді мінімально необхідний кут фільтрування буде дорівнювати: 

°=⋅⋅⋅, = ⋅ϕ⋅=ϕ − 4,10214318012510431π180' 2
фф ,//w  

Час повного циклу (оберту) знаходимо з виразу: 

с556
93,5

15)(129,36360)(360

с2пр

с2пр
ц =

+⋅
=

+
+⋅

=
ϕϕ

τ
ττ

 

Продуктивність фільтру знаходимо за формулою (5.20) та (5.21): 

/гго2,41м/см10670
87,490

80101041 333
3

ц

пфф.пит
ф =⋅=

⋅⋅⋅
=

τ

⋅⋅
= −

−
,,KFv

V  

Що задовольняє вимоги завдання. 

 
Практична робота № 6 

Розрахунок фільтрувальної центрифуги 

Фільтрувальні центрифуги широко застосовуються у технологічних схемах 

утилізації відходів для розділення дрібно- та середньо дисперсних суспензій з 

метою виділення цінних компонентів, а також сушіння осадів. У 

фільтрувальній центрифузі вихідна суспензія завантажується у вертикальний 

або горизонтальний перфорований ротор, який приводиться у обертання 

електродвигуном за допомогою валу та клиноремінної передачі. Внутрішня 

поверхня ротора покрита фільтрувальною тканиною або металевою сіткою, 

крізь яку проходить рідка фаза суспензії і відводиться для подальшої обробки, у 

той час як осад, що утворився на стінках ротора, видаляється за допомогою 

шнека, поршня, ножів або вручну. 

Схема базової моделі вертикальної фільтрувальної центрифуги ФМБ-

601У-1 зображена на рис. 6.1. Усі основні вузли та деталі центрифуги 

закріплені на станині 1, яка підвішена на підвісці, що складається з 

фундаментної рами 2 і опорних колонок 3. Опорні колонки призначені для 

пом’якшення впливу вібрацій на фундамент під час роботи центрифуги. 

.

Що задовольняє вимогам завдання.
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Практична робота № 6
Розрахунок фільтрувальної центрифуги

Фільтрувальні центрифуги широко застосовуються у тех-
нологічних схемах утилізації відходів для розділення дрібно- 
та середньо дисперсних суспензій з метою виділення цінних 
компонентів, а також сушіння осадів. У фільтрувальній цен-
трифузі вихідна суспензія завантажується у вертикальний 
або горизонтальний перфорований ротор, який приводить-
ся у обертання електродвигуном за допомогою валу та кли-
норемінної передачі. Внутрішня поверхня ротора покрита 
фільтрувальною тканиною або металевою сіткою, крізь яку 
проходить рідка фаза суспензії і відводиться для подальшої 
обробки, у той час як осад, що утворився на стінках ротора, 
видаляється за допомогою шнека, поршня, ножів або вручну.

Схема базової моделі вертикальної фільтрувальної цен-
трифуги ФМБ-601У-1 зображена на рис. 6.1. Усі основні вуз-
ли та деталі центрифуги закріплені на станині 1, яка підвішена 
на підвісці, що складається з фундаментної рами 2 і опорних 
колонок  3. Опорні колонки призначені для пом’якшення 
впливу вібрацій на фундамент під час роботи центрифуги.

У центрі станини розташована опора 7 ротора, на верх-
ньому кінці вала якої закріплено ротор  6, на нижньому – 
гальмо 12 і привідний шків  11. Ротор огороджений кожу-
хом  4, який разом зі станиною слугує збирачем фільтрату 
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і  одночасно ізолює зону центрифугування у машині від 
навколишнього середовища. Зверху кожух закритий криш-
кою 5 з трубою живлення для подачі рідких продуктів. Вал 
у  опорі встановлений на двох підшипниках, порожнини 
яких закриті кришками з манжетними ущільненнями для за-
побігання витокам мастила. Крім того, нижня кришка слу-
гує гальмівним обідком.

У нижній частині машини розташований привід цен-
трифуги, що складається з електродвигуна 8, на валу якого 
закріплено турбомуфту 9, та клиноремінної передачі 10, яка 
передає обертання на привідний шків, закріплений на валу 
центрифуги. Центрифуга забезпечена гальмом, яке може 
бути приведено у дію тільки після зупинки електродвигуна.

1

654

3

2 9

8

7

12 11 10

Для розрахунку центрифуг здебільшого необхідне попе-
реднє проведення модельних випробувань на зменшених мо-
делях апаратів того ж самого типу та конструктивної моди-
фікації. Отримані на модельних машинах експериментальні 

Рис. 6.1. Схема вертикальної центрифуги:
1 − станина; 2 – фундаментна рама; 3 − опорна колонка; 4 − кожух;  

5 − кришка; 6 − ротор; 7 − опора; 8 − електродвигун; 9 – турбомуфта; 
10 − клиноремінна передача; 11 − привідний шків; 12 − гальмо
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дані згодом використовуються при проведенні технологіч-
них розрахунків центрифуг.

Вибір типа центрифуги здійснюється за аналогами, що 
працюють на тих самих вихідних речовинах, або шляхом 
аналізу технологічних вимог до процесу розділення, влас-
тивостей осаду та суспензії, а також потужності установки.

В останньому випадку слід знати необхідну об’ємну про-
дуктивність центрифуги за суспензією Vс, м

3/с, яка пов’язана 
з масовою продуктивністю Gс, кг/с співвідношенням:

електродвигун; 9 – турбомуфта; 10 −  клиноремінна передача; 11 − привідний 

шків; 12 − гальмо. 
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модельних випробувань на зменшених моделях апаратів того ж самого типу та 

конструктивної модифікації. Отримані на модельних машинах 

експериментальні дані згодом використовуються при проведенні технологічних 

розрахунків центрифуг. 

Вибір типа центрифуги здійснюється за аналогами, що працюють на тих 

самих вихідних речовинах, або шляхом аналізу технологічних вимог до 

процесу розділення, властивостей осаду та суспензії, а також потужності 

установки. 
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де ρт  – густина твердої фази, кг/м3; ρр – густина рідини, кг/м3; хт – масова 

концентрація твердої фази, частки. 

Іншим важливим фактором, що враховується при виборі типу центрифуги 
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де хт – масова концентрація твердої фази. 

Методики розрахунку фільтрувальних центрифуг мають певні особливості, 

залежно від режиму роботи апарату та властивостей осаду. 
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де хт – масова концентрація твердої фази.
Методики розрахунку фільтрувальних центрифуг ма-

ють певні особливості, залежно від режиму роботи апарату 
та властивостей осаду.

Середня продуктивність центрифуги періодичної дії 
за суспензією, м3/с, дорівнює:
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де vс – об’єм суспензії, відфільтрованої за цикл, м3; vр – робоча місткість 

барабана центрифуги, м3, що приводиться у її технічних характеристиках (табл. 

5 Додатку); х1 – відношення об’єму утвореного осаду до об’єму відфільтрованої 

суспензії, що визначається експериментально; φ – коефіцієнт заповнення 

барабана центрифуги осадом (для мало стисливих осадів  φ = 0,7 … 0,8, для 

сильно стисливих φ визначається експериментально); τц – час повного циклу 

обробки суспензії у центрифузі; Кп – коефіцієнт, який враховує зростання 

опору фільтрувальної перегородки при багаторазовому її використанні та у 

розрахунках приймається рівним 0,8. 

Час повного циклу роботи фільтрувальної центрифуги періодичної дії: 

дспрфц τ+τ+τ+τ=τ ,      (6.5) 

де τф – час фільтрування, який в загальному випадку складається з часу 

завантаження τз та часу фільтрування шару рідини, який залишається над 

осадом після завершення подачі суспензії, с; τпр – час промивання осаду, с, що 

визначається експериментально; τс – час сушіння осаду, с; τд – час, який 

витрачений на проведення допоміжних операцій (розгін, гальмування, 

вивантаження осаду, регенерація фільтрувальної поверхні), с, і може бути 

орієнтовно прийнятий по даним, наведеним у каталогах для відповідного типу 

центрифуги. 

Для визначення часу фільтрування та промивки стисливих осадів на 

промисловій центрифузі використовують дані експериментальних досліджень, 

отримані на модельній центрифузі з таким самим режимом фільтрування і 

значеннями фактору розділення та висоти осаду hос. 

Якщо висота шару осаду hос.п., яка прийнята для промислової машини, 

відрізняється від hос.м, отриманій на модельній центрифузі, то величину τф 

розраховують за формулою: 

KП 

Середня продуктивність центрифуги періодичної дії за суспензією, м3/с, 
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де vс – об’єм суспензії, відфільтрованої за цикл, м3; vр – робоча місткість 

барабана центрифуги, м3, що приводиться у її технічних характеристиках (табл. 

5 Додатку); х1 – відношення об’єму утвореного осаду до об’єму відфільтрованої 

суспензії, що визначається експериментально; φ – коефіцієнт заповнення 

барабана центрифуги осадом (для мало стисливих осадів  φ = 0,7 … 0,8, для 

сильно стисливих φ визначається експериментально); τц – час повного циклу 

обробки суспензії у центрифузі; Кп – коефіцієнт, який враховує зростання 

опору фільтрувальної перегородки при багаторазовому її використанні та у 

розрахунках приймається рівним 0,8. 

Час повного циклу роботи фільтрувальної центрифуги періодичної дії: 

дспрфц τ+τ+τ+τ=τ ,      (6.5) 

де τф – час фільтрування, який в загальному випадку складається з часу 

завантаження τз та часу фільтрування шару рідини, який залишається над 

осадом після завершення подачі суспензії, с; τпр – час промивання осаду, с, що 

визначається експериментально; τс – час сушіння осаду, с; τд – час, який 

витрачений на проведення допоміжних операцій (розгін, гальмування, 

вивантаження осаду, регенерація фільтрувальної поверхні), с, і може бути 

орієнтовно прийнятий по даним, наведеним у каталогах для відповідного типу 

центрифуги. 

Для визначення часу фільтрування та промивки стисливих осадів на 

промисловій центрифузі використовують дані експериментальних досліджень, 

отримані на модельній центрифузі з таким самим режимом фільтрування і 

значеннями фактору розділення та висоти осаду hос. 

Якщо висота шару осаду hос.п., яка прийнята для промислової машини, 

відрізняється від hос.м, отриманій на модельній центрифузі, то величину τф 

розраховують за формулою: 

 KП,                 (6.4)
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де vс – об’єм суспензії, відфільтрованої за цикл, м3; vр – ро-
боча місткість барабана центрифуги,  м3, що приводиться 
у її технічних характеристиках (табл. 5 Додатку); х1 – відно-
шення об’єму утвореного осаду до об’єму відфільтрованої 
суспензії, що визначається експериментально; φ – коефіцієнт 
заповнення барабана центрифуги осадом (для мало стисли-
вих осадів φ = 0,7…0,8, для сильно стисливих φ визначається 
експериментально); τц – час повного циклу обробки суспен-
зії у центрифузі; Kп – коефіцієнт, який враховує зростання 
опору фільтрувальної перегородки при багаторазовому її ви-
користанні та у розрахунках приймається рівним 0,8.

Час повного циклу роботи фільтрувальної центрифуги 
періодичної дії:

Середня продуктивність центрифуги періодичної дії за суспензією, м3/с, 

дорівнює: 
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де vс – об’єм суспензії, відфільтрованої за цикл, м3; vр – робоча місткість 

барабана центрифуги, м3, що приводиться у її технічних характеристиках (табл. 

5 Додатку); х1 – відношення об’єму утвореного осаду до об’єму відфільтрованої 

суспензії, що визначається експериментально; φ – коефіцієнт заповнення 

барабана центрифуги осадом (для мало стисливих осадів  φ = 0,7 … 0,8, для 

сильно стисливих φ визначається експериментально); τц – час повного циклу 

обробки суспензії у центрифузі; Кп – коефіцієнт, який враховує зростання 

опору фільтрувальної перегородки при багаторазовому її використанні та у 

розрахунках приймається рівним 0,8. 

Час повного циклу роботи фільтрувальної центрифуги періодичної дії: 

дспрфц τ+τ+τ+τ=τ ,      (6.5) 

де τф – час фільтрування, який в загальному випадку складається з часу 

завантаження τз та часу фільтрування шару рідини, який залишається над 

осадом після завершення подачі суспензії, с; τпр – час промивання осаду, с, що 

визначається експериментально; τс – час сушіння осаду, с; τд – час, який 

витрачений на проведення допоміжних операцій (розгін, гальмування, 

вивантаження осаду, регенерація фільтрувальної поверхні), с, і може бути 

орієнтовно прийнятий по даним, наведеним у каталогах для відповідного типу 

центрифуги. 

Для визначення часу фільтрування та промивки стисливих осадів на 

промисловій центрифузі використовують дані експериментальних досліджень, 

отримані на модельній центрифузі з таким самим режимом фільтрування і 

значеннями фактору розділення та висоти осаду hос. 

Якщо висота шару осаду hос.п., яка прийнята для промислової машини, 

відрізняється від hос.м, отриманій на модельній центрифузі, то величину τф 

розраховують за формулою: 

,                       (6.5)
де τф – час фільтрування, який в загальному випадку скла-
дається з часу завантаження τз та часу фільтрування шару 
рідини, який залишається над осадом після завершення по-
дачі суспензії, с; τпр – час промивання осаду, с, що визнача-
ється експериментально; τс – час сушіння осаду, с; τд – час, 
який витрачений на проведення допоміжних операцій (роз-
гін, гальмування, вивантаження осаду, регенерація філь-
трувальної поверхні), с, і може бути орієнтовно прийнятий 
за даними, наведеними у каталогах для відповідного типу 
центрифуги.

Для визначення часу фільтрування та промивки стисли-
вих осадів на промисловій центрифузі використовують дані 
експериментальних досліджень, отримані на модельній цен-
трифузі з таким самим режимом фільтрування і значеннями 
фактору розділення та висоти осаду hос.

Якщо висота шару осаду hос.п. , яка прийнята для промис-
лової машини, відрізняється від hос.м , отриманій на модельній 
центрифузі, то величину τф розраховують за формулою:
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де τфм – час фільтрування на модельній установці; k1 – коефіцієнт 

масштабного переходу від моделі до промислової центрифуги, чисельне 

значення якого залежить від ступеню стиснення осаду, k1 = 1,5…2,0. 

Висота шару осаду у промисловій центрифузі м, може бути розрахована за 
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де Fф – площа поверхні фільтрування центрифуги, м2; Dв – внутрішній 

діаметр барабану (ротора) центрифуги, м; L – довжина барабану, м, які можна 

визначити за табл. 5 Додатку. 

Час промивання та сушіння осаду на промисловій центрифузі, с, 

відповідно визначається за залежностями: 
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3с.м.с.п k⋅τ=τ ,        (6.9) 

де де k2, k3 – коефіцієнти масштабного переходу, k2 = 1,0…1,5; k3 = 

1,0…1,4. 

Найбільш поширеним для фільтрувальних центрифуг є режим з 

постійними витратами суспензії під час її завантаження Vс, м3/с, які 

розраховують за залежністю: 
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де Vсм –  витрати суспензії при завантаженні модельної центрифуги, м3/с; 

Fфм – площа поверхні фільтрування модельної центрифуги, м2. 

Для мало стисливого осаду у режимі з постійними оптимальними 

витратами суспензії наприкінці режиму завантаження шар рідини над осадом є 

мінімальним. Тож тривалість фільтрування можна вважати рівною тривалості 

завантаження, а швидкість фільтрування – постійною протягом циклу. У цьому 

,                          (6.6)

де τфм – час фільтрування на модельній установці; k1 – ко-
ефіцієнт масштабного переходу від моделі до промислової 
центрифуги, чисельне значення якого залежить від ступеню 
стиснення осаду, k1 = 1,5…2,0.

Висота шару осаду у промисловій центрифузі м, може 
бути розрахована за формулою:
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де τфм – час фільтрування на модельній установці; k1 – коефіцієнт 

масштабного переходу від моделі до промислової центрифуги, чисельне 

значення якого залежить від ступеню стиснення осаду, k1 = 1,5…2,0. 

Висота шару осаду у промисловій центрифузі м, може бути розрахована за 

формулою: 
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де Fф – площа поверхні фільтрування центрифуги, м2; Dв – внутрішній 

діаметр барабану (ротора) центрифуги, м; L – довжина барабану, м, які можна 

визначити за табл. 5 Додатку. 

Час промивання та сушіння осаду на промисловій центрифузі, с, 

відповідно визначається за залежностями: 
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3с.м.с.п k⋅τ=τ ,        (6.9) 

де де k2, k3 – коефіцієнти масштабного переходу, k2 = 1,0…1,5; k3 = 

1,0…1,4. 

Найбільш поширеним для фільтрувальних центрифуг є режим з 

постійними витратами суспензії під час її завантаження Vс, м3/с, які 

розраховують за залежністю: 
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де Vсм –  витрати суспензії при завантаженні модельної центрифуги, м3/с; 

Fфм – площа поверхні фільтрування модельної центрифуги, м2. 

Для мало стисливого осаду у режимі з постійними оптимальними 

витратами суспензії наприкінці режиму завантаження шар рідини над осадом є 

мінімальним. Тож тривалість фільтрування можна вважати рівною тривалості 

завантаження, а швидкість фільтрування – постійною протягом циклу. У цьому 

,                     (6.7)

де Fф – площа поверхні фільтрування центрифуги, м2; Dв – 
внутрішній діаметр барабану (ротора) центрифуги, м; L – до-
вжина барабану, м, які можна визначити за табл. 5 Додатку.

Час промивання та сушіння осаду на промисловій цен-
трифузі, с, відповідно визначається за залежностями:
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де τфм – час фільтрування на модельній установці; k1 – коефіцієнт 

масштабного переходу від моделі до промислової центрифуги, чисельне 

значення якого залежить від ступеню стиснення осаду, k1 = 1,5…2,0. 

Висота шару осаду у промисловій центрифузі м, може бути розрахована за 
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де Fф – площа поверхні фільтрування центрифуги, м2; Dв – внутрішній 

діаметр барабану (ротора) центрифуги, м; L – довжина барабану, м, які можна 

визначити за табл. 5 Додатку. 

Час промивання та сушіння осаду на промисловій центрифузі, с, 

відповідно визначається за залежностями: 
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де де k2, k3 – коефіцієнти масштабного переходу, k2 = 1,0…1,5; k3 = 

1,0…1,4. 

Найбільш поширеним для фільтрувальних центрифуг є режим з 

постійними витратами суспензії під час її завантаження Vс, м3/с, які 

розраховують за залежністю: 
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де Vсм –  витрати суспензії при завантаженні модельної центрифуги, м3/с; 

Fфм – площа поверхні фільтрування модельної центрифуги, м2. 

Для мало стисливого осаду у режимі з постійними оптимальними 

витратами суспензії наприкінці режиму завантаження шар рідини над осадом є 

мінімальним. Тож тривалість фільтрування можна вважати рівною тривалості 

завантаження, а швидкість фільтрування – постійною протягом циклу. У цьому 
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де τфм – час фільтрування на модельній установці; k1 – коефіцієнт 

масштабного переходу від моделі до промислової центрифуги, чисельне 

значення якого залежить від ступеню стиснення осаду, k1 = 1,5…2,0. 

Висота шару осаду у промисловій центрифузі м, може бути розрахована за 
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де Fф – площа поверхні фільтрування центрифуги, м2; Dв – внутрішній 

діаметр барабану (ротора) центрифуги, м; L – довжина барабану, м, які можна 

визначити за табл. 5 Додатку. 

Час промивання та сушіння осаду на промисловій центрифузі, с, 

відповідно визначається за залежностями: 
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3с.м.с.п k⋅τ=τ ,        (6.9) 

де де k2, k3 – коефіцієнти масштабного переходу, k2 = 1,0…1,5; k3 = 

1,0…1,4. 

Найбільш поширеним для фільтрувальних центрифуг є режим з 

постійними витратами суспензії під час її завантаження Vс, м3/с, які 

розраховують за залежністю: 
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де Vсм –  витрати суспензії при завантаженні модельної центрифуги, м3/с; 

Fфм – площа поверхні фільтрування модельної центрифуги, м2. 

Для мало стисливого осаду у режимі з постійними оптимальними 

витратами суспензії наприкінці режиму завантаження шар рідини над осадом є 
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динамічна в’язкість рідкої фази μ = 0,9810-3 Па·с. При проведенні випробувань 

rO ,     (6.14)

де vпр – питомий об’єм промивної рідини на 1 кг твердої 
фази, м3/кг; μпр – динамічна в’язкість промивної рідини  
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рідкої фази, Па ∙ с; εос – порізність осаду, частки; ρпр – густи-
на промивної рідини , кг/м3.

Тоді середня продуктивність центрифуги за суспензією 
за цикл, м3/с, дорівнюватиме:

випадку продуктивність центрифуги по фільтрату, м3/с, можна визначити з 

рівняння фільтрування у полі відцентрових сил: 

)(2 ффпро

фрв
2

р
ф Frvr

FvD
V

⋅+ϕ⋅⋅⋅μ

⋅ϕ⋅⋅⋅ω⋅ρ
= ,    (6.11) 

де ω – кутова швидкість обертання барабану, с-1; μ – динамічна в’язкість 

рідкої фази, Па·с; rо – питомий об’ємний опір осаду, 1/м2; rфп – опір 

фільтрувальної перегородки, 1/м. 

Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження, м3/с 

розраховують за формулою: 

)]1()1([2 1ффп1ро

фрв
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p

xFrxvr
FvD

V c −⋅⋅+−⋅ϕ⋅⋅⋅μ

⋅ϕ⋅⋅⋅ω⋅ρ
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Час фільтрування, с, визначається з виразу: 
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r
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Час промивки осаду, с, знаходять за формулою: 
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де vпр – питомий об’єм промивної рідини на 1 кг твердої фази, м3/кг; μпр  – 

динамічна в’язкість промивної рідини рідкої фази, Па·с; εос – порізність осаду, 

частки; ρпр – густина промивної рідини , кг/м3. 

Тоді середня продуктивність центрифуги по суспензії за цикл, м3/с, 

дорівнюватиме: 

ц

фс
с.ср τ

τ
=

V
V .       (6.15) 

 

Приклад 6. Розрахувати середню продуктивність центрифуги ФМБ-60 при 

розділенні суспензії, що містить кристалічні частинки промислових відходів, 

густина твердої фази ρт = 1450 кг/м3; густина рідкої фази ρр = 1000 кг/м3; 

динамічна в’язкість рідкої фази μ = 0,9810-3 Па·с. При проведенні випробувань 

.                             (6.15)

Приклад 6. Розрахувати середню продуктивність цен-
трифуги ФМБ-60 при розділенні суспензії, що містить крис-
талічні частинки промислових відходів, густина твердої 
фази ρт = 1450 кг/м3; густина рідкої фази ρр = 1000 кг/м3; ди-
намічна в’язкість рідкої фази μ = 0,98 ∙ 10–3 Па ∙ с. При прове-
денні випробувань на модельній установці отримано наступ-
ні результати: відношення об’єму осаду до об’єму суспензії 
х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду rо = 1,0 ∙ 1011 1/м2; 
опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5 ∙ 1010 1/м; питомий 
об’єм промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; 
густина промивної рідини ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промив-
ної рідини μпр = 0,89 ∙ 10–3  Па∙с; порізність осаду εос = 0,50; 
час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м = 150 с; час, 
що витрачається на допоміжні операції у промисловій цен-
трифузі τд = 600 с.

Розв'язок:
За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри 

центрифуги ФМБ-60:
− максимальна частота обертання барабану n = 25 с–1;
− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м;
− робоча місткість барабану                      vр = 0,045 м3;
− площа поверхні фільтрування                  Fф = 0,66 м2.

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом 
φ = 0,8.
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Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з ви-
разу:

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

 c–1.
Продуктивність центрифуги за фільтратом у режимі по-

стійної швидкості фільтрування визначаємо за формулою 
(6.11):

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 

с/м103,1
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 

с/м109,1

)]3,01(66,0105,1)3,01(8,0045,0100,1[1098,02
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

1000 ∙ (157,1)2 ∙ 0,6 ∙ 0,045 ∙ 0,8 ∙ 0,66
2 ∙ 0,98 ∙ 10–3 ∙ (1,0 ∙ 1011 ∙ 0,045 ∙ 0,8 + 1,5 ∙ 1010 ∙ 0,66)

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 

с/м109,1
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

Vф = 

= 1,3∙ 10–2 м3/с .

Продуктивність центрифуги за суспензією у період за-
вантаження розраховуємо за формулою (6.12):

Vс = 

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 

с/м109,1
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

1000 ∙ (157,1)2 ∙ 0,6 ∙ 0,045 ∙ 0,8 ∙ 0,66
2 ∙ 0,98 ∙ 10–3 ∙ [1,0 ∙ 1011 ∙ 0,045 ∙ 0,8 ∙ (1 – 0,3) + 1,5 ∙ 1010 ∙ 0,66 ∙ (1 – 0,3)]

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 

с/м109,1
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 

с/м109,1

)]3,01(66,0105,1)3,01(8,0045,0100,1[1098,02
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

1,9∙ 10–2 м3/с.

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13):
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Час промивання осаду визначаємо за формулою (6.14): 
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Приймаємо коефіцієнт масштабного переходу k3=1,2.  

Тоді час сушіння осаду на промисловій центрифузі згідно з формулою 

(6.9): 

с 1801502,1с.п. =⋅=τ  

Час повного циклу обробки суспензії на центрифузі, знаходимо за 

формулою (6.5): 

с 1403600180475145ц =+++=τ  

Середню продуктивність центрифуги по суспензії визначаємо за рівнянням 

(6.15): 
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При розрахунку фільтрувальної центрифуги безперервної дії спочатку з 

рівняння (6.10) за заданою продуктивністю по суспензії визначають необхідну 

площу поверхні фільтрування Fф, за якою обирають центрифугу та проводять 

перевірку її продуктивності за осадом, кг/с, яка для центрифуг зі шнековим 

вивантаженням осаду складає: 

3
вм

3
вп

тмтп
D
DGG ⋅=  

де Gтп , Gтм – відповідно продуктивності за осадом промислової та 

модельної центрифуги, кг/с;  Dвп Dвм – відповідно внутрішній діаметр барабану 

(ротора) промислової та модельної центрифуги, м. 

  

на модельній установці отримано наступні результати: відношення об’єму 

осаду до об’єму суспензії х1 = 0,30; питомий об’ємний опір осаду  rо = 1,01011 

1/м2; опір фільтрувальної перегородки rф.п = 1,5·1010 1/м; питомий об’єм 

промивної рідини на 1 кг твердої фази vпр = 1,0 м3/кг; густина промивної рідини 

ρпр = 995 кг/м3; в’язкість промивної рідини μпр = 0,8910-3Па·с; порізність осаду 

εос = 0,50; час сушіння осаду на модельній центрифузі τс.м  =150 с; час, що 

витрачається на допоміжні операції у промисловій центрифузі τд = 600 с. 

Розв'язок: 

За таблицею 5 Додатку визначаємо технічні параметри центрифуги ФМБ-

60: 

− максимальна частота обертання барабану  n = 25 с-1; 

− внутрішній діаметр барабану                      Dв = 0,6 м; 

− робоча місткість барабану                               vр = 0,045 м3; 

− площа поверхні фільтрування                         Fф = 0,66 м2. 

Приймаємо коефіцієнт заповнення барабану осадом φ=0,8. 

Знаходимо кутову швидкість обертання барабану з виразу: 
-1c1,1572514,322 =⋅⋅=⋅π=ω n  

Продуктивність центрифуги по фільтрату у режимі постійної швидкості 

фільтрування визначаємо за формулою (6.11): 
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Продуктивність центрифуги по суспензії у період завантаження 

розраховуємо за формулою (6.12): 
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Час фільтрування знаходимо за рівнянням (6.13): 

2 ∙ 1,5 ∙ 1010 ∙ 0,98 ∙ 10–3

1000 ∙ (157,1)2 ∙ 0,6   
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Час промивання осаду визначаємо за формулою (6.14): 
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Приймаємо коефіцієнт масштабного переходу k3=1,2.  

Тоді час сушіння осаду на промисловій центрифузі згідно з формулою 

(6.9): 

с 1801502,1с.п. =⋅=τ  

Час повного циклу обробки суспензії на центрифузі, знаходимо за 

формулою (6.5): 

с 1403600180475145ц =+++=τ  

Середню продуктивність центрифуги по суспензії визначаємо за рівнянням 

(6.15): 

/см1096,1
1403

145109,1 33
2

с.ср
−

−
⋅=

⋅⋅
=V  

При розрахунку фільтрувальної центрифуги безперервної дії спочатку з 

рівняння (6.10) за заданою продуктивністю по суспензії визначають необхідну 

площу поверхні фільтрування Fф, за якою обирають центрифугу та проводять 

перевірку її продуктивності за осадом, кг/с, яка для центрифуг зі шнековим 

вивантаженням осаду складає: 

3
вм

3
вп

тмтп
D
DGG ⋅=  

де Gтп , Gтм – відповідно продуктивності за осадом промислової та 

модельної центрифуги, кг/с;  Dвп Dвм – відповідно внутрішній діаметр барабану 

(ротора) промислової та модельної центрифуги, м. 
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Час промивання осаду визначаємо за формулою (6.14): 

с478
66,06,0)1,157(995

1011089,0)5,01(14508,0045,00,12
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Приймаємо коефіцієнт масштабного переходу k3=1,2.  

Тоді час сушіння осаду на промисловій центрифузі згідно з формулою 

(6.9): 

с 1801502,1с.п. =⋅=τ  

Час повного циклу обробки суспензії на центрифузі, знаходимо за 

формулою (6.5): 

с 1403600180475145ц =+++=τ  

Середню продуктивність центрифуги по суспензії визначаємо за рівнянням 

(6.15): 

/см1096,1
1403

145109,1 33
2
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−
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⋅⋅
=V  

При розрахунку фільтрувальної центрифуги безперервної дії спочатку з 

рівняння (6.10) за заданою продуктивністю по суспензії визначають необхідну 

площу поверхні фільтрування Fф, за якою обирають центрифугу та проводять 

перевірку її продуктивності за осадом, кг/с, яка для центрифуг зі шнековим 

вивантаженням осаду складає: 

3
вм

3
вп

тмтп
D
DGG ⋅=  

де Gтп , Gтм – відповідно продуктивності за осадом промислової та 

модельної центрифуги, кг/с;  Dвп Dвм – відповідно внутрішній діаметр барабану 

(ротора) промислової та модельної центрифуги, м. 

1000 ∙ (157,1)2 ∙ 0,6 ∙ 0,045 ∙ 0,8 ∙ 0,66 – 2 ∙ 0,98 ∙ 10–3 ∙ 1 ∙ 1011 ∙ 0,66 ∙ 1,9 ∙ 10–2

2 ∙ 0,98 ∙ 10–3 ∙ 1 ∙ 1011 ∙ 0,3 ∙ 1,3 ∙ 10–2 ∙ 1,9 ∙ 10–2
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Час промивання осаду визначаємо за формулою (6.14): 
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Приймаємо коефіцієнт масштабного переходу k3=1,2.  

Тоді час сушіння осаду на промисловій центрифузі згідно з формулою 

(6.9): 

с 1801502,1с.п. =⋅=τ  

Час повного циклу обробки суспензії на центрифузі, знаходимо за 

формулою (6.5): 

с 1403600180475145ц =+++=τ  

Середню продуктивність центрифуги по суспензії визначаємо за рівнянням 

(6.15): 

/см1096,1
1403

145109,1 33
2

с.ср
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−
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⋅⋅
=V  

При розрахунку фільтрувальної центрифуги безперервної дії спочатку з 

рівняння (6.10) за заданою продуктивністю по суспензії визначають необхідну 

площу поверхні фільтрування Fф, за якою обирають центрифугу та проводять 

перевірку її продуктивності за осадом, кг/с, яка для центрифуг зі шнековим 

вивантаженням осаду складає: 

3
вм

3
вп

тмтп
D
DGG ⋅=  

де Gтп , Gтм – відповідно продуктивності за осадом промислової та 

модельної центрифуги, кг/с;  Dвп Dвм – відповідно внутрішній діаметр барабану 

(ротора) промислової та модельної центрифуги, м. 
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Час промивання осаду визначаємо за формулою (6.14): 

с478
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1011089,0)5,01(14508,0045,00,12
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Приймаємо коефіцієнт масштабного переходу k3=1,2.  

Тоді час сушіння осаду на промисловій центрифузі згідно з формулою 

(6.9): 

с 1801502,1с.п. =⋅=τ  

Час повного циклу обробки суспензії на центрифузі, знаходимо за 

формулою (6.5): 

с 1403600180475145ц =+++=τ  

Середню продуктивність центрифуги по суспензії визначаємо за рівнянням 

(6.15): 

/см1096,1
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−
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Приймаємо коефіцієнт масштабного переходу k3 = 1,2. 
Тоді час сушіння осаду на промисловій центрифузі згід-

но з формулою (6.9):
τс.п. = 1,2 ∙ 150 = 180 с. 

Час повного циклу обробки суспензії на центрифузі, 
знаходимо за формулою (6.5):

τц = 145 + 475 + 180 + 600 = 1403 с. 

Середню продуктивність центрифуги за суспензією ви-
значаємо за рівнянням (6.15):
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,

де Gтп , Gтм – відповідно продуктивності за осадом промис-
лової та модельної центрифуги, кг/с;  Dвп Dвм – відповідно 
внутрішній діаметр барабану (ротора) промислової та мо-
дельної центрифуги, м.
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Практична робота № 7
Розрахунок електрофільтра

Електрофільтри використовують для вилучення ае-
розольних частинок з відхідних газів різних виробництв 
з  ефективністю уловлювання до 0,99 за початкової запи-
леності газу до 0,05 кг/м³. Вони працюють при розріджен-
ні у системі від 2 до 5 кПа, тоді як їхній гідравлічний опір 
складає 150…200 Па.

Принцип дії електрофільтра оснований на створенні різ-
ниці потенціалів у 55…70 кВ між коронуючими електрода-
ми, виготовленими з дроту діаметром 2–3 мм та осаджуваль-
ними електродами, виготовленими у вигляді циліндричних 
чи шестигранних труб або пластин різної форми (рис 7.1). 
При цьому внаслідок коронного розряду відхідний газ іо-
нізується і заряджені іонами тверді частинки переносяться 
до осаджувального електрода.

Запилений газ рухається по каналах, утворених між ко-
ронуючими та осаджувальними електродами, розташовани-
ми всередині осаджувальної камери знизу вгору або у гори-
зонтальному напрямку.

Основні параметри деяких типів пластинчастих електро-
фільтрів наведені у таблиці  6 Додатку. Буквені позначення 
у індексації електрофільтрів характеризують їхні конструктивні 
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особливості або призначення: У − уніфікований; Г − з гори-
зонтальним ходом газу; Ц − для уловлювання цементного 
пилу; Д − для очищення димових газів; В − з вертикальним 
ходом газу; П − пластинчастий; С − для уловлювання сажі 
або смоли; Т − високотемпературний; Ш − шестигранні 
електроди; М − мокрий; К − кислотний.

Рис. 7.1. Схема електрофільтра з пластинчастими (а)  
та трубчастими (б) електродами

Цифри після буквеної індексації означають порядковий 
номер габаритної групи, кількість електричних полів, або 
площу перерізу активної зони фільтра. Додатково буквами 
можуть позначати: ск − сталевий корпус; зб − залізобетонний 
корпус; бц − фільтр встановлено після батарейного циклону.

Вибір електрофільтра проводиться за площею активної 
зони з урахуванням умов його роботи. Площа перерізу ак-
тивної зони електрофільтра:

а

б
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Основні параметри деяких типів пластинчастих електрофільтрів наведені у 

таблиці 6 Додатку. Буквені позначення у індексації електрофільтрів 

характеризують їхні конструктивні особливості або призначеня: У − 

уніфікований; Г − з горизонтальним ходом газу; Ц − для уловлювання 

цементного пилу; Д − для очищення димових газів; В − з вертикальним ходом 

газу; П − пластинчастий; С − для уловлювання сажі або смоли; Т − 

високотемпературний; Ш − шестигранні електроди; М − мокрий; К − 

кислотний. 

Цифри після буквеної індексації означають порядковий номер габаритної 

групи, кількість електричних полів, або площу перерізу активної зони фільтра. 

Додатково буквами можуть позначати: ск − сталевий корпус; зб − 

залізобетонний корпус; бц − фільтр встановлено після батарейного циклону. 

Вибір електрофільтра проводиться за площею активної зони з урахуванням 

умов його роботи. Площа перерізу активної зони електрофільтра: 

гг / wVKf ⋅=        (7.1) 

де Vг − об’ємні витрати газу при температурі очищення, м³/с; wг − 

швидкість газу в електрофільтрі, wг = 0.8 ÷ 2 м/с; K  = 1,1 коефіцієнт запасу, що 

враховує підсмоктування атмосферного повітря. 

Обравши геометричні параметри електрофільтра (табл. 6 Додатку) 

розраховують швидкість дрейфу заряджених частинок у напрямку до 

осаджувального електрода. 

Спочатку розраховують величину критичної напруги, В/м, за формулою:  
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де R1 – радіус коронуючого електрода, м, який визначають за паспортними 

даними або (при орієнтовних розрахунках) приймають R 1  = 0,0015м, β – 

відношення густини газу за робочих умов, яке можна розрахувати за 

формулою: 

,                               (7.1)

де Vг − об’ємні витрати газу при температурі очищення, м³/с; 
wг − швидкість газу в електрофільтрі, wг = 0.8 ÷ 2 м/с; K = 1,1 – 
коефіцієнт запасу, що враховує підсмоктування атмосфер-
ного повітря.

Обравши геометричні параметри електрофільтра (табл. 6 
Додатку) розраховують швидкість дрейфу заряджених час-
тинок у напрямку до осаджувального електрода.

Спочатку розраховують величину критичної напру-
ги, В/м, за формулою: 
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де t – робоча температура газу, Co , ∆p – надлишковий тиск або 

розрідження у газоході, Па. 
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де R – радіус осаджувального електрода, м; b – відстань між пластинами, 

м; l − відстань між сусідніми коронуючими електродами у ряді, м. 

При проведенні орієнтовних розрахунків можна приймати R = 0,15м, b = 

0,3 м, l = 0,25 м. 
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де U – напруга на електродах, В; k – рухливість іонів, м²/(В·с) (Табл. 7.1); k1 

– коефіцієнт компонування електродів між пластинами, що розраховується за 

формулою: 
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де U – напруга на електродах, В; k – рухливість іонів, м²/(В·с) (Табл. 7.1); k1 

– коефіцієнт компонування електродів між пластинами, що розраховується за 

формулою: 

2
1 )(12,0

b
lk ⋅= .       (7.8) 

Таблиця 7.1 

;                          (7.4)

− для пластинчастих електродів:

)
10

1(
273

293
5
p

t
Δ

±⋅
+

=β ,       (7.3) 

де t – робоча температура газу, Co , ∆p – надлишковий тиск або 

розрідження у газоході, Па. 

Далі визначають критичну напругу виникнення коронного розряду, В, за 

формулами: 

− для трубчастих електродів: 

1
100 ln

R
RRЕU ⋅⋅= ;       (7.4) 

− для пластинчастих електродів: 

)
2

ln
2

( 1
100 l

R
l
bRЕU

⋅π
−

⋅π
⋅⋅=       (7.5) 

де R – радіус осаджувального електрода, м; b – відстань між пластинами, 

м; l − відстань між сусідніми коронуючими електродами у ряді, м. 

При проведенні орієнтовних розрахунків можна приймати R = 0,15м, b = 

0,3 м, l = 0,25 м. 

Згідно зі значенням критичної напруги знаходять лінійну густину струму 

корони, А/м, за формулами: 

− для трубчастих електродів: 

)(
ln109

2
0

1

29
0 UUU

R
RRR

ki −⋅⋅
⋅⋅⋅

=       (7.6) 

− для пластинчастих електродів: 

)(
)2ln

2
(109

4
0

129

1
2

0 UUU

l
R

l
bl

kki −⋅⋅
⋅π

+
⋅π

⋅⋅

⋅⋅π
=     (7.7) 

де U – напруга на електродах, В; k – рухливість іонів, м²/(В·с) (Табл. 7.1); k1 

– коефіцієнт компонування електродів між пластинами, що розраховується за 

формулою: 

2
1 )(12,0

b
lk ⋅= .       (7.8) 

Таблиця 7.1 

,                (7.5) 



65

де R – радіус осаджувального електрода, м; b – відстань між 
пластинами,  м; l − відстань між сусідніми коронуючими 
електродами у ряді, м.

При проведенні орієнтовних розрахунків можна при-
ймати R = 0,15м, b = 0,3 м, l = 0,25 м.

Згідно зі значенням критичної напруги знаходять ліній-
ну густину струму корони, А/м, за формулами:

− для трубчастих електродів:

)
10

1(
273

293
5
p

t
Δ

±⋅
+

=β ,       (7.3) 

де t – робоча температура газу, Co , ∆p – надлишковий тиск або 

розрідження у газоході, Па. 
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де U – напруга на електродах, В; k – рухливість іонів, м²/(В·с) (Табл. 7.1); k1 
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де U – напруга на електродах, В; k – рухливість іонів, м²/(В·с) (Табл. 7.1); k1 
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де U – напруга на електродах, В; k – рухливість іонів, м²/(В·с) 
(Табл. 7.1); k1  – коефіцієнт компонування електродів між 
пластинами, що розраховується за формулою:
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де t – робоча температура газу, Co , ∆p – надлишковий тиск або 

розрідження у газоході, Па. 
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де R – радіус осаджувального електрода, м; b – відстань між пластинами, 

м; l − відстань між сусідніми коронуючими електродами у ряді, м. 

При проведенні орієнтовних розрахунків можна приймати R = 0,15м, b = 

0,3 м, l = 0,25 м. 

Згідно зі значенням критичної напруги знаходять лінійну густину струму 
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Потім розраховують напруженість електричного поля, 
В/м за формулами:

− для трубчастих осаджувальних електродів

Рухливість іонів в газах і парах при нормальних умовах 

Газ і пара Рухливість іонів 
k 104 м2/(В·с) 

Газ і пара Рухливість іонів 
k 104 м2/(В·с) 

позитивний негативний позитивний негативний
Азот 1,84 1,28 Гелій 6,31 5,13 

Азот (дуже 
чистий) 

1,44 — Двоокис 
вуглецю 
насичений 
водяними 
парами при 

25°С 

0,82 — 

Аміак 0,66 0,57 Двоокис 
вуглецю 

0,96 — 

Водень 8,13 5,92 Кисень 1,84 1,32 
Водяна 
пара при 

100°С 

0,57 0,62 Оксид 
вуглецю 

1,15 1,11 

Повітря: 
Дуже чисте 

Сухе 
Насичене 
водяними 
парами при 

25°С 

 
2,48 
2,10 
1,58 

 
1,84 
1,32 
— 

Сірчистий 
ангідрид 

0,41 0,41 

 

Потім розраховують напруженість електричного поля, В/м за формулами: 

− для трубчастих осаджувальних електродів 
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− для пластинчастих осаджувальних електродів: 
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Тут ε0 = 8,85·10 12− – електрична стала, Ф/м. 

Реальна швидкість дрейфу заряджених частинок приймається в два рази 

меншою у порівнянні з розрахованою за законом Стокса. У більшості випадків 

для її визначення використовується формула: 
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Тут ε0 = 8,85 · 10–12 – електрична стала, Ф/м.
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Реальна швидкість дрейфу заряджених частинок при-
ймається в два рази меншою у порівнянні з розрахованою 
за законом Стокса. У більшості випадків для її визначення 
використовується формула:

Рухливість іонів в газах і парах при нормальних умовах 

Газ і пара Рухливість іонів 
k 104 м2/(В·с) 
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0,82 — 
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0,96 — 

Водень 8,13 5,92 Кисень 1,84 1,32 
Водяна 
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100°С 

0,57 0,62 Оксид 
вуглецю 

1,15 1,11 

Повітря: 
Дуже чисте 
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Насичене 
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парами при 

25°С 

 
2,48 
2,10 
1,58 
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— 

Сірчистий 
ангідрид 

0,41 0,41 

 

Потім розраховують напруженість електричного поля, В/м за формулами: 

− для трубчастих осаджувальних електродів 
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− для пластинчастих осаджувальних електродів: 
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Тут ε0 = 8,85·10 12− – електрична стала, Ф/м. 

Реальна швидкість дрейфу заряджених частинок приймається в два рази 

меншою у порівнянні з розрахованою за законом Стокса. У більшості випадків 

для її визначення використовується формула: 

r
2
ччч

12
ч /106 μ⋅⋅⋅⋅= − ЕrКw ,      (7.11) ,                (7.11)

де wч – швидкість дрейфу заряджених частинок у напрямі 
до осаджувального електрода, м/с; rч − радіус частинки, м; 

Таблиця 7.1. Рухливість іонів в газах і парах при нормальних 
умовах

Газ  
і пара

Рухливість іонів
k 104 м2/(В∙с) Газ  

і пара

Рухливість іонів
k 104 м2/(В∙с)

пози-
тивний

нега-
тивний

пози- 
тивний

нега- 
тивний

Азот 1,84 1,28 Гелій 6,31 5,13

Азот (дуже 
чистий) 1,44 –

Двоокис  
вуглецю  

насичений 
водяними  

парами  
при 25 °С

0,82 –

Аміак 0,66 0,57 Двоокис  
вуглецю 0,96 –

Водень 8,13 5,92 Кисень 1,84 1,32
Водяна пара 
при 100 °С 0,57 0,62 Оксид  

вуглецю 1,15 1,11

Повітря:
Дуже чисте
Сухе
Насичене
водяними  
парами  
при 25 °С

2,48
2,10
1,58

1,84
1,32

– Сірчистий  
ангідрид 0,41 0,41
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µг – в’язкість газу, Па · с; Kч – коефіцієнт, що залежить від 
розмірів частинок.

Для частинок з розмірами від 2 до 50 мкм Kч = 1, а для 
частинок з розмірами від 0,1 до 2 мкм Kч визначають за фор-
мулою:

де wч – швидкість дрейфу заряджених частинок у напрямі до 

осаджувального електрода, м/с; rч − радіус частинки, м; µг – в’язкість газу, Па·с; 

Кч – коефіцієнт, що залежить від розмірів частинок. 

Для частинок з розмірами від 2 до 50 мкм Кч = 1, а для частинок з 

розмірами від 0,1 до 2 мкм Кч визначають за формулою: 
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Ступінь очищення газу в електрофільтрі знаходять за залежністю: 

)( 1 ч awехр ⋅−−=η        (7.13) 

де a – коефіцієнт, що характеризує геометричні розміри апарата і 

швидкість газів у ньому, с/м, та розраховується за формулами: 

− для усіх типів осаджувальних електродів:  

)/( ге wfПLa ⋅⋅=        (7.14) 

− для пластинчастих електродів: 

)/(2 гwbLa ⋅=         (7.15) 

де L − довжина осаджувального електрода, м, (табл. 6 Додатку); Π – 

активний периметр осаджувального електрода, м; fе – площа перерізу активної 

зони, обмеженої стінками осаджувального електрода, м². 
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Вміст фракцій пилу Фч різного діаметру dч наведено у таблиці 7.2 
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де L − довжина осаджувального електрода, м, (табл. 6 До-
датку); Π – активний периметр осаджувального електрода, 
м; fе – площа перерізу активної зони, обмеженої стінками 
осаджувального електрода, м².

Приклад 7. Обрати пластинчастий електрофільтр для 
уловлювання пилу з повітря, що відходить від сушарки 
та має температуру t = 120 °C, якщо за нормальних умов кон-
центрація частинок у газі С = 0,02 кг/м3, а об’ємні витрати 
газу V0г = 15 м3/с. Розрідження у системі ∆Р = 1500 Па. На-
пруга на електродах U = 65 В. Загальний ступінь очищення 
газу не нижче 0,95.

Вміст фракцій пилу Фч різного діаметру dч наведено 
у таблиці 7.2
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Розв’язок:
Знаходимо об’ємні витрати газу, що надходить на елек-

трофільтр, за робочих умов:

Розв’язок: 

Знаходимо об’ємні витрати газу, що надходить на електрофільтр, за 

робочих умов: 
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tVV  

Приймаємо швидкість газу в апараті wг = 1,0 м/с. 

Тоді площа перерізу активної зони електрофільтра, згідно з формулою 

(7.1): 

2м 8,24
0,1

5,221,1
=

⋅
=f  

Згідно з розрахованою площею перерізу активної зони та призначенням за 

таблицею 6 Додатку обираємо електрофільтр УГ2-3-26 що має наступні 

параметри: довжина осаджувальних пластин =L 2,5 м; відстань між пластинами 

=b  0,3  м; відстань між коронуючими електродами =l  0,25 м; радіус 

коронуючого електрода =1R  1,5103 м. 

Знаходимо відносну густину газу за формулою (7.3) 

.72,0)
510

15001(
130273

293
=−⋅

+
=β  

Розраховуємо критичну напругу поля за залежністю (7.2) 

.В/м6103,4610)
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72,00311,072,0(04,30 ⋅=⋅
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Визначаємо критичну напругу корони за формулою (7.5): 
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Коефіцієнт компонування електродів між пластинами розраховуємо за 

формулою (7.8): 
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Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 
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Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 

1055 .

Розраховуємо критичну напругу поля за залежністю (7.2)

Розв’язок: 

Знаходимо об’ємні витрати газу, що надходить на електрофільтр, за 

робочих умов: 
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510)273(
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tVV  

Приймаємо швидкість газу в апараті wг = 1,0 м/с. 

Тоді площа перерізу активної зони електрофільтра, згідно з формулою 

(7.1): 

2м 8,24
0,1
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⋅
=f  

Згідно з розрахованою площею перерізу активної зони та призначенням за 

таблицею 6 Додатку обираємо електрофільтр УГ2-3-26 що має наступні 

параметри: довжина осаджувальних пластин =L 2,5 м; відстань між пластинами 

=b  0,3  м; відстань між коронуючими електродами =l  0,25 м; радіус 

коронуючого електрода =1R  1,5103 м. 

Знаходимо відносну густину газу за формулою (7.3) 

.72,0)
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+
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Коефіцієнт компонування електродів між пластинами розраховуємо за 

формулою (7.8): 
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Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 

0
6 6

–3
 В/м.

Таблиця 7.2. Фракційний склад пилу

dч, мкм 2,5 5,0 10 20 30
Фч 0,005 0,098 0,203 0,27 0,424



69

Визначаємо критичну напругу корони за формулою (7.5):
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Приймаємо швидкість газу в апараті wг = 1,0 м/с. 

Тоді площа перерізу активної зони електрофільтра, згідно з формулою 

(7.1): 
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Згідно з розрахованою площею перерізу активної зони та призначенням за 

таблицею 6 Додатку обираємо електрофільтр УГ2-3-26 що має наступні 

параметри: довжина осаджувальних пластин =L 2,5 м; відстань між пластинами 

=b  0,3  м; відстань між коронуючими електродами =l  0,25 м; радіус 

коронуючого електрода =1R  1,5103 м. 

Знаходимо відносну густину газу за формулою (7.3) 
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+
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Коефіцієнт компонування електродів між пластинами розраховуємо за 

формулою (7.8): 
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Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 
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Приймаємо швидкість газу в апараті wг = 1,0 м/с. 

Тоді площа перерізу активної зони електрофільтра, згідно з формулою 

(7.1): 

2м 8,24
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5,221,1
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Згідно з розрахованою площею перерізу активної зони та призначенням за 

таблицею 6 Додатку обираємо електрофільтр УГ2-3-26 що має наступні 

параметри: довжина осаджувальних пластин =L 2,5 м; відстань між пластинами 

=b  0,3  м; відстань між коронуючими електродами =l  0,25 м; радіус 

коронуючого електрода =1R  1,5103 м. 

Знаходимо відносну густину газу за формулою (7.3) 

.72,0)
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293
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+
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Розраховуємо критичну напругу поля за залежністю (7.2) 

.В/м6103,4610)
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Визначаємо критичну напругу корони за формулою (7.5): 
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25,02
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Коефіцієнт компонування електродів між пластинами розраховуємо за 

формулою (7.8): 
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⎟
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⎛
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Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 

3  В.
Коефіцієнт компонування електродів між пластинами 

розраховуємо за формулою (7.8):

Розв’язок: 

Знаходимо об’ємні витрати газу, що надходить на електрофільтр, за 

робочих умов: 
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Приймаємо швидкість газу в апараті wг = 1,0 м/с. 

Тоді площа перерізу активної зони електрофільтра, згідно з формулою 

(7.1): 
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Згідно з розрахованою площею перерізу активної зони та призначенням за 

таблицею 6 Додатку обираємо електрофільтр УГ2-3-26 що має наступні 

параметри: довжина осаджувальних пластин =L 2,5 м; відстань між пластинами 

=b  0,3  м; відстань між коронуючими електродами =l  0,25 м; радіус 

коронуючого електрода =1R  1,5103 м. 

Знаходимо відносну густину газу за формулою (7.3) 

.72,0)
510

15001(
130273

293
=−⋅

+
=β  

Розраховуємо критичну напругу поля за залежністю (7.2) 

.В/м6103,4610)
3105,1

72,00311,072,0(04,30 ⋅=⋅
−⋅

⋅+⋅=Е  

Визначаємо критичну напругу корони за формулою (7.5): 
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Коефіцієнт компонування електродів між пластинами розраховуємо за 

формулою (7.8): 

083,0
2

3,0

25,0
1 =⎟

⎟
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⎛
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Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 

1
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Розв’язок: 

Знаходимо об’ємні витрати газу, що надходить на електрофільтр, за 

робочих умов: 
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Приймаємо швидкість газу в апараті wг = 1,0 м/с. 

Тоді площа перерізу активної зони електрофільтра, згідно з формулою 

(7.1): 

2м 8,24
0,1

5,221,1
=

⋅
=f  

Згідно з розрахованою площею перерізу активної зони та призначенням за 

таблицею 6 Додатку обираємо електрофільтр УГ2-3-26 що має наступні 

параметри: довжина осаджувальних пластин =L 2,5 м; відстань між пластинами 

=b  0,3  м; відстань між коронуючими електродами =l  0,25 м; радіус 

коронуючого електрода =1R  1,5103 м. 

Знаходимо відносну густину газу за формулою (7.3) 

.72,0)
510

15001(
130273

293
=−⋅

+
=β  

Розраховуємо критичну напругу поля за залежністю (7.2) 

.В/м6103,4610)
3105,1

72,00311,072,0(04,30 ⋅=⋅
−⋅

⋅+⋅=Е  

Визначаємо критичну напругу корони за формулою (7.5): 

.В3103,33)
25,0

3105,114,32ln
25,02

3,014,3(3105,16103,40 ⋅=
−⋅⋅⋅

−
⋅
⋅

⋅−⋅⋅⋅=U  

Коефіцієнт компонування електродів між пластинами розраховуємо за 

формулою (7.8): 
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2
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1 =⎟

⎟
⎠

⎞
⎜
⎜
⎝

⎛
=k . 

Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів k = с)/(Вм1084,1 24 ⋅⋅ −  

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою (7.7) 

.

Згідно з таблицею 7.1 для повітря рухливість іонів 
k = 1,84 ∙ 10–4 м2/(В ∙ с) 

Знаходимо лінійну густину струму корни за формулою 
(7.7)
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Визначаємо напругу електричного поля за формулою (7.10): 

.В/м51023,3
25,041084,1121085,814,3

3,031045,0
⋅=

⋅−⋅⋅−⋅⋅

⋅−⋅
=Ε  

За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за температури 130°С  

μг =23,310-6 Пас. 

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для діаметру частинок 

від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу згідно з формулою (7.11) 

ч
4107,2

6103,23
ч

2)51023,3(112106
ч r

r
w ⋅⋅=

−⋅

⋅⋅⋅⋅−⋅
=  

Знайшовши коефіцієнт а, що характеризує геометричні розміри апарата і 

швидкість газу в ньому за формулою (7.15) 

.с/м 7,16
0,13,0

25,2
=

⋅
⋅

=a  

Наступні результати розрахунків зведемо в таблицю 5.3. 

Визначаємо фракційні ефективності очищення за формулою (7.7), 

результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3. 

Таблиця 7.3  

Фракційні ефективності очищення 

Розрахунковий 

параметр 

Радіус частинок ,2/чч dr =  м 

1,2510-6 2,510-6 510-6 1010-6 1510-6 

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405 

)(1 аwехр чфі ⋅−⋅−=η  0,433 0,679 0,895 0,989 0,999 

 

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення залежать від діаметра 

частинок пилу. Тому для розрахунку загальний ступінь очищення 
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Визначаємо напругу електричного поля за формулою (7.10): 
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За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за температури 130°С  

μг =23,310-6 Пас. 

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для діаметру частинок 

від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу згідно з формулою (7.11) 

ч
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швидкість газу в ньому за формулою (7.15) 
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Наступні результати розрахунків зведемо в таблицю 5.3. 

Визначаємо фракційні ефективності очищення за формулою (7.7), 

результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3. 

Таблиця 7.3  

Фракційні ефективності очищення 

Розрахунковий 

параметр 

Радіус частинок ,2/чч dr =  м 

1,2510-6 2,510-6 510-6 1010-6 1510-6 

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405 

)(1 аwехр чфі ⋅−⋅−=η  0,433 0,679 0,895 0,989 0,999 

 

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення залежать від діаметра 

частинок пилу. Тому для розрахунку загальний ступінь очищення 
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Визначаємо напругу електричного поля за формулою (7.10): 
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За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за температури 130°С  

μг =23,310-6 Пас. 

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для діаметру частинок 

від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу згідно з формулою (7.11) 
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швидкість газу в ньому за формулою (7.15) 
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Наступні результати розрахунків зведемо в таблицю 5.3. 

Визначаємо фракційні ефективності очищення за формулою (7.7), 

результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3. 

Таблиця 7.3  

Фракційні ефективності очищення 

Розрахунковий 

параметр 

Радіус частинок ,2/чч dr =  м 

1,2510-6 2,510-6 510-6 1010-6 1510-6 

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405 

)(1 аwехр чфі ⋅−⋅−=η  0,433 0,679 0,895 0,989 0,999 

 

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення залежать від діаметра 

частинок пилу. Тому для розрахунку загальний ступінь очищення 
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.В/м51023,3
25,041084,1121085,814,3

3,031045,0
⋅=

⋅−⋅⋅−⋅⋅

⋅−⋅
=Ε  

За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за температури 130°С  

μг =23,310-6 Пас. 

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для діаметру частинок 

від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу згідно з формулою (7.11) 

ч
4107,2

6103,23
ч

2)51023,3(112106
ч r

r
w ⋅⋅=

−⋅

⋅⋅⋅⋅−⋅
=  

Знайшовши коефіцієнт а, що характеризує геометричні розміри апарата і 

швидкість газу в ньому за формулою (7.15) 

.с/м 7,16
0,13,0

25,2
=

⋅
⋅

=a  

Наступні результати розрахунків зведемо в таблицю 5.3. 

Визначаємо фракційні ефективності очищення за формулою (7.7), 

результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3. 

Таблиця 7.3  

Фракційні ефективності очищення 

Розрахунковий 

параметр 

Радіус частинок ,2/чч dr =  м 

1,2510-6 2,510-6 510-6 1010-6 1510-6 

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405 

)(1 аwехр чфі ⋅−⋅−=η  0,433 0,679 0,895 0,989 0,999 

 

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення залежать від діаметра 

частинок пилу. Тому для розрахунку загальний ступінь очищення 

– 4
 В/м.

За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за тем-
ператури 130 °С 

μг = 23,3 ∙ 10–6 Па ∙ с.



70

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для 
діаметру частинок від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу 
згідно з формулою (7.11)
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Визначаємо напругу електричного поля за формулою (7.10): 
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За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за температури 130°С  

μг =23,310-6 Пас. 

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для діаметру частинок 

від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу згідно з формулою (7.11) 

ч
4107,2
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ч
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r
w ⋅⋅=
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=  

Знайшовши коефіцієнт а, що характеризує геометричні розміри апарата і 

швидкість газу в ньому за формулою (7.15) 

.с/м 7,16
0,13,0

25,2
=

⋅
⋅
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Наступні результати розрахунків зведемо в таблицю 5.3. 

Визначаємо фракційні ефективності очищення за формулою (7.7), 

результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3. 

Таблиця 7.3  

Фракційні ефективності очищення 

Розрахунковий 

параметр 

Радіус частинок ,2/чч dr =  м 

1,2510-6 2,510-6 510-6 1010-6 1510-6 

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405 

)(1 аwехр чфі ⋅−⋅−=η  0,433 0,679 0,895 0,989 0,999 

 

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення залежать від діаметра 

частинок пилу. Тому для розрахунку загальний ступінь очищення 
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Знайдемо коефіцієнт а, що характеризує геометрич-
ні розміри апарата і швидкість газу в ньому за формулою 
(7.15)
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Визначаємо напругу електричного поля за формулою (7.10): 

.В/м51023,3
25,041084,1121085,814,3

3,031045,0
⋅=

⋅−⋅⋅−⋅⋅

⋅−⋅
=Ε  

За таблицею 7 Додатку знаходимо в'язкість газу за температури 130°С  

μг =23,310-6 Пас. 

Знаходимо залежність швидкості дрейфу частинок (для діаметру частинок 

від 2 до 50 мкм Кч = 1) від їхнього радіусу згідно з формулою (7.11) 

ч
4107,2

6103,23
ч

2)51023,3(112106
ч r

r
w ⋅⋅=

−⋅

⋅⋅⋅⋅−⋅
=  

Знайшовши коефіцієнт а, що характеризує геометричні розміри апарата і 

швидкість газу в ньому за формулою (7.15) 

.с/м 7,16
0,13,0

25,2
=

⋅
⋅

=a  

Наступні результати розрахунків зведемо в таблицю 5.3. 

Визначаємо фракційні ефективності очищення за формулою (7.7), 

результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3. 

Таблиця 7.3  

Фракційні ефективності очищення 

Розрахунковий 

параметр 

Радіус частинок ,2/чч dr =  м 

1,2510-6 2,510-6 510-6 1010-6 1510-6 

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405 

)(1 аwехр чфі ⋅−⋅−=η  0,433 0,679 0,895 0,989 0,999 

 

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення залежать від діаметра 

частинок пилу. Тому для розрахунку загальний ступінь очищення 

.

Визначаємо фракційні ефективності очищення за форму-
лою (7.13), результати розрахунків зводимо у таблицю 7.3.

Таблиця 7.3. Фракційні ефективності очищення

Розрахунковий  
параметр

Радіус частинок rч = dч  /2, м
1,25 · 10–6 2,5 · 10–6 5 · 10–6 10 · 10–6 15·10–6

wч, м/с 0,034 0,068 0,135 0,270 0,405
ηфi = 1 – exp ∙ (–wч ∙ а) 0,433 0,679 0,895 0,989 0,999

Швидкість дрейфу, а відповідно, і ступінь очищення за-
лежать від діаметра частинок пилу. Тому для розрахунку за-
гального ступеня очищення електрофільтра скористаємося 
його залежністю від фракційних ефективностей очищення:

 η = ∑ηфi ∙ Фі

η = 0,433 ∙ 0,05 + 0,679 ∙ 0,098 + 0,895 ∙ 0,203 +
 + 0,989 ∙ 0,27 + 0,999 ∙0,424 = 0,960.

Розрахункове значення η відповідає умовам завдання.
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Практична робота № 8
Розрахунок напірного гідроциклону
Напірні гідроциклони широко використовуються для 

гідравлічного розділення сумішей твердих відходів. У про-
цесах збагачення відходів у гідроциклонах за рахунок різ-
ниці у густині від цільового продукту відділяють частинки 
мінерального чи органічного походження, які знижують 
його цінність, а у процесах класифікації відходи розділя-
ють на фракції за дисперсністю частинок. Крім того напірні 
гідроциклони застосовуються у системах очищення стічних 
вод для прояснення води та згущення осаду.

Схема напірного гідроциклону представлена на рис 8.1. 
Суспензія надходить до циліндричної частини апарату  3 
по живильному патрубку 2 круглого або прямокутного пере-
різу. За рахунок тангенціального розташування патрубка до-
сягається закручування потоку, який спіралеподібно опус-
кається вниз до конічної частини апарату 4. При цьому під 
дією відцентрової сили суспензія відкидається до перифе-
рії. Оскільки відцентрова сила залежить від маси, частинки 
більшого розміру або більшої густини осідають на внутріш-
ній поверхні конічної частини, стікають по ній униз та ви-
даляються через шламовий патрубок 5. В той же час ближ-
че до центру гідроциклона утворюється зона розрідження,  
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внаслідок чого потік проясненої рідини 
разом з легкими або дрібними частин-
ками підіймається вгору та видаляється 
з апарату через зливний патрубок 1.

Напірні гідроциклони можуть пра-
цювати у трьох гідродинамічних режи-
мах: з вільним рухом верхнього та ниж-
нього продуктів в атмосферу, коли тиск 
у  шламовому та зливному патрубках 
дорівнює атмосферному; за протитис-
ку зі сторони зливного трубопрово-
ду та вільному русі шламу, коли тиск 
у  шламовому патрубку дорівнює ат-
мосферному, а у зливному – перевищує 
атмосферний, та за протитиску з боків 
зливного та шламового трубопроводів, 
коли тиск у шламовому та у зливному 
патрубках перевищує атмосферний. 
Вибір гідродинамічного режиму зале-
жить від технологічного процесу ути-
лізації відходів або очищення води.

Продуктивність напірних гідроци-
клонів та ефективність розділення у них 
суспензій значною мірою залежать від 
основних конструктивних та  техноло-
гічних параметрів апаратів. Визначаль-
ними конструктивними параметрами 
(рис.  8.1) є діаметр циліндричної час-
тини гідроциклону  Dhc; площа попе-
речного перерізу живильного патруб-
ка Fen; діаметри зливного та шламового 
патрубків dex та dшл; висота циліндрич-
ної частини Нц , а також кут конусності 

Рис 8.1. Схема  
напірного  

гідроциклона: 
1 – зливний патрубок; 
2 – живильний патру-
бок; 3 – циліндрична 
частина; 4 – конічна 
частина; 5 – шламо-

вий патрубок

1 2

3

4

5
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конічної частини α. До визначальних технологічних параме-
трів належать перепад між тиском на вході у гідроциклон Рen 
та виході з нього Рex: ∆P = Pen – Рex  , Па, концентрація суспензії 
на вході у гідроциклон Сen, мг/дм3, розмір dср, м, та густина 
частинок твердої фази суспензії ρч, кг/м3.

Вибір розмірів напірних гідроциклонів здійснюється 
за даними заводів – виробників з урахуванням необхіднос-
ті дотримання певних співвідношень між геометричними 
параметрами. Зокрема, відношення діаметра живильного 
патрубка до діаметра зливного патрубка повинно склада-
ти 0,5…1,0, а до діаметра гідроциклона – 0,12…0,4, а також 
має виконуватися умова:

параметрами (рис. 8.1) є діаметр циліндричної частини гідроциклону Dhc; 

площа поперечного перерізу живильного патрубка Fen; діаметри зливного та 

шламового патрубків dex та dшл; висота циліндричної частини Нц,, а також кут 

конусності конічної частини α. До визначальних технологічних параметрів 

належать перепад між тиском на вході у гідроциклон Рen та виході з нього Рex: 

exen PPP −=Δ , Па, концентрація суспензії на вході у гідроциклон Сen, мг/дм3, 

розмір dср, м, та густина частинок твердої фази суспензії ρч, кг/м3. 

Вибір розмірів напірних гідроциклонів здійснюється за даними заводів – 

виробників з урахуванням необхідності дотримання певних співвідношень між 

геометричними параметрами. Зокрема, відношення діаметра живильного 

патрубка до діаметра зливного патрубка повинно складати 0,5…1,0, а до 

діаметра гідроциклона – 0,12…0,4, а також має виконуватися умова: 
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де ∆ – товщина стінки зливного патрубка. 

З метою запобігання збивання шламового патрубка його діаметр повинен у 

шість – сім разів перевищувати максимальний діаметр частинок і відноситися 

до діаметра зливного патрубка як 1/5…1/1. Висота циліндричної частини 

апарата повинна прийматися рівною 2…4 його діаметрам для гідроциклонів - 

прояснювачів, та 1…2 його діаметрам для гідроциклонів - згущувачів. Кут 

конусності конічної частини α має дорівнювати 5°…15° для гідроциклонів - 

згущувачів та 20°…45° для гідроциклонів – прояснювачів. 

За необхідності отримання декількох цільових продуктів 

використовуються багатопродуктові напірні гідроциклони з декількома 

зливними патрубками. За великих витрат суспензії з метою досягнення 

компактності установки застосовують мультициклони – батареї та блоки 

гідроциклонів малих діаметрів. 

Розрахунок напірних гідроциклонів проводиться у наступній 

послідовності. 

,

де ∆ – товщина стінки зливного патрубка.
З метою запобігання збивання шламового патрубка його 

діаметр повинен у шість – сім разів перевищувати макси-
мальний діаметр частинок і відноситися до діаметра зливно-
го патрубка як 1/5…1/1. Висота циліндричної частини апа-
рата повинна прийматися рівною 2…4 його діаметрам для 
гідроциклонів-прояснювачів, та 1…2 його діаметрам для 
гідроциклонів-згущувачів. Кут конусності конічної частини 
α має дорівнювати 5°…15° для гідроциклонів-згущувачів 
та 20°…45° для гідроциклонів-прояснювачів.

За необхідності отримання декількох цільових продук-
тів використовуються багатопродуктові напірні гідроцикло-
ни з декількома зливними патрубками. За великих витрат 
суспензії з метою досягнення компактності установки за-
стосовують мультициклони – батареї та блоки гідроцикло-
нів малих діаметрів.

Розрахунок напірних гідроциклонів проводиться у на-
ступній послідовності.
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За дослідною кривою 
кінетики відстоювання 
(рис. 8.2) за заданим ефек-
том очищення Е, %, ви-
значається час осадження 
t, хв, за яким розраховуєть-
ся охоплююча швидкість 
осадження U0, мм/с:

За дослідною кривою кінетики відстоювання (Рис. 8.2) за заданим ефектом 

очищення Е, %, визначається час осадження t, хв, за яким розраховується 

охоплююча швидкість осадження U0, мм/с: 

t
hU
⋅

=
600   (8.1), 

де h – висота шару рідини, мм, для даної кривої. 

 
Рис. 8.2. Крива кінетики відстоювання (Сen = 300 мг/дм3, h = 200мм) 

 

Потім з точки на осі ординат, що відповідає заданому ефекту очищення, 

проводиться дотична до кривої кінетики Е = f (t). Далі з точки дотику 

опускається перпендикуляр на ось абсцис та за знайденим часом tгр, 

розраховується гранична швидкість осадження Uгр, мм/с, затриманих частинок: 

гр
гр 60 t

hU
⋅

=   (8.2), 

за якою згідно з формулою Стокса розраховується граничний діаметр, мкм, 

затримуваних при заданому ефекті очищення частинок: 
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U

      (8.3), 

де μр– в’язкість рідини, Пас , ρр – густина рідини, кг/м3. 

Після визначення граничного діаметру частинок, які необхідно виділити за 

табличними даними (див. наприклад табл. 9 Додатку), підбирають діаметр 

гідроциклону D hc , мм, у якому можна виділити ці частинки, та задаються 
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робочих вузлів: діаметром живильного патрубку  den ,  мм; 
діаметром зливного патрубку dвх , мм; діаметром шламового 
патрубку dшл , мм; висотою циліндричної частини Нц, мм; ку-
том конічної частини α. Також задається тиск Рen, МПа, під 
яким вихідна суспензія буде подаватися на гідроциклони.

Висота конічної частини, см, розраховується за залеж-
ністю:
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гідроциклони. 
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У випадку, якщо δгр буде більше за ст
грδ , треба повторити підбір 

гідроциклону, задаючись іншими розмірами та тиском на вході. 

Після цього визначається продуктивність гідроциклону за рідиною, м³/год, 
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Приклад 8. Розрахувати гідроциклон для розділення суспензії, витрати 

якої складають Q = 140 м³/год. Тиск на вході у гідроциклон Рen = 0,25 МПа. 

Концентрація завислих речовин на вході Сen = 300 мг/дм3. Необхідна 
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Приклад 8. Розрахувати гідроциклон для розділен-
ня суспензії, витрати якої складають Q = 140  м³/год. Тиск 
на вході у гідроциклон Рen = 0,25 МПа. Концентрація зави-
слих речовин на вході Сen = 300 мг/дм3. Необхідна ефектив-
ність розділення Е = 85 %. Температура води 20 °С. Густина 
частинок ρч = 2000 кг/м³.

Розв’язок:
За кривою кінетики відстоювання для Сen = 300 мг/дм3, 

h = 200 мм. За ефективності розділення Е = 85 %, визначає-
мо час осадження t = 13 хв. Тоді охоплююча швидкість оса-
дження згідно з формулою (8.1):	
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Розв’язок: 
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85%, проводимо дотичну до 

кривої кінетики відстоювання. З точки дотику опускаємо перпендикуляр на ось 
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ρ = 998,2 кг/м3 та динамічну в’язкість μ = 1,004·10-3 Пас. 
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85 %, прово-
димо дотичну до кривої кінетики відстоювання. З точки до-
тику опускаємо перпендикуляр на ось абсцис, що відповідає 
часу tгр = 16,5 хв.
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85%, проводимо дотичну до 
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Потім розраховуємо граничний діаметр затриманих частинок за формулою 

(8.3): 

( ) мкм 7,1710
8,92,9982000
1017,010004,118 6

33
ст
гр =⋅

⋅−
⋅⋅⋅⋅

=δ
−−

  

За ст
грδ  підбираємо гідроциклон марки ГН – 25 діаметром D hc  = 25 мм, та 
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Згідно з температурою води 20 °С з таблиці 8 Додатку 
знаходимо її густину ρ = 998,2 кг/м3 та динамічну в’язкість 
μ = 1,004 ∙ 10–3 Па ∙ с.

Потім розраховуємо граничний діаметр затриманих час-
тинок за формулою (8.3):
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ефективність розділення Е = 85 %. Температура води 20°С. Густина частинок ρч 

= 2000 кг/м³. 

Розв’язок: 

За кривою кінетики відстоювання для Сen = 300 мг/дм3, h = 200мм. За 
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85%, проводимо дотичну до 

кривої кінетики відстоювання. З точки дотику опускаємо перпендикуляр на ось 
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ρ = 998,2 кг/м3 та динамічну в’язкість μ = 1,004·10-3 Пас. 
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грδ  підбираємо гідроциклон марки ГН – 25 діаметром D hc  = 25 мм, та 

основні розміри його робочих вузлів: діаметр живильного патрубку d en  = 8 мм; 

діаметр зливного патрубку d вх  = 12 мм; діаметр шламового патрубку d шл  = 5 мм; 

висота циліндричної частини Нц = 100 мм; кут конічної частини α = 10 
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За 

ефективність розділення Е = 85 %. Температура води 20°С. Густина частинок ρч 

= 2000 кг/м³. 

Розв’язок: 

За кривою кінетики відстоювання для Сen = 300 мг/дм3, h = 200мм. За 

ефективності розділення Е = 85%, визначаємо час осадження t = 13 хв. Тоді 

охоплююча швидкість осадження згідно з формулою (8.1):  
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85%, проводимо дотичну до 

кривої кінетики відстоювання. З точки дотику опускаємо перпендикуляр на ось 

абсцис, що відповідає часу tгр =16,5 хв. 

Розраховуємо граничну швидкість осадження за формулою (8.2): 
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Згідно з температурою води 20°С з таблиці 8 Додатку знаходимо її густину 

ρ = 998,2 кг/м3 та динамічну в’язкість μ = 1,004·10-3 Пас. 

Потім розраховуємо граничний діаметр затриманих частинок за формулою 
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За ст
грδ  підбираємо гідроциклон марки ГН – 25 діаметром D hc  = 25 мм, та 

основні розміри його робочих вузлів: діаметр живильного патрубку d en  = 8 мм; 

діаметр зливного патрубку d вх  = 12 мм; діаметр шламового патрубку d шл  = 5 мм; 

висота циліндричної частини Нц = 100 мм; кут конічної частини α = 10 
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 підбираємо гідроциклон марки ГН – 25 діаме-
тром  Dhc = 25  мм, та основні розміри його робочих вузлів: 
діаметр живильного патрубку den = 8  мм; діаметр зливного 
патрубку dвх = 12 мм; діаметр шламового патрубку dшл = 5 мм; 
висота циліндричної частини Нц = 100 мм; кут конічної час-
тини α = 10.

Висоту конічної частини, см, розраховуємо за форму-
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ефективність розділення Е = 85 %. Температура води 20°С. Густина частинок ρч 
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85%, проводимо дотичну до 

кривої кінетики відстоювання. З точки дотику опускаємо перпендикуляр на ось 
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ρ = 998,2 кг/м3 та динамічну в’язкість μ = 1,004·10-3 Пас. 
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За ст
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основні розміри його робочих вузлів: діаметр живильного патрубку d en  = 8 мм; 

діаметр зливного патрубку d вх  = 12 мм; діаметр шламового патрубку d шл  = 5 мм; 
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Граничний діаметр розділення визначаємо за формулою 
(8.5):

ефективність розділення Е = 85 %. Температура води 20°С. Густина частинок ρч 

= 2000 кг/м³. 

Розв’язок: 

За кривою кінетики відстоювання для Сen = 300 мг/дм3, h = 200мм. За 

ефективності розділення Е = 85%, визначаємо час осадження t = 13 хв. Тоді 
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З точки на осі ординат, що відповідаю Е = 85%, проводимо дотичну до 

кривої кінетики відстоювання. З точки дотику опускаємо перпендикуляр на ось 
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основні розміри його робочих вузлів: діаметр живильного патрубку d en  = 8 мм; 

діаметр зливного патрубку d вх  = 12 мм; діаметр шламового патрубку d шл  = 5 мм; 

висота циліндричної частини Нц = 100 мм; кут конічної частини α = 10 
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ефективність розділення Е = 85 %. Температура води 20°С. Густина частинок ρч 

= 2000 кг/м³. 

Розв’язок: 

За кривою кінетики відстоювання для Сen = 300 мг/дм3, h = 200мм. За 
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діаметр зливного патрубку d вх  = 12 мм; діаметр шламового патрубку d шл  = 5 мм; 
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Практична робота № 9
Розрахунок установки електрохімічної 

обробки рідких відходів
До процесів електрохімічної обробки рідких відходів 

(у тому числі з метою вилучення з них цінних компонентів) 
належать електроліз, електрокоагуляція та електрофлотація. 
Названі процеси проводять у електролізерах − прямокутних 
сталевих резервуарах, які можуть бути як відкритими, так 
і  обладнаними знімною кришкою. Стічні води у електро-
лізерах рухаються у горизонтальному напрямку вздовж по-
верхні електродів. При цьому у просторі поблизу катодів 
відбувається відновлення частинок, що реагують, а поблизу 
анодів − окислення.

Резервуари зазвичай розділяють на декілька відсіків 
за  допомогою перфорованих перегородок із синтетичних 
матеріалів висота яких відповідає висоті робочої части-
ни електродів. Загальна площа отворів становить близько 
20 ÷ 30 %  від площі зануреної у воду частини перегородки.

Крім того, за допомогою дірчастих перегородок робо-
чий простір електролізера відділяється від приймальної 
та збиральної камер. З метою покращення процесу електро-
лізу застосовують перемішування. Для цього на дно кожно-
го відсіку апарата укладають дірчасті трубки з синтетичних 
матеріалів, через які надходить стисле повітря, яке барботує 
крізь рідину.
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Для проведення процесу електролізу зазвичай викорис-
товуються пластинчасті сталеві катоди та аноди у вигляді 
плит чи стрижнів з графітованого вугілля або титану, по-
критого оксидами металів. Електрокоагуляція здійснюється 
у  безнапірних горизонтальних або вертикальних електро-
лізерах з пакетами електродів − алюмінієвих або сталевих 
пластин, які встановлюють на відстані 0,003 ÷ 0,02 м один 
від одного і утримують ізолюючими вставками.

Для збільшення інтенсивності процесів електрохіміч-
ного вилучення металів, концентрація іонів яких у розчи-
нах мала, використовують об’ємні електроди: пластинчас-
ті, об’ємно-пористі та псевдозріджені. Їхньою особливістю 
є наявність каналів, по яких рухається розчин. Потенціал та-
ких електродів підтримують на рівні, що відповідає гранич-
ній силі дифузійного струму, і відтак забезпечує протікання 
процесу вилучення з максимально можливою швидкістю.

У пластинчастому катоді розчин рухається між пласти-
нами, розташованими перпендикулярно аноду у напрямку, 
перпендикулярному протіканню електричного струму. Ме-
тал отримують у порошкоподібній формі. Утворені частин-
ки відриваються від катода під дією сил тяжіння та, осіда-
ють на дно апарата, звідки й видаляються.

Об’ємно-пористий або насипний катод складається з ка-
мери, до бічних перфорованих стінок якої притиснутий шар 
подрібненого електропровідного матеріалу, гранул металу, 
частинок або волокон графіту. Оброблюваний розчин про-
ходить через пори у шарі в напрямку, паралельному проті-
канню електричного струму. В процесі електролізу метал 
(зазвичай благородний) відкладається на поверхню гранул 
(волокон) та, якщо можливо, разом з ними піддається пря-
мому плавленню.

У псевдозріджених електродах розчин проходить крізь 
рухливі шари електропровідного дисперсного матеріалу 
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(графіту, металу) зі швидкістю, що забезпечує циркуляцію 
основної маси частинок шару від вершини до основи. При 
цьому частинки постійно контактують з розташованими 
всередині шару струмозбірниками з отворами, діаметр яких 
не перевищує середнього розміру частинок.

Як катоди, так і аноди підвішуються на мідних або ла-
тунних стрижнях − струмовідводах. Вздовж бортів елек-
тролізеру на ізоляторах укладають катодні та анодні шини, 
на яких знаходяться кінці струмовідводів. Аноди з графіто-
ваного вугілля можна також встановлювати на дно електро-
лізеру, яке викладене матеріалом – діелектриком.

Якщо протягом процесу електролізу виділяється значна 
кількість газоподібних речовин або розрахункова величина 
струму в електричній мережі перевищує 3000 А слід вста-
новлювати декілька електролізерів з автономними джерела-
ми електроживлення.

Розрахунок електролізерів зводиться до визначення корис-
ного об’єму, поверхні електродів і навантаження за струмом, 
витрати енергії на обробку води. Вихідними даними для розра-
хунку є витрати стічної води, загальний вміст у ній мінеральних 
солей і забруднюючих компонентів, час обробки води.

Об’єм електролізера, м3, знаходять з виразу:

Wвl = qw ∙ tel ,                                  (9.1)

де qw − витрати стічної води, м3/с, м3/ год; tel – час обробки, 
с, год.

Навантаження за струмом, А, орієнтовно можна визна-
чити за формулами:

Icur = qw ∙ qcur ,                               (9.2)

де qcur − кількість електрики, необхідна для знешкодження 
або уловлювання забруднювача чи ресурсоцінного компо-
нента, А ∙ год/м3.
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Величина цього показника визначається видом елек-
трохімічного процесу (електроліз, електрокоагуляція, елек-
трофлотація) та вмістом цільового компонента. Необхідну 
кількість електрики приймають за результатами попередніх 
досліджень. Значення qcur для електрокоагуляційної оброб-
ки відпрацьованої мастильно-охолоджувальної рідини наве- 
дені у таблиці 9 Додатку. Для оціночних розрахунків, при-
пускаючи, що кількість кисню, яку необхідно отримати у ре-
зультаті електродної реакції, повинна дорівнювати величині 
ХСК рідких відходів, можна використовувати формулу:
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Якщо експериментальним шляхом попередньо визначе-
но коефіцієнт корисного використання енергії ηcur, а також 
оптимальні значення густини струму − питомої сили стру-
му, що припадає на одиницю поверхні електрода і, розміри 
електродів можуть бути визначені з виразу
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де b − відстань між електродами, м. 

Якщо експериментальним шляхом попередньо визначено коефіцієнт 

корисного використання енергії ηcur, а також оптимальні значення густини 
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де і − густина струму, А/м2.
Якщо метою електролізу є вилучення металів або пе-

ретворення забруднюючого компоненту відбуваються ви-
ключно в результаті електродної реакції, лімітуючим фак-
тором процесу є перенесення частинок, що розряджаються, 

Рис. 9.1. Схема електрокоагулятора: 
1 – впускна камера; 2 – електродна система, 3 – шкребки,  

4 – регулятор відводу шламу, 5 – регулятор рівня на випуску води,  
6 – шламоприймач, 7 – відведення осаду
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до електрода. У цьому випадку поверхню останнього можна 
розрахувати за формулою:

де і − густина струму, А/м2. 

Якщо метою електролізу є вилучення металів або перетворення 

забруднюючого компоненту відбуваються виключно в результаті електродної 

реакції, лімітуючим фактором процесу є перенесення частинок, що 

розряджаються, до електрода. У цьому випадку поверхню останнього можна 

розрахувати за формулою: 

)/ln()/( exenmwel CCKqf ⋅=  ,    (9.7) 

де Km − коефіцієнт масопередачі, що дорівнює відношенню коефіцієнта 

молекулярної дифузії до товщини дифузійного шару, м/с; Сex − кінцева 

концентрація металів на виході з апарату, г/м3. 

Довжина електродів залежить від типу електролізера. Наприклад, для 

обробки циановмісних вод використовуються графітові електроди довжиною 

1000 мм. У електрокоагуляторах з алюмінієвими електродами застосовуються 

електродні блоки вагою до 50 кг. Довжину ребра блока lb, м, визначають за 

формулою: 

3 )( δ+⋅= bfl elb ,      (9.8) 

де δ − товщина електроду, м, Wek − об’єм рідини у електрокоагуляторі, м3. 

Розрахунок продуктивності вентилятора витяжної системи qfan, м3/год, 

проводять за кількістю водню, що виділяється у процесі електрокоагуляції, 

згідно з залежністю: 

Hekfan qWq ⋅⋅÷= )5040( ,     (9.9) 

де qH — питомий об’єм водню, що виділяється, л/м3 (таблиця 9 Додатку). 
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де δ − товщина електроду, м, Wek − об’єм рідини у електро-
коагуляторі, м3.

Розрахунок продуктивності вентилятора витяжної сис-
теми qfan, м

3/год, проводять за кількістю водню, що виділя-
ється у процесі електрокоагуляції, згідно з залежністю:

qfan = (40 ÷ 50) ∙ Wek ∙ qH   ,                       (9.9)

де qH — питомий об’єм водню, що виділяється, л/м3 (табли-
ця 9 Додатку).

Приклад 9. Розрахувати параметри електрокоагулятора 
для обробки відпрацьованої мастильно-охолоджувальної рі-
дини (МОР). Продуктивність електрокоагулятора за стічною 
водою qw = 2,0 м3/год; анодна густина струму ian = 100 А/м2; ви-
хідна концентрація МОР Сen = 5000 г/м3; товщина електродних 
пластин δ = 0,005 м; відстань між електродами b = 0,015м; час 
електрохімічної обробки стічних вод tel = 0,33 год.
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Розв'язок: 
За таблицею 9 Додатку для вихідної концентрації МОР 

Сen = 5000  г/м3 визначаємо необхідну кількість електрики 
qcur = 430  А ∙ год/м3, питомий об’єм водню, що виділяється, 
qH = 184 л/м3 та питомі витрати алюмінію qAl = 151 г/м3.

Необхідну величину струму в електричній мережі елек-
трокоагулятора знаходимо за формулою (9.2):

Icur = 2,0 · 430 = 860 A. 
Об’єм стічних вод у електрокоагуляторі згідно з форму-

лою (9.1):
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м 09,0
54,041,2
54,066,0

=
⋅
−

=
⋅
−

=′
BL
VW

h wek  

 м2.

Площу поверхні катодів приймаємо рівною площі по-
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де ρAl = 2700 кг/м3 − густина алюмінію. Оскільки маса одного 
блоку не повинна перевищувати 50 кг, приймаємо кількість 
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Довжину ребра електрода знаходимо за формулою 
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Приймаємо N′el = 22: 11 анодів та 11 катодів.
З урахуванням установочних зазорів lз = 0,06 м (рис. 9.1) 
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Довжину ребра електрода знаходимо за формулою (9.8): 
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Приймаємо 22=′elN : 11 анодів та 11 катодів. 

З урахуванням установочних зазорів l з  = 0,06 м (рис. 9.1) загальна довжина 

електрокоагулятора дорівнює: 

м 41,206,0641,05)1( =⋅+⋅=⋅++⋅= зbbb lNlNL  , 

а ширина апарата: 

м 53,006,0241,02 =⋅+=+= зb llB  

Враховуючи, що загальний об’єм електродів у електрокоагуляторі, м3, 

дорівнює: 
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поверхні електродів у одному блоці: 
2м 44.35/)6,86,8(/)( =+=+=′ bkanel Nfff  

Довжину ребра електрода знаходимо за формулою (9.8): 

м 41,0)005,0015,0(44,3)( 33 =+⋅=δ+⋅′= bfl elb  

Кількість електродів у одному електродному блоці: 

5,20
)005,0015,0(

41,0
)(

=
+

=
δ+

=′
b

l
N b

el  

Приймаємо 22=′elN : 11 анодів та 11 катодів. 

З урахуванням установочних зазорів l з  = 0,06 м (рис. 9.1) загальна довжина 

електрокоагулятора дорівнює: 

м 41,206,0641,05)1( =⋅+⋅=⋅++⋅= зbbb lNlNL  , 

а ширина апарата: 

м 53,006,0241,02 =⋅+=+= зb llB  

Враховуючи, що загальний об’єм електродів у електрокоагуляторі, м3, 

дорівнює: 
322 м 09,0005,0)41,0(225 =⋅⋅⋅=δ⋅⋅′⋅= belbel lNNV , 

знайдемо об’єм рідини на висоті верхньої кромки електродів: 
3м 54,006,0)06,041,0(53,041,2)( =−+⋅⋅=−+⋅⋅= elзbw VllBLV . 

Висота шару рідини над електродами: 

м 09,0
54,041,2
54,066,0

=
⋅
−

=
⋅
−

=′
BL
VW

h wek  

 м3.
Висота шару рідини над електродами:

Загальну площу поверхні анодів визначаємо за залежністю (9.6): 

2м 6,8
100
860

===
an

cur
an i

I
f  

Площу поверхні катодів приймаємо рівною площі поверхні анодів fan= fk = 

8,6 м2. Тоді загальна маса електродів: 

кг 2,2322700005,0)6,86,8()( =⋅⋅+=ρ⋅δ⋅+= Alkanel ffM , 

де ρAl = 2700 кг/м3 − густина алюмінію. Оскільки маса одного блоку не 

повинна перевищувати 50 кг, приймаємо кількість блоків Nb = 5. Площа 

поверхні електродів у одному блоці: 
2м 44.35/)6,86,8(/)( =+=+=′ bkanel Nfff  

Довжину ребра електрода знаходимо за формулою (9.8): 

м 41,0)005,0015,0(44,3)( 33 =+⋅=δ+⋅′= bfl elb  

Кількість електродів у одному електродному блоці: 

5,20
)005,0015,0(

41,0
)(

=
+

=
δ+

=′
b

l
N b

el  

Приймаємо 22=′elN : 11 анодів та 11 катодів. 

З урахуванням установочних зазорів l з  = 0,06 м (рис. 9.1) загальна довжина 

електрокоагулятора дорівнює: 

м 41,206,0641,05)1( =⋅+⋅=⋅++⋅= зbbb lNlNL  , 
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Загальна висота апарата (без урахування пристрою для 
видалення піни), м:

 

Загальна висота апарата (без урахування пристрою для видалення піни), м: 

м 69,009,006,054,0 =++=′++= hllH зb  

Продуктивність вентилятора витяжної системи знаходимо за формулою 

(9.9): 

год/м 6100607218466,05050 3≈=⋅⋅=⋅⋅= Hekfan qWq  

Основною величиною, що визначає експлуатаційні витрати на установки 

електрохімічної обробки та їхню конкурентоспроможність є витрата енергії W 

на 1 м3 води, що очищується або до одиниці маси вилученого цінного 

компоненту. Величина W визначається напругою на електродах, відстанню між 

ними, питомим опором та іншими характеристиками оброблюваної води і може 

бути виражена як 

елUqW cur ⋅= ,       (9.10) 

де Uел − напруга на електролізері, В. 

Для однієї пари електродів напругу можна визначити за виразом: 

21делконц UUUUEEEU kaka Δ+Δ+Δ+Δ+Δ+++−= ηη ,  (9.11) 

де Еa та Еk − термодинамічні (оборотні) значення потенціалів відповідно 

анода і катода, В; ηa та ηk − перенапруга відповідно на аноді і катоді, В; ΔЕконц − 

величина концентраційної поляризації, В; ΔUел − падіння напруги у електроліті, 

В; ΔUд − падіння напруги у діафрагмі або мембрані, В; ΔU1, ΔU2 − падіння 

напруги у електродах та контактах відповідно, В. 

Значення Еа та Ек за температури 293 К визначаються залежно від рН 

оброблюваної води з рівнянь. 

pHE 059,023,1a −=       (9.12) 

pHE 059,0k −=       (9.13) 

Значення перенапруги на аноді ηa та катоді ηk визначаються реакцією, що 

протікає на електроді. Так для реакції розчинення заліза, що має місце при 

електрокоагуляції, кінетичні залежності перенапруги від сили струму є досить 

складними, тому в значення ηa знаходять експериментальним шляхом. У інших 

.
Продуктивність вентилятора витяжної системи знахо-

димо за формулою (9.9):
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м 69,009,006,054,0 =++=′++= hllH зb  
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на 1 м3 води, що очищується або до одиниці маси вилученого цінного 

компоненту. Величина W визначається напругою на електродах, відстанню між 

ними, питомим опором та іншими характеристиками оброблюваної води і може 

бути виражена як 

елUqW cur ⋅= ,       (9.10) 

де Uел − напруга на електролізері, В. 

Для однієї пари електродів напругу можна визначити за виразом: 

21делконц UUUUEEEU kaka Δ+Δ+Δ+Δ+Δ+++−= ηη ,  (9.11) 

де Еa та Еk − термодинамічні (оборотні) значення потенціалів відповідно 

анода і катода, В; ηa та ηk − перенапруга відповідно на аноді і катоді, В; ΔЕконц − 

величина концентраційної поляризації, В; ΔUел − падіння напруги у електроліті, 

В; ΔUд − падіння напруги у діафрагмі або мембрані, В; ΔU1, ΔU2 − падіння 

напруги у електродах та контактах відповідно, В. 

Значення Еа та Ек за температури 293 К визначаються залежно від рН 

оброблюваної води з рівнянь. 

pHE 059,023,1a −=       (9.12) 

pHE 059,0k −=       (9.13) 

Значення перенапруги на аноді ηa та катоді ηk визначаються реакцією, що 

протікає на електроді. Так для реакції розчинення заліза, що має місце при 

електрокоагуляції, кінетичні залежності перенапруги від сили струму є досить 

складними, тому в значення ηa знаходять експериментальним шляхом. У інших 

 м3/год.
Основною величиною, що визначає експлуатаційні ви-

трати на установки електрохімічної обробки та їхню кон-
курентоспроможність є витрата енергії W на 1  м3  води, 
що очищується або до одиниці маси вилученого цінного ком-
поненту. Величина  W визначається напругою на електродах, 
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відстанню між ними, питомим опором та іншими характе-
ристиками оброблюваної води і може бути виражена як

Загальна висота апарата (без урахування пристрою для видалення піни), м: 

м 69,009,006,054,0 =++=′++= hllH зb  

Продуктивність вентилятора витяжної системи знаходимо за формулою 

(9.9): 

год/м 6100607218466,05050 3≈=⋅⋅=⋅⋅= Hekfan qWq  

Основною величиною, що визначає експлуатаційні витрати на установки 

електрохімічної обробки та їхню конкурентоспроможність є витрата енергії W 

на 1 м3 води, що очищується або до одиниці маси вилученого цінного 

компоненту. Величина W визначається напругою на електродах, відстанню між 

ними, питомим опором та іншими характеристиками оброблюваної води і може 

бути виражена як 
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де Uел − напруга на електролізері, В. 

Для однієї пари електродів напругу можна визначити за виразом: 
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величина концентраційної поляризації, В; ΔUел − падіння напруги у електроліті, 

В; ΔUд − падіння напруги у діафрагмі або мембрані, В; ΔU1, ΔU2 − падіння 

напруги у електродах та контактах відповідно, В. 

Значення Еа та Ек за температури 293 К визначаються залежно від рН 

оброблюваної води з рівнянь. 
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електрокоагуляції, кінетичні залежності перенапруги від сили струму є досить 

складними, тому в значення ηa знаходять експериментальним шляхом. У інших 
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на 1 м3 води, що очищується або до одиниці маси вилученого цінного 
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бути виражена як 

елUqW cur ⋅= ,       (9.10) 

де Uел − напруга на електролізері, В. 

Для однієї пари електродів напругу можна визначити за виразом: 

21делконц UUUUEEEU kaka Δ+Δ+Δ+Δ+Δ+++−= ηη ,  (9.11) 

де Еa та Еk − термодинамічні (оборотні) значення потенціалів відповідно 

анода і катода, В; ηa та ηk − перенапруга відповідно на аноді і катоді, В; ΔЕконц − 

величина концентраційної поляризації, В; ΔUел − падіння напруги у електроліті, 

В; ΔUд − падіння напруги у діафрагмі або мембрані, В; ΔU1, ΔU2 − падіння 

напруги у електродах та контактах відповідно, В. 

Значення Еа та Ек за температури 293 К визначаються залежно від рН 

оброблюваної води з рівнянь. 

pHE 059,023,1a −=       (9.12) 

pHE 059,0k −=       (9.13) 

Значення перенапруги на аноді ηa та катоді ηk визначаються реакцією, що 

протікає на електроді. Так для реакції розчинення заліза, що має місце при 

електрокоагуляції, кінетичні залежності перенапруги від сили струму є досить 

складними, тому в значення ηa знаходять експериментальним шляхом. У інших 

, (9.11)

де Еa та Еk  − термодинамічні (оборотні) значення потен-
ціалів відповідно анода і катода, В; ηa та ηk − перенапруга 
відповідно на аноді і катоді,  В; ΔЕконц  − величина концен-
траційної поляризації, В; ΔUел − падіння напруги у електро-
літі, В; ΔUд − падіння напруги у діафрагмі або мембрані, В; 
ΔU1, ΔU2 − падіння напруги у електродах та контактах від-
повідно, В.

Значення Еа та Ек за температури 293  К визначаються 
залежно від рН оброблюваної води з рівнянь.

Ea = 1,23 – 0,059рН;                         (9.12)
Ek = – 0,059рН.                            (9.13)

Значення перенапруги на аноді ηa та катоді ηk визнача-
ються реакцією, що протікає на електроді. Так для реакції 
розчинення заліза, що має місце при електрокоагуляції, кі-
нетичні залежності перенапруги від сили струму є досить 
складними, тому в значення ηa знаходять експерименталь-
ним шляхом. У інших випадках використовують математич-
ні залежності, наприклад, для реакції виділення водню  − 
рівняння Тафеля:

ηH2 = a + b lgi,                               (9.14)
де, а, b − константи, що залежать від природи матеріалу ка-
тода і наведені у довідковій літературі.
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Якщо вилучення іонів металів у апараті відбувається в ре-
зультаті катодної реакції відновлення, суттєвого значення на-
буває уповільнення масоперенесення іонів до електрода внаслі-
док концентраційної поляризації. Наближену оцінку ΔЕконц для 
випадку стаціонарної дифузії можна дати за рівнянням

ΔЕконц = [R · T/(n · F)] ∙ lg (i/iпр(к)),               (9.15)
де R − універсальна газова стала, Дж/(моль∙К); Т − темпера-
тура, К; n − кількість електронів, що беруть участь в реакції; 
F − число Фарадея, Кл ∙ моль; і, іпр(к) – густини струму і гра-
ничного струму дифузії електродної реакції відповідно, А/м2.

Величину Uд визначають для апаратів, в яких анодний 
простір відокремлений від катодного діафрагмою або іо-
нообмінної мембраною. Для електролізерів з діафрагмою 
справедливий вираз

ΔU = Icur · Rд,                                 (9.16)
де Rд − опір діафрагми, Ом:

RД = ρД · [δД · β2/(S · nД)] ,                       (9.17) 
де ρД − питомий електричний опір електроліту в порах діа-
фрагми з урахуванням їх заповнення газом, Ом · м; δД − тов-
щина діафрагми, м; β = 1,2 ÷ 1,3  − коефіцієнт звивистості 
пор; S − площа поверхні діафрагми, м2; nД − об’ємна порис-
тість діафрагми.

Падіння напруги, що виникає при проходженні струму 
через розчин, для апаратів з плоскопаралельними електро-
дами розраховують згідно з законом Ома:

ΔUел = i · ρ · b.                              (9.18)
Падіння напруги у електродах ΔU1 також розраховують 

за законом Ома, а перенапругу у контактах ΔU2 визначають 
за довідковою літературою згідно з матеріалами контактую-
чих пар металів.
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Додаток
Таблиця 1. Фізико-хімічні і токсикологічні властивості інгре-
дієнтів, що входять до складу промислових відходів

Назва Формула
Р наси- 
ченої  
пари,  

мм рт. ст.

Розчин- 
ність,  

г/100 вод
LD50

Клас
небез- 
пеки

1 2 3 4 5 7
1. Алюміній Al 0 0 ІІІ

2. А гідроксид Al(OH)3 0 0,00001 ІІІ

3. А калію 
сульфат

AlK(SO4)2*
*12 H2O

0 5.9 ІІІ

4. А нітрат
нонагідрат

Al(NO3)3*
9H2O

0 241 204

5. А нітрид AlN 0 0 ІІІ
6. А оксид Al2O3 0 0 ІІІ
7. А фтористий Al F3 0 0,559 ІІІ
8. А сульфат Al2(SO4)3 0 38,5 370
9. А хлорид AlCl3 0 45,1 150
10. Залізо Fe 0 0 98600
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Продовження таблиці 1

Назва Формула
Р наси- 
ченої  
пари,  

мм рт. ст.

Розчин- 
ність,  

г/100 вод
LD50

Клас
небез- 
пеки

1 2 3 4 5 7

11. З оксид FeO, Fe3O4,
Fe2O3

0 0 ІІІ

12. З сульфат Fe2(SO4)3 0 0 533
13. З хлорид FeCl3 0 96,6 59
14. Кадмій Cd 0 0 890 І
15. К оксид CdO 0 0,00048 67 ІІ
16. К сульфат CdSO4 0 76,4 47 І
17. К хлорид CdCl2 0 114,1 67 І
18. К нітрат 

тетрагідрат
Cd(NO3)2*

4H2O
0 149,4 47 І

19. Марганець Mn 0 0 ІІ
20. М карбонат MnCO3 0 0,00011
21. М нітрат 

гексагідрат
Mn(NO3)2*

6H2O
0 132,3 56

22. М оксид MnO2 0 0 550 І
23. M сульфат MnSO4 0 62,9 64
24. М хлорид MnCl2 0 73,9 120
25. Мідь Cu 0 0 ІІ
26. М оксид CuO 0 0 273
27. М сульфат CuSO4 0 20,5 43 ІІ
28. М хлориста CuCl2 0 74,5 3,7 ІІ
29. Миш’як As 0 0 144
30. М оксид (ІІІ) As4O6 0 3,7 10
31. М оксид (ІІІ) As2O3 0 2,04 19,1 ІІ
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Продовження таблиці 1

Назва Формула
Р наси- 
ченої  
пари,  

мм рт. ст.

Розчин- 
ність,  

г/100 вод
LD50

Клас
небез- 
пеки

1 2 3 4 5 7
32. М оксид (V) As2O5 0 65,8 ІІ
33. М сульфід As2S3 0 0 215
34. М хлорид AsCl3 11,65 0 48
35. Нікель Ni 0 0 780 ІІ
36. Н оксид NiO 0 0 ІІ
37. Н сульфат NiSO4 0 38,4 32 ІІ
38. Н сульфід NiS 0 0 ІІ
39. Н тетракар-

боніл Ni(CO)4 0 0,018 І

40. Н хлорид NiCl2 0 65,6 105
41. Ртуть Hg 0,0013 0 І
42. Р хлорид 

(сулема) HgCl2 0 6,6 17,5 І

43. Р нітрат 
гідрат

Hg(NO3)*
*0.5H2O

0 І

44. Р оксид HgO 0 0,0051 І
45. Р сульфат Hg2SO4 0 0,058 І
46. Свинець Pb 0 0 І

47. С оксид (ІІ, ІV) PbO, Pb2O4, 
PbO2

0 0,2756 217

48. С нітрат Pb(NO3)2 0 52,2 І
49. С сульфат PbSO4 0 0,0045 282 І
50. С ортоарсенат Pb3(AsO4)2 0 0 ІІ
51. Хром Cr 0 0
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Продовження таблиці 1

Назва Формула
Р наси- 
ченої  
пари,  

мм рт. ст.

Розчин- 
ність,  

г/100 вод
LD50

Клас
небез- 
пеки

1 2 3 4 5 7
52. Х оксид Cr2O3 0 0 450 ІІ
53. Х хлорид CrCl3 0 0 7,8 І
54. Цинк Zn 0 0
55. Ц оксид ZnO 0 0,00016 ІІ
56. Ц ортофосфат Zn3(PO4)2 0 0 551
57. Ц сульфат ZnSO4*7H2O 0 165 ІІІ
58. Ц сульфід ZnS 0 0 ІІІ
59. Ц фосфід Zn2P2 0 0 ІІ
60. Ц хлорид ZnCl2 0 375 ІІ

Таблиця 2. Технологічні параметри установок електрохіміч-
ної обробки рідких відходів

Пара
метр

Вміст мастил, г/м3

20
00

25
00

30
00

35
00

40
00

45
00

50
00

55
00

60
00

80
00

10
00

0

qcur,  
А · год/

м3
180 225 270 315 360 405 430 495 540 720 860

qAl, г/м3 60 75 92 106 121 136 151 166 182 242 302
qH, л/м3 85 95 113 132 151 170 184 208 227 303 368
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Таблиця 3. Основні параметри кульових барабанних млинів
П

ом
ел

Тип млина

Розміри 
камери

 помелу, мм
Частота 

обер-
тання 

барабану 
n, с–1

Маса 
кульок
mк. Т

Потуж-
ність 

електро-
двигуна
Nдв, кВТD L

Су
хи

й

ШБМ-207/265
ШБМ-220/330
ШБМ-250/390
ШБМ-287/410
ШБМ-287/470
ШБМ-320/510
ШБМ-320/570
ШБМ-340/650
ШБМ-370/850

2070
2200
2500
2870
2870
3200
3200
3400
3700

2650
3300
3900
4100
4700
5100
5700
6500
8500

0,38
0,36
0,33
0,31
0,31
0,30
0,30
0,28
0,29

10
14
25
30
35
–
54
–

100

105
150
265
350
410
–

700
–

1400

В
ол

ог
ий

МШР-900×900
МШР-1200×1200
МШР-1500×1600
МШР-2100×1500
МШР-2100×2200
МШР-2100×3000
МШР-2700×2700
МШР-2700×3600
МШР-3200×3100
МШР-3600×4000
МШР-3600×5000
МШР-4000×5000
МШР-4500×5000

830
1100
1400
2000
2000
2000
2580
2580
3080
3480
3480
3860
4360

830
1100
1500
1400
2100
3900
2580
3480
2980
3880
4880
4860
4860

0,56 – 0,66
0,50 – 0,58
0,43 – 0,52
0,36 – 0,43
0,36 – 0,43
0,36 – 0,43
0,32 – 0,38
0,32 – 0,38
0,30 – 0,35
0,28 – 0,33
0,28 – 0,33
0,36 – 0,32
0,25 – 0,30 

1,0
2,2
4,8
10,0
15,0
20,0
31,0
42,0
52,0
82,0
100,0
120,0
150,0

15
30
55
132
160
200
315
400
630
1000
1250
2000
2500
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Та
бл
иц
я 
4.

 О
сн

ов
ні

 п
ар

ам
ет

ри
 б

ар
аб

ан
ни

х 
ва

ку
ум

-ф
іл

ьт
рі

в

Ф
іл

ьт
р

Площа фільтрування, м2

Кількість комірок  zк 

Швидкість обертання 
 барабану, с-1

Ро
зп

од
іл

 т
ех

но
ло

гі
чн

их
 зо

н 
 

на
 п

ов
ер

хн
і б

ар
аб

ан
у,°

φ ф
φ с1

φпр + φс2

φ 0
φ р

М
ер

тв
і з

он
и

φ м1
φ м2

φ м3

БО
Ш

3-
1,

75
Р

3
16

0,
01

 ÷
 0,

2
10

7
71

10
1

19
20

2

5

30
БО

Ш
5-

1,
75

Р
5

БО
3-

1,
75

К
3

18
12

5
60

99
25

24
4

14
БО

5-
1,

75
К

5
14

БО
5-

1,
75

У
5

24

0,
01

 ÷
 0,

18
12

4,
5

67
10

3
20

20

2

13
,5

БО
10

-2
,6

У
10

0,
01

3 ÷
 0,

2
13

2
59

,5
БО

10
-2

,6
Р

10
0,

01
 ÷

 0,
2

12
5

71
93

,5
19

,5
18

4,
5

22
,5

БО
20

-2
,6

У
20

0,
01

3 ÷
 0,

2
13

2
59

,5
10

3
20

20
5

13
,5

БО
40

-3
У

40
0,

05
7 ÷

 0,
17

2
13

5
56

,5



Таблиця 5. Технічна характеристика базових моделей маятни-
кових та підвісних центрифуг

Параметр

Ф
М

Б-
60

,О
М

Б-
60

Ф
М

Б-
63

Ф
М

Д
-8

0,
О

М
Д

-8
0

Ф
М

Д
-1

20
О

М
Д

-1
20

Ф
П

Н
-1

00

Ф
П

Д
-1

20

Внутрішній діаметр, мм
Довжина барабану, мм
Робоча ємність барабану, м3

Граничне завантаження, кг
Максимальна частота  
обертання, с–1

Фактор розділення
Площа поверхні  
фільтрування, м2

600
350

0,045
90

25
800

0,66

630
350

0,045
100

23,7
770

0,70

800
400
0,08
180

20,8
700

1,00

1200
500
0,25
375

15,8
605

1,90

1000
750
0,30
450

24
1180

2,36

1200
600
0,30
450

16,3
620

2,26
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Таблиця 7. Фізичні властивості сухого повітря  
(Рп = 760 мм.рт.ст. = 1,01 · 105 Па)

t, 
ºC

ρ,
 к

г/
м3

С
р,

  
кД

ж
/(к

г · 
ºС

)

λ 
· 1

02 , 
 

В
т/

(м
·ºС

)

α  
· 1

06 , 
м2 /с

μ 
· 1

0-6
, 

П
а · 

с

ν·
10

6 , 
 м

2 /с Рr

-50 1,584 1,013 2,04 12,7 14,6 9,23 0,728
-40 1,515 1,013 2,12 13,8 15,2 10,04 0,728
-30 1,453 1,013 2,20 14,9 15,7 10,80 0,723
-20 1,395 1,009 2,28 16,2 16,2 11,61 0,716
-10 1,342 1,009 2,36 17,4 16,7 12,43 0,712
0 1,293 1,005 2,44 18,8 17,2 13,28 0,707
10 1,247 1,005 2,51 20,0 17,6 14,16 0,705
20 1,205 1,005 2,59 21,4 18,1 15,06 0,703
30 1,165 1,005 2,67 22,9 18,6 16,00 0,701
40 1,128 1,005 2,76 24,3 19,1 16,96 0,699
50 1,093 1,005 2,83 25,7 19,6 17,95 0,698
60 1,060 1,005 2,90 27,2 20,1 18,97 0,696
70 1,029 1,009 2,96 28,6 20,6 20,02 0,694
80 1,000 1,009 3,05 30,2 21,1 21,09 0,692
90 0,972 1,009 3,13 31,9 21,5 22,10 0,690
100 0,946 1,009 3,21 33,6 21,9 23,13 0,688
120 0,898 1,009 3,34 36,8 22,8 25,45 0,686
140 0,854 1,013 3,49 40,3 23,7 27,80 0,684
160 0,815 1,017 3,64 43,9 24,5 30,09 0,682
180 0,779 1,022 3,78 47,5 25,3 32,49 0,681
200 0,746 1,026 3,93 51,4 26,0 34,85 0,680
250 0,674 1,038 4,27 61,0 27,4 40,61 0,677
300 0,615 1,047 4,60 71,6 29,7 48,33 0,674
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Таблиця 8. Фізичні властивості води на лінії насичення

t, 0C ρ, кг/м3 λ,  
Вт/(м.С0)

α · 106,  
м2/с

μ · 106,  
Па.с

ν · 106,  
м2/с

0 999,9 0,560 13,2 1788 1,789
10 999,7 0,580 13,8 1306 1,306
20 998,2 0,597 14,3 1004 1,006
30 995,7 0,612 14,7 801,5 0,805
40 992,2 0,627 15,1 653,3 0,659
50 988,1 0,640 15,5 549,4 0,556
60 983,1 0,650 15,8 469,9 0,478
70 977,8 0,662 16,1 406,1 0,415
80 971,8 0,669 16,3 355,1 0,365
90 965,3 0,676 16,5 314,9 0,326
100 958,4 0,684 16,8 282,5 0,295

Продовження таблиці 7
t, 

ºC

ρ,
 к

г/
м3

С
р,

  
кД

ж
/(к

г · 
ºС

)

λ 
· 1

02 , 
 

В
т/

(м
·ºС

)

α 
· 1

06 , 
м2 /с

μ 
· 1

0-6
, 

П
а · 

с

ν·
10

6 , 
 м

2 /с Рr

350 0,566 1,059 4,91 81,9 31,4 55,46 0,676
400 0,524 1,068 5,21 93,1 33,0 63,09 0,678
500 0,456 1,093 5,74 115,3 36,2 79,38 0,687
600 0,404 1,114 6,22 138,3 39,1 96,89 0,699
700 0,362 1,135 6,71 163,4 41,8 115,4 0,706
800 0,329 1,156 7,18 188,8 44,3 134,8 0,713
900 0,301 1,172 7,63 216,2 46,7 155,1 0,717
1000 0,277 1,185 8,07 245,9 49,0 177,1 0,719
1100 0,257 1,197 8,50 276,2 51,2 199,3 0,722
1200 0,239 1,210 9,15 316,5 53,5 233,7 0,724
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