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Abstract. The issue of improving the energy efficiency of absorption refrigeration appliances is considered. These 
appliances include pumpless absorption refrigeration units with a three-component working fluid consisting of a 
liquid water-ammonia solution and an inert balancing gas, hydrogen. The working fluid of the absorption refrigeration 
unit consists of natural components and does not have an adverse environmental impact on the planet’s ecosystem. 
Absorption refrigeration units operate silently, have a long service life, and allow the use of various types of thermal 
energy sources. However, their disadvantage is lower energy efficiency compared to vapor-compression systems.
The purpose of this work is to model the thermodynamic cycles of household absorption refrigeration appliances while 
taking into account the real characteristics of heat and mass transfer processes during evaporation and absorption in an 
inert gas environment, as well as the actual temperature ratios and working-fluid composition. The object of the study 
is the parameters and energy characteristics of the thermodynamic cycle of absorption refrigeration appliances. The 
research methods include theoretical analysis and modeling.
When modeling the thermodynamic cycle, a modern configuration of an absorption refrigeration unit with a three-
stream coil regenerative heat exchanger (evaporator) located in a vertical plane was selected. The scheme also includes 
a regenerative liquid heat exchanger for the water-ammonia solution flows. During the modeling of the evaporator, the 
ballast ammonia vapor released during throttling in the primary contact zone between liquid ammonia and the purified 
vapor-gas mixture was taken into account. The temperatures and composition of the working fluid at the characteristic 
points of the cycle were calculated, and based on these values the thermal loads on the elements of the absorption 
refrigeration unit were determined.
It is shown that the problem of increasing energy efficiency can be partially solved by taking into account the specific 
features of evaporation and absorption processes in an inert gas environment when calculating the energy parameters 
of the thermodynamic cycle.
The scientific novelty of the study lies in the development of a calculation method for absorption refrigeration units 
that considers the peculiarities of evaporation and absorption processes in an inert gas environment, which allows for 
appropriate adjustments in the subsequent design calculations of the system components.
The practical significance of the work lies in the possibility of developing a wide range of absorption refrigeration appliances 
for various applications with energy consumption parameters comparable to those of vapor-compression systems.
Key words: absorption refrigeration appliance; absorption refrigeration unit; working fluid; thermodynamic cycle; 
modeling; energy efficiency; coefficient of performance; evaporation; absorption; dephlegmating.

Анотація. Розглядається проблематика підвищення енергетичної ефективності абсорбційних холодильних 
приладів, до складу яких входять абсорбційні безнасосні холодильні агрегати з трикомпонентним робочим 
тілом, що складається з рідкого водоаміачного розчину та вирівнюючого інертного газу – водню. Робоче тіло 
абсорбційного холодильного агрегату складається з природних компонентів і не надає несприятливого тех-
ногенного впливу на екосистему планети. Абсорбційні холодильні агрегати безшумні у роботі, мають трива-
лий ресурс та можливість використання різних типів джерел теплової енергії. Недоліком є ​​менша, порівняно 
з компресійними аналогами, енергетична ефективність.
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Метою роботи є моделювання термодинамічних циклів абсорбційних побутових приладів, що враховують 
реальні особливості процесів тепломасообміну при випаровуванні та абсорбції у середовищі інертного газу, 
а також реальні співвідношення температур та складу робочого тіла. Предметом дослідження є параметри 
та енергетичні характеристики термодинамічного циклу абсорбційних холодильних приладів. Методи дослі-
дження – теоретичні розробки та аналіз.
При моделюванні термодинамічного циклу було обрано сучасну схему абсорбційного холодильного агрега-
ту з трипотоковим змійковим регенеративним теплообмінником – випарником, розташованим у вертикальній 
площині. До складу схеми входить регенеративний рідинний теплообмінник потоків водоаміачного розчину. 
При моделюванні випарника було проведено облік баластної пари аміаку, який виділяється при дроселюванні 
в зоні первинного контакту рідкого аміаку та очищеної парогазової суміші. Було виконано розрахунок темпе-
ратур та складу робочого тіла у характерних точках циклу, а на їх основі визначено і теплові навантаження на 
елементи абсорбційного холодильного агрегату.
Показано, що проблема підвищення їхньої енергетичної ефективності може бути частково вирішена за рахунок 
урахування особливостей процесів випаровування та абсорбції в середовищі інертного газу при розрахунку 
енергетичних параметрів термодинамічного циклу.
Наукова новизна проведеного дослідження полягає у створенні методики розрахунку абсорбційного холодиль-
ного агрегату, яка враховує особливості процесів випаровування та абсорбції в середовищі інертного газу, що 
дозволяє відповідним чином коригувати подальший конструкторський розрахунок елементів. 
Практична значимість полягає у можливості створення широкого спектру абсорбційних холодильних прила-
дів різного функціонального призначення з параметрами енергоспоживання, порівнянними з компресійними 
аналогами.
Ключові слова: абсорбційний холодильний прилад; абсорбційний холодильний агрегат; робоче тіло; термо-
динамічний цикл; моделювання; енергетична ефективність; тепловий коефіцієнт; випаровування; абсорбція; 
дефлегмація.

ПОСТАНОВКА ЗАВДАННЯ
Сучасні екологічні проблеми, пов'язані з перехо-

дом систем холодильної техніки на природні робо-
чі тіла, змушують розробників звернути увагу на 
абсорбційні апарати [1; 2]. В області побутової холо-
дильної техніки максимальна увага приділяється без-
насосним водоаміачним абсорбційним холодильним 
приладам з інертним вирівнюючим газом [3]. До 
складу таких холодильних приладів входить абсорб-
ційний холодильний агрегат (АХА), в якому циркуля-
ція робочої суміші здійснюється за допомогою граві-
тації та природної конвекції, а як енергетичний при-
вод може бути будь-яке джерело теплової енергії [4]. 

У зв'язку з вищевикладеним холодильні прила-
ди з АХА мають низку таких унікальних якостей, як 
[3-5]:

– безшумність у роботі, висока надійність та три-
валий ресурс, відсутність вібрації, магнітних та елек-
тричних полів під час експлуатації;

– можливість використання в одному апарату 
кількох різних джерел теплової енергії – як електрич-
них, так альтернативних та відновлюваних (теплота 
згоряння органічного палива, сонячне випромінюван-
ня, вихлопні гази двигунів внутрішнього згоряння);

– можливість роботи з неякісними джерела-
ми електричної енергії в діапазоні напруги мережі 
160...240 В.

До переваг холодильних приладів з АХА слід 
віднести і мінімальну вартість серед аналогів, 
а абсорбційні холодильники, оснащені прилада-
ми пальника, широко використовуються туристами 

і мандрівниками, так як їм немає альтернативи в райо-
нах з відсутністю джерел електроенергії.

Безшумність в роботі особливо приваблива для 
готельного бізнесу, де абсорбційні холодильні прила-
ди практично незамінні.

Незважаючи на унікальні переваги абсорбційних 
холодильних приладів перед компресійними аналога-
ми, вони не знаходять широкого застосування через 
підвищене енергоспоживання при роботі на елек-
тричній енергії. Це відомий факт і він пов'язаний 
з наявністю в абсорбційному термодинамічний цикл 
двох приводних контурів, на відміну від компресій-
них аналогів.

Враховуючи відомі переваги та наявність про-
блем роботи та дослідження, покликані підвищити 
енергетичну ефективність термодинамічних циклів 
абсорбційних приладів з АХА, актуальні в даний час.

АНАЛІЗ ОСТАННІХ ДОСЛІДЖЕНЬ 
І ПУБЛІКАЦІЙ

Основні дослідження та розробки, пов'язані з під-
вищенням енергетичної ефективності водоаміачних 
абсорбційних холодильних циклів, спрямовані на 
вдосконалення термодинамічних циклів шляхом зни-
ження незворотності процесів.

До найбільш значущих пропозицій можна відне-
сти наступні:

а) оптимальне використання теплоти ректифікації 
і дефлегмації для організації потоків в генераторному 
вузлу АХА [6; 7; 8];

б) мінімізації теплопритоків в випарник 
АХА за рахунок додаткового переохолодження 
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потоку інертного газу після абсорбера [9], в тому чис-
лі і за допомогою додаткових випарно-конденсацій-
них теплопередаючих пристроїв (теплових труб і дво-
фазних термосифонів [4; 10; 11; 12];

в) високий ступінь очищення інертного газу після 
абсорбера [11];

г) зниження теплових втрат в навколишнє серед-
овище з елементів генераторного вузла [13].

При створенні нової абсорбційної техніки використо-
вувалися прогресивні технічні та технологічні рішення:

а) розміщення випарника АХА у вертикальній 
площині в об'ємі теплоізольованого блоку за межами 
корисного об'єму холодильної камери [6; 14];

б) створення додаткових теплостоків до випарни-
ка АХА на основі теплових труб (ТТ) та одно– та дво-
фазних термосифонів [9; 10; 12];

в) застосування високопористого пористого мате-
ріалу (ВПМ) на основі кераміки як теплоізоляція 
генерального вузла АХА [14];

г) застосування пластичного (на основі міді) 
ВПМ для зниження контактного термічного опору 
в зоні теплового зв'язку випарника АХА та холодиль-
ної камери [15];

д) застосування холодоакумулюючих матеріалів 
[16; 17;18];

е) застосування енергозберігаючих способів 
управління [11; 19];

ж) інтенсифікація процесів тепломасообміну 
в парогазовому контурі АХА [20; 21];

з) пошук нових робочих сумішей на основі при-
родних компонентів [22; 23];

і) адаптація абсорбційних систем до джерел 
непридатного тепла [24; 25; 26];

к) розробка абсорбційних приладів з використан-
ням нічного радіаційного охолодження тепловиділя-
ючих елементів АХА (абсорбера, конденсату, дефлег-
матора) [27];

л) розробка систем отримання води з атмосферно-
го повітря на базі сонячних колекторів та АХА [28];

м) розробка систем охолодження [29] та опалення 
[30] на базі безнасосних АХА.

Цікавою пропозицією щодо підвищення енерге-
тичної ефективності АХА може стати заміна інерт-
ного газу – водню, що володіє аномально високою 
теплоємністю (порядку 14 кДж / (кг · К)), на водневе-
гелієву суміш, або чистий гелій [11].

Заміна водню гелієм є перспективною як з точ-
ки зору енергозбереження, так і з точки зору вибу-
хопожежебезпеки при виробництві та експлуатації 
абсорбційних холодильників, особливо в моделях 
з приладами пальника.

Значне місце в дослідженнях абсорбційних холо-
дильних приладів займають розробки систем охоло-
дження на основі сонячних колекторів [31] та соняч-
них батарей [32; 33], що в перспективі може дати зна-
чний внесок у енергозбереження.

Що важливо для побутової холодильної техні-
ки, проводяться дослідження ринку та перспектив 
абсорбційної техніки різного функціонального при-
значення [34; 35].

Незважаючи на широкий спектр досліджень та 
розробок, основою для створення енергетично ефек-
тивної абсорбційної техніки є теоретичний аналіз 
термодинамічних циклів АХА з конкретними прак-
тичними рекомендаціями.

У цьому напрямі ведуться роботи [36; 37; 38], але 
вони не враховують специфіку низки процесів тепло-
масообміну, пов'язаних з наявністю інертного газу, 
зокрема циркулюючого баластного обсягу в контурі 
природної циркуляції. 

МЕТА ДОСЛІДЖЕННЯ
Метою роботи є моделювання термодинамічних 

циклів абсорбційних побутових приладів, що врахо-
вують реальні особливості процесів тепломасообміну 
при випаровуванні та абсорбції в середовищі інертно-
го газу, а також реальні співвідношення температур та 
складу робочого тіла.

Об'єктом дослідження є термодинамічний 
цикл холодильного абсорбційного агрегату в складі 
абсорбційного холодильного приладу.

Предметом дослідження є параметри та енер-
гетичні характеристики термодинамічного циклу 
абсорбційних холодильних приладів.

Методи дослідження – теоретичні розробки та 
аналіз

ОСНОВНИЙ МАТЕРІАЛ
Модель термодинамічного циклу, що викладаєть-

ся в цій статті, передбачається застосувати при вдо-
сконаленні існуючих і розробці нових конструкції 
абсорбційних холодильних приладів (АХП).

В результаті моделювання повинні бути розрахо-
вані параметри робочого тіла у характерних точках 
термодинамічного циклу АХА, показники енергетич-
ної ефективності агрегату та теплові навантаження 
апаратів, що входять до його складу. Для розрахун-
ку всіх цих даних повинні бути додатково задані ряд 
температурних напорів в апаратах ∆tᵢ, °С, а також 
основні величини, що характеризують рушійну силу 
процесів масообміну в них (як останні прийняті від-
носні різниці парціальних тисків холодоагенту в сис-
темі «межа розділу фаз – парогазовий потік» εᵢ. Крім 
того, слід вибрати газ, який використовується для 
вирівнювання тиску в контурі АХА.

Відповідні значення можуть бути задані на основі 
даних експериментів та досвіду експлуатації, відомих 
як з літературних джерел [27; 30; 39], так і на основі 
власних проробок [4; 11; 28].

Характерними для АХП (що пов'язано з досить 
низьким температурним рівнем у холодильній каме-
рі) є підвищені вимоги до ефективності регенерації 
тепла при охолодженні бідної парогазової суміші 
з абсорбера і рідкого холодоагенту з конденсатора 
багатої парогазової суміші з випарника.
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Враховуючи ці вимоги, а також конструктив-
ні вимоги, пов'язані з невеликими масогабаритами 
і компактністю апаратів, для АХП застосована кон-
струкція «трипоточного» випарника, в якому регене-
рація та відбір тепла з холодильної камери здійсню-
ються одночасно, в одному апарату.

Іншими словами, у такому «трипотоковому» апа-
рату поєднані функції газопарового регенератора, 
рідинного регенератора і безпосередньо випарника 
[14].

Принципова конструктивна схема такого випарни-
ка наведена на рис. 1. Він являє собою змійовик, все-
редині основної труби 1 якого знаходиться трубка 3, 
зовні приварена трубка рідкого холодоагенту 2.

По трубці 2 тече (знизу вгору) рідкий аміак з кон-
денсатора, по трубці 3 – у тому напрямі піднімається 
бідна парогазова суміш з абсорбера.

У верхній частині випарника ці потоки змішують-
ся і відбувається випарне охолодження попередньо 
охолодженого рідкого агента також попередньо охо-
лоджену бідну парогазову суміш (точка «а»).

Подальше випаровування агента в парогазову 
суміш при русі її зверху вниз (процес a-b) здійсню-
ється в міжтрубному просторі основної труби 1 за 
рахунок підведення тепла з холодильної камери Q₀ 
і частини тепла, що регенерується, від охолоджува-
них потоків рідкого агента і бідної суміші. Цей про-
цес відбувається при підвищенні температури внаслі-
док збільшення парціального тиску аміаку в суміші 
та її збагачення.

Далі (після повної випарювання агента, точка «b») 
підвищення температури вже багатої суміші (процес 
b-с) здійснюється за рахунок решти тепла регенерації.

З урахуванням сказаного було розроблено прин-
ципову схему АХА для АХП (рис. 2). Пара холодо-
агенту – аміаку, очищена в результаті дефлегмації, 
конденсується в конденсаторі К, віддаючи тепло Qк. 
Рідина, що утворилася, надходить у трипотоковий 
випарник (В), в якому відбувається її регенеративне 
охолодження. У цьому ж випарнику переохолоджу-
ється суміш інертного газу (гелію, водню або їх сумі-
ші) та парів агента, збіднена по аміаку в абсорбері А.

В результаті підведення тепла Q₀ від холодиль-
ної камерb рідкий аміак випаровується в парогазову 
суміш, яка, збагачуючись і нагріваючись, надходить 
в нижню частину А, де, контактуючи при протитоці 
з водоаміачним розчином, збагачує його по аміаку. 
При цьому відводиться тепло абсорбції Qₐ. Збагаче-
ний міцний розчин підігрівається в рідинному тепло-
обміннику РТО і надходить в термосифон-генератор Г, 
в якому за рахунок тепла зовнішнього підігріву QГ 
здійснюється випарювання міцного розчину при 
одночасному створенні циркуляції в контурі Г-А (за 
рахунок різниці густини утворюваної парорідинної 
суміші і міцного розчину). Слабкий розчин, що зали-
шається в Г, зливається у верхню частину А, який 

проходячи через РТО, регенерує в ньому тепло для 
підігріву міцного розчину. Пар, що утворився в Г, над-
ходить для подальшого очищення в дефлегматор Д. 
З дефлегматора Д очищена пара аміаку надходить в К, 
а рідина, яка утворилася в Д в результаті відведення 
тепла дефлегмації Qд (флегма) повертається в генера-
тор.

Викладені вище міркування стосовно представле-
ної на рис. 2 схемою дозволяють перейти до розробки 
математичної моделі та методики термодинамічного 
розрахунку АХА.

При розробці моделі для термодинамічного роз-
рахунку було прийнято такі припущення:

– втрати тиску в трактах АХА та теплопритоки 
(тепловтрати) у трубках між його елементами відсутні;

– на вході та виході з А слабкий та міцний розчи-
ни знаходяться у стані термічної рівноваги з бідною 
та багатою парогазовою сумішшю, відповідно;

– у випарнику при контакті бідної парогазової 
суміші з рідким холодоагентом її випарне охолоджен-
ня здійснюється досить швидко і на невеликій довжи-
ні (у порівнянні із загальною довжиною випарника), 
тому цей процес вважається адіабатним і фізичний 
зміст температури попереднього охолодження паро-
газової суміші аналогічний за змістом «температури 
мокрого термометра»;

– парогазова суміш пари холодоагенту та інерт-
ного газу підпорядковується законам змішування іде-
альних газів.

Модель складена на основі рівнянь збереження 
маси та енергії для окремих елементів АХА та для 
всього агрегату в цілому.

Очевидно, що для замкнутості моделі, кількість її 
рівнянь має дорівнювати кількості величин, що входять 
до їх складу, за відрахуванням величин, що є вихідними 
даними для розрахунків. Відповідно конкретні вихідні 
дані та доцільні діапазони їх зміни такі (рис. 3-8):

– склад інертного газу: чистий гелій, чистий 
водень, їхня суміш; їхня молекулярна маса становить 
mВГ = 2,016...4,003 та їх теплоємність становить 

Ср ВГ = 5,275...14,3 кДж/(кг·К) (в залежності від 
складу);

– молекулярна маса холодоагенту аміаку  
mₐ = 17,03;

– холодопродуктивність Q₀ = 10...15 Вт;
– температура в холодильній камері tНТВ = мінус 

28...мінус 18 °С;
– температура у приміщенні tн = 25…43 °С;
– максимальний температурний тиск у холодиль-

ній камері становить ∆t1ХК = 10...15 °С;
– мінімальний температурний напір там же  

∆t2ХК = 0...10 °С;
– максимальний температурний напір у  

К ∆t1К = 15...20 °С;
– мінімальний температурний напір у  

К ∆t2К = 3...8 °С;
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Рис. 1. Схема потоків у трипотоковому випарнику АХА:
1 – основна трубка; 2 – магістраль рідкого холодоагенту; 
3 – канал бідної парогазової суміші; 4 – багата парогазова 

суміш до абсорберу (бг); 5 – рідкий охолоджувач з 
абсорбера; 6 – бідна парогазова суміш із конденсатора 

(бд); а – випарне охолодження попередньо охолодженого 
рідкого агенту у також попередньо охолоджену бідну 

парогазову суміш; b – повне випарювання агенту 
в парогазову суміш під час руху її зверху вниз; с – 

підвищення температури багатої парогазової суміші
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Рис. 2. Принципова схема АХА для АХП:
А – абсорбер; Г – термосифон-генератор; Д – дефлегматор; 

РТО – рідинний теплообмінник; В – трипотоковий 
випарник; К – конденсатор

– мінімальний температурний напір у  
А ∆t₂ₐ = 3...5 °С;

– температурний напір А між багатою парогазовою 
сумішшю (ПГС) і міцним розчином ∆tагр = 0...3 °С;

– температурний напір А між багатою парогазовою 
сумішшю (ПГС) і міцним розчином ∆tРТО = 3...8 °С;

– температурний напір у парогазовій частині 
випарника ∆tВГ = 5...8 °С;

– мінімальний температурний напір у  
Д ∆tд2 = 15...20 °С;

– температурний напір на вході Д між сумішшю 
парів і флегмою становить ∆tдпр = 0...2 °С;

– температурний напір між слабким розчином та 
його парою на виході з Г ∆tГРП = 0...3 °С;

– відносний рушійний напір парціальних тисків 
В на початку випарювання холодоагенту ε₁ₙ = 0,4...0,5;

– те саме, наприкінці випарювання ε₂ₙ = 0,1...0,2;
– відносний рушійний напір парціальних тисків 

А на вході слабкого розчину ε₁ₐ = 0,3...0,4;

– те саме, на виході міцного розчину  
ε₂ₐ = 0,15...0,25;

– масова концентрація пари холодоагенту на вихо-
ді з Д ξ₄ = 0,99...1,0;

– відносні втрати тепла від термосифон-генерато-
ра у приміщенні становлять εQ = 0,14...0,2.

При прийнятих вихідних даних температура 
випаровування складе:
найнижча

1 ;он НТО ХКt t t= −∆  (1) 

найвища 

 2 .ов НТО ХКt t t= −∆  (2) 

Парціальний тиск агента В на межі розділу фаз дорівнює: 

на початку випаровування: 

 ( )1 ,он онР f t=  (3) 

наприкінці випаровування: 

 ( )1 ,ов овР f t=  (4) 

де f₁ – функція - залежність тиску насичення чистого холодоагенту від температури. 

Парціальний тиск у потоці ПГС буде меншим за тиск на межі розділу фаз на 

величину рушійного напору масообміну (рис. 8) і складе: 

для бідної ПГС (на вході до В) 

 ( )11 ,бд н онР Рε= − ⋅  (5) 

для багатої ПГС (на виході з) 

 ( )21 ,бг н овР Рε= − ⋅  (6) 

де величина ε (тут і надалі) є відповідна різниця парціальних тисків, віднесена до 

більшого з них. 

Температура конденсації агента у К дорівнює (рис. 5): 

 4 1 .н кt t t= −∆  (7) 

При цьому загальний тиск у АХА визначається як: 

 ( )2 4 4, ,оР f t ξ=  (8) 

де f₂ – залежність тиску насичення парів водоаміачного розчину (далі ВАР) від 

температури та концентрації аміаку. 

Мольна концентрація аміаку в ПГС становитиме: 

на вході до В (бідна ПГС) 
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Рис. 3. Дефлегматор Рис. 4. Термосифон-генератор 

 
Рис. 5. Конденсатор Рис. 6. РТО 

 
Рис. 7. Абсорбер 

 

Рис. 8. Випарник 
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де f₁ – функція – залежність тиску насичення чистого 
холодоагенту від температури.

Парціальний тиск у потоці ПГС буде меншим 
за тиск на межі розділу фаз на величину рушійного 
напору масообміну (рис. 8) і складе:
для бідної ПГС (на вході до В)

( )11 ,áä í î íÐ Ðε= − ⋅  \* MERGEFORMAT (5)
для багатої ПГС (на виході з)

( )21 ,áã í î âÐ Ðε= − ⋅  \* MERGEFORMAT (6)
де величина ε (тут і надалі) є відповідна різниця пар-
ціальних тисків, віднесена до більшого з них.

Температура конденсації агента у К дорівнює 
(рис. 5):
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Парціальний тиск парів аміаку в ПГС в абсорбері дорівнює: 

у бідній ПГС при контакті зі слабким водоаміачним розчином (ВАР) при його вході до А (рис. 3) 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 

Приведена витрата міцного розчину в системі А-РТО-Г-Д (кратність циркуляції) визначиться з 
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Температура слабкого розчину на виході з Р визначиться як температура насичення ВАР при його 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 

Приведена витрата міцного розчину в системі А-РТО-Г-Д (кратність циркуляції) визначиться з 

балансу масової витрати аміаку через систему і становитиме: 
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Парціальний тиск парів аміаку в ПГС в абсорбері 

дорівнює:
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 
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у багатій ПГС при контакті з міцним ВАР при його 
виході з А (рис. 3)

1

1

1 1 1 ;

1 1 1 .

ВГ
бд

бд а

ВГ
бг

бг а

т
т

т
т

ξ
ϕ

ξ
ϕ

−

−

  
= − ⋅ +  

  

  
= − ⋅ +  

  

 (1) 

При цьому приведена (до одиниці витрати холодоагенту) витрата бідної ПГС визначиться з балансу 

масової витрати аміаку через В і складе: 

 
6 ,бг

бг бд

L ξ ξ
ξ ξ

−
=

−  (2) 

де 

 6 4.ξ ξ=  (3) 

Парціальний тиск парів аміаку в ПГС в абсорбері дорівнює: 

у бідній ПГС при контакті зі слабким водоаміачним розчином (ВАР) при його вході до А (рис. 3) 

 ( )1 11 ;а а бдР Рε= − ⋅  (4) 

у багатій ПГС при контакті з міцним ВАР при його виході з А (рис. 3) 

 ( )2 21 .а а бгР Рε= − ⋅  (5) 

Температури ВАР в А становитимуть:  

міцного на виході з А 

 14 16 2 ;н аt t t t= = −∆  (6) 

слабкого на виході з А 

 13 15 14 .РТОt t t t= = −∆  (7) 

При цьому, з урахуванням припущення 2, визначимо концентрації слабкого та міцного ВАР як: 

 
( )
( )

3 1 13

3 2 14

, ,

, ,
сл a

мц a

f P t

f P t

ξ

ξ

=

=
 (8) 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 
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При цьому, з урахуванням припущення 2, визна-
чимо концентрації слабкого та міцного ВАР як:
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 
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Температура слабкого розчину на виході з Р визначиться як температура насичення ВАР при його 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого 
ВАР від тиску та температури.

Приведена витрата міцного розчину в систе-
мі А-РТО-Г-Д (кратність циркуляції) визначиться 
з балансу масової витрати аміаку через систему і ста-
новитиме:
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 
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Температура слабкого розчину на виході з Р визна-
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Парціальний тиск парів аміаку в ПГС в абсорбері дорівнює: 

у бідній ПГС при контакті зі слабким водоаміачним розчином (ВАР) при його вході до А (рис. 3) 
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у багатій ПГС при контакті з міцним ВАР при його виході з А (рис. 3) 
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де f₃ – залежність рівноважної концентрації рідкого ВАР від тиску та температури. 

Приведена витрата міцного розчину в системі А-РТО-Г-Д (кратність циркуляції) визначиться з 

балансу масової витрати аміаку через систему і становитиме: 
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Температура слабкого розчину на виході з Р визначиться як температура насичення ВАР при його 

концентрації та тиску, що дорівнює загальному тиску в АХА: 
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                           (20)
де f₄ – залежність температури насичення від концен-
трації рідкого розчину та тиску.

Температура пари на виході з Г може бути дещо 
нижчою за температуру слабкого ВАР і складе (рис. 6):

 2 17 .ГРПt t t= −∆  (1) 

Температуру міцного розчину на вході в Р визначимо з рівняння теплового балансу для РТО (рис. 8), звідки 

слідує: 
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де iᵢ – ентальпії ВАР у відповідних точках. 

Ентальпії, які стоять у правій частині (22), знайдемо як: 
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де f₅ – залежність ентальпії насичення рідкого ВАР від концентрації та температури. 

Модель забезпечує визначення фазового складу ВАР на вході Р (на виході з РТО). 

Якщо  

 ( )1 0 , ,крi i Р ξ′≤  (4) 

тобто, менше або дорівнює ентальпії насичення, то точка 1 знаходиться в області рідини (тут i′ = f₆(Р, ξ)), де f₆ – 

залежність ентальпії насиченням рідини від тиску та концентрації). Якщо умови (24) не дотримуються, то на виході з РТО 

ми маємо вологу пару. 

У першому випадку температура міцного розчину визначиться як: 

 ( )1 7 1, ,мцt f i ξ=  (5) 

де f₇ – залежність температури розчину від ентальпії насичення рідини та її концентрації. 

У другому випадку, тобто, коли 

 ( )1 0 , ,мцi i Р ξ′>  (6) 

температура в точці 1 визначиться (рис. 9) з умов рівноваги рідини та насиченої пари у вологопаровій емульсії, що 

виходить з РТО.  

 

Рис. 9 – Графічний метод визначення температури та ступеня сухості вологопаровій емульсії на вході в генератор. 

З балансу ентальпії та кількості аміаку в одиниці маси вологопаровій емульсії випливає: 
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 ( )1 1 1 11 ,кр х хξ ξ ξ′′ ′= ⋅ + − ⋅  (8) 

де х₁ – ступінь сухості вологої пари в точці 1. 

За умовами термічної рівноваги ентальпії, що входять до цих рівнянь, і концентрації визначаються загальним 

тиском P₀ і постійною температурою, що є шуканою температурою вологої пари у точці 1, тобто: 

 ( )1 8 0 1, ;i f Р t′ =  (9) 

 ( )1 9 0 1, ;i f Р t′′=  (10) 

                           (21)
Температуру міцного розчину на вході в Р визна-
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( )
( )
( )

16 5 16

15 5 15

17 5 17

, ,

, ,

, ,

мц

сл

сл

i f t

i f t

i f t

ξ

ξ

ξ

=

=

=
 (3) 

де f₅ – залежність ентальпії насичення рідкого ВАР від концентрації та температури. 
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У другому випадку, тобто, коли 
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де f₅ – залежність ентальпії насичення рідкого ВАР від концентрації та температури. 

Модель забезпечує визначення фазового складу ВАР на вході Р (на виході з РТО). 

Якщо  

 ( )1 0 , ,крi i Р ξ′≤  (4) 

тобто, менше або дорівнює ентальпії насичення, то точка 1 знаходиться в області рідини (тут i′ = f₆(Р, ξ)), де f₆ – 

залежність ентальпії насиченням рідини від тиску та концентрації). Якщо умови (24) не дотримуються, то на виході з РТО 

ми маємо вологу пару. 

У першому випадку температура міцного розчину визначиться як: 

 ( )1 7 1, ,мцt f i ξ=  (5) 

де f₇ – залежність температури розчину від ентальпії насичення рідини та її концентрації. 

У другому випадку, тобто, коли 

 ( )1 0 , ,мцi i Р ξ′>  (6) 

температура в точці 1 визначиться (рис. 9) з умов рівноваги рідини та насиченої пари у вологопаровій емульсії, що 

виходить з РТО.  
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Рис. 9. Графічний метод визначення температури та 
ступеня сухості вологопаровій емульсії на вході в 
генератор
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 2 17 .ГРПt t t= −∆  (1) 

Температуру міцного розчину на вході в Р визначимо з рівняння теплового балансу для РТО (рис. 8), звідки 

слідує: 
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де iᵢ – ентальпії ВАР у відповідних точках. 

Ентальпії, які стоять у правій частині (22), знайдемо як: 
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де f₅ – залежність ентальпії насичення рідкого ВАР від концентрації та температури. 

Модель забезпечує визначення фазового складу ВАР на вході Р (на виході з РТО). 

Якщо  

 ( )1 0 , ,крi i Р ξ′≤  (4) 

тобто, менше або дорівнює ентальпії насичення, то точка 1 знаходиться в області рідини (тут i′ = f₆(Р, ξ)), де f₆ – 

залежність ентальпії насиченням рідини від тиску та концентрації). Якщо умови (24) не дотримуються, то на виході з РТО 

ми маємо вологу пару. 

У першому випадку температура міцного розчину визначиться як: 

 ( )1 7 1, ,мцt f i ξ=  (5) 

де f₇ – залежність температури розчину від ентальпії насичення рідини та її концентрації. 

У другому випадку, тобто, коли 

 ( )1 0 , ,мцi i Р ξ′>  (6) 

температура в точці 1 визначиться (рис. 9) з умов рівноваги рідини та насиченої пари у вологопаровій емульсії, що 

виходить з РТО.  

 

Рис. 9 – Графічний метод визначення температури та ступеня сухості вологопаровій емульсії на вході в генератор. 

З балансу ентальпії та кількості аміаку в одиниці маси вологопаровій емульсії випливає: 
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 ( )1 8 0 1, ;i f Р t′ =  (9) 

 ( )1 9 0 1, ;i f Р t′′=  (10) 

                        (29)

 2 17 .ГРПt t t= −∆  (1) 

Температуру міцного розчину на вході в Р визначимо з рівняння теплового балансу для РТО (рис. 8), звідки 

слідує: 

 ( )1 16 17 15
11 ,i i i i
f

 
= + − ⋅ − 

 
 (2) 

де iᵢ – ентальпії ВАР у відповідних точках. 

Ентальпії, які стоять у правій частині (22), знайдемо як: 

 

( )
( )
( )

16 5 16

15 5 15

17 5 17

, ,

, ,

, ,

мц

сл

сл

i f t

i f t

i f t

ξ

ξ

ξ

=

=

=
 (3) 

де f₅ – залежність ентальпії насичення рідкого ВАР від концентрації та температури. 
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залежність ентальпії насиченням рідини від тиску та концентрації). Якщо умови (24) не дотримуються, то на виході з РТО 

ми маємо вологу пару. 

У першому випадку температура міцного розчину визначиться як: 

 ( )1 7 1, ,мцt f i ξ=  (5) 

де f₇ – залежність температури розчину від ентальпії насичення рідини та її концентрації. 

У другому випадку, тобто, коли 

 ( )1 0 , ,мцi i Р ξ′>  (6) 

температура в точці 1 визначиться (рис. 9) з умов рівноваги рідини та насиченої пари у вологопаровій емульсії, що 

виходить з РТО.  

 

Рис. 9 – Графічний метод визначення температури та ступеня сухості вологопаровій емульсії на вході в генератор. 

З балансу ентальпії та кількості аміаку в одиниці маси вологопаровій емульсії випливає: 

 ( )1 1 1 11 ,i х i х i′′ ′= ⋅ + − ⋅  (7) 

 ( )1 1 1 11 ,кр х хξ ξ ξ′′ ′= ⋅ + − ⋅  (8) 

де х₁ – ступінь сухості вологої пари в точці 1. 

За умовами термічної рівноваги ентальпії, що входять до цих рівнянь, і концентрації визначаються загальним 

тиском P₀ і постійною температурою, що є шуканою температурою вологої пари у точці 1, тобто: 

 ( )1 8 0 1, ;i f Р t′ =  (9) 

 ( )1 9 0 1, ;i f Р t′′=  (10)                            (30)

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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Таким чином, маємо замкнуту систему (27) – (32), 
в результаті вирішення якої визначаємо потрібну тем-
пературу t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазо-
вий склад вологої пари на виході з РТО.

В обох випадках передбачаємо перевірку:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 
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де (рис. 3, 4) 
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Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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яка має свідчити про збереження позитивного темпе-
ратурного натиску на «гарячому» кінці РТО.

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході 
та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на вході 
в В напишемо:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 
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яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 
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для багатої суміші на виході з В аналогічно 
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де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 
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Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 
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де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 
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де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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для багатої суміші на виході з В аналогічно

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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де (рис. 3, 4)

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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Ентальпія інертного газу в ідеально-газово-

му наближенні залежить тільки від температури 
і з достатньою точністю визначається як:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається 

залежністю:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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Далі визначається приведена витрата флегми, що 

повертається з Д в Г.
Температура флегми на виході з Д може бути дещо 

нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і складе:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 

 
4 2

2 3

.R ξ ξ
ξ ξ
−

=
−  (16) 

 

                       (40)
Концентрація флегми та ентальпія флегми на 

виході з Д становитимуть:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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Концентрація та ентальпія пари на вході в Д 

визначаються як:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії 
парів від відповідної рівноважної концентрації ріди-
ни та тиску.

Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари 
знайдемо як:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його кон-
центрації та тиску.

Наведену витрату флегми знайдемо з балансу 
масової витрати аміаку через Д, звідки слідує:

 ( )1 9 0 1, ;f Р tξ ′ =  (1) 

 ( )1 10 0 1, .f Р tξ ′′=  (2) 

Таким чином, маємо замкнуту систему (27) - (32), в результаті вирішення якої визначаємо потрібну 
температуру t₁, та ступінь сухості х₁, яка визначає фазовий склад вологої пари на виході з РТО. 

В обох випадках передбачаємо перевірку: 

 1 17 ,t t<  (3) 
яка має свідчити про збереження позитивного температурного натиску на «гарячому» кінці РТО. 

Далі визначаються ентальпії потоків ПГС на вході та виході трипотокового В. Для бідної ПГС на 
вході в В напишемо: 

 ( ) ( ) ( )9 9 91 , ,n
ВГ бд a бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (4) 

для багатої суміші на виході з В аналогічно 

 ( ) ( ) ( )10 10 101 , ,n
ВГ бг a бг бгi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (5) 

де (рис. 3, 4) 

 10 12 14 ;аГРt t t t= = + ∆  (6) 

 9 11 10 .ВГt t t t= = + ∆  (7) 
Ентальпія інертного газу в ідеально-газовому наближенні залежить тільки від температури і з 

достатньою точністю визначається як: 

 ( )273,15 .
ВГВГ рi С t= ⋅ +  (8) 

Ентальпія перегрітої пари аміаку виражається залежністю: 

 ( )11 , .п
аi f t Р=  (9) 

Далі визначається приведена витрата флегми, що повертається з Д в Г. 
Температура флегми на виході з Д може бути дещо нижчою за температуру на виході з Г (рис. 3) і 

складе: 

 3 2 .дПРt t t= −∆  (10) 
Концентрація флегми та ентальпія флегми на виході з Д становитимуть: 

 ( )3 8 3 0, ;f t Рξ =  (11) 

 ( )3 3 3 0, .i f t Р=  (12) 
Концентрація та ентальпія пари на вході в Д визначаються як: 

 ( )2 12 0, ;слf Рξ ξ=  (13) 

 ( )2 13 0, .слi f Рξ=  (14) 
де f₁₂ та f₁₃ – залежності концентрації та ентальпії парів від відповідної рівноважної концентрації 

рідини та тиску. 
Ентальпію очищеної внаслідок дефлегмації пари знайдемо як: 

 ( )4 14 4 0, ,i f Рξ=  (15) 
де f₁₄ – залежність ентальпії парів ВАР від його концентрації та тиску. 
Наведену витрату флегми знайдемо з балансу масової витрати аміаку через Д, звідки слідує: 
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Концентрація рідкого агента на виході з До дорів-
нює концентрації очищеної пари після Д, тобто:

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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QG
q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                       (47)
Температура та ентальпія рідини в кінці конден-

сації визначаються як:
 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                     
    (48)

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                   
     (49)

Температура рідини на виході з К (рис. 5) стано-
витиме:

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 

 
0

0

.a
QG
q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                        (50)
а її ентальпія визначиться з:

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 

 
0
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=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                   
    (51)

Наведені вище рівняння математичної моделі 
дозволяють розрахувати параметри характерних точ-
ках термодинамічного циклу АХА для АХП. Функції 
f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виража-
ють залежності термічних та калоричних власти-
востей ВАР від його концентрації, отримані шляхом 
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апроксимації даних [40] у вигляді відповідних полі-
номів.

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) 
балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх 
питомі (на одиницю витрати холодоагенту) теплові 
навантаження:

– холодопродуктивність (з балансу В)

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

               (52)
– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К)

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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QG
q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                            (53)
– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А)

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

  (54)
– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д)

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 

 
0

0

.a
QG
q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

           
    (55)

– тепло, підведене у Г (з балансу Г)

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

    (56)
– тепло, що регенерується у РТО

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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0
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QG
q

=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                  
    (57)

При цьому повинен дотримуватися загального 
енергетичного балансу по агрегату в цілому:

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
Г

q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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=  (14) 

Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                  (58)
Як критерій ефективності роботи АХА прийня-

тий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням 
втрат тепла від Г до приміщення, становитиме:

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 

 4 6 ;кq i i= −  (7) 

– тепло, відведене при абсорбції (з балансу А) 

 ( ) ( ) ( )13 14 12 11 12 13 ;аq f i i L i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (8) 

– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 

 ( )2 3 2 4;q R i i i i∂ = ⋅ − + −  (9) 

– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 

 ( ) ( ) ( )17 1 2 3 2 17 ;Гq f i i R i i i i= ⋅ − + ⋅ − + −  (10) 

– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 

 ( ) 01 .Т Q
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q
q

ξ ε= − ⋅  (13) 

Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

               
    (59)

Масова витрата холодоагенту виразиться з:

 6 5 5 4.ξ ξ ξ ξ′= = =  (1) 

Температура та ентальпія рідини в кінці конденсації визначаються як: 

 ( )5 4 4 0, ;t f Рξ′ =  (2) 

 ( )5 6 4 0, .i f Рξ′ =  (3) 

Температура рідини на виході з К (рис. 5) становитиме: 

 5 6 2 ,н Кt t t t= = + ∆  (4) 

а її ентальпія визначиться з: 

 ( )5 6 5 4 5, .i i f tξ= =  (5) 

Наведені вище рівняння математичної моделі дозволяють розрахувати параметри характерних точках термодинамічного циклу 

АХА для АХП. Функції f₁ … f₁₄, що входять до складу цих рівнянь і виражають залежності термічних та калоричних властивостей ВАР 

від його концентрації, отримані шляхом апроксимації даних [40] у вигляді відповідних поліномів. 

Далі, на основі рівнянь енергетичних (теплових) балансів елементів АХА можуть бути розраховані їх питомі (на одиницю 

витрати холодоагенту) теплові навантаження: 

– холодопродуктивність (з балансу В) 

 ( ) 10 9 61 ;оq L i L i i= + ⋅ − ⋅ −  (6) 

– тепло, відведене під час конденсації (з балансу К) 
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– тепло, відведене при дефлегмації (з балансу Д) 
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– тепло, підведене у Г (з балансу Г) 
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– тепло, що регенерується у РТО 

 ( )1 16 .ЖТОq f i i= ⋅ −  (11) 

При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 

 0 .Г a Кq q q q q∂+ = + +  (12) 

Як критерій ефективності роботи АХА прийнятий його тепловий коефіцієнт, який, з урахуванням втрат тепла від Г до 

приміщення, становитиме: 
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Масова витрата холодоагенту виразиться з: 
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Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15) 

                          
   (60)

Тоді теплові потужності перерахованих вище еле-
ментів АДКА визначаються як:
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При цьому повинен дотримуватися загального енергетичного балансу по агрегату в цілому: 
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Тоді теплові потужності перерахованих вище елементів АДКА визначаються як: 

 .i i aQ q G= ⋅  (15)                           (61)
Враховуючи особливості «трипоточного» випар-

ника, визначимо питомі навантаження його «регене-
ративної» частини.

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої 
потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану 
нижчу температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4).

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випар-
ного охолодження агента на початковій ділянці (від-
різок «а-b», рис. 1), баланс тепла через одиничну 
поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС 
і рідкого аміаку запишеться як:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 

де 

 ( )2 9 7 ,ПГС
р гq L i i= ⋅ −  (12) 

 2 6 7 .р
р рq i i= −  (13) 

 

      (62)
де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС 
до рідини, Вт/(м²·К);

βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці 
парціальних тисків, кг/(м²∙с);

r – теплота фазового переходу, Дж/кг.
У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість 

тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, 
а права – кількість тепла, що переходить від рідини, 

що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу 
означає їх рівність.

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масо-
обміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефі-
цієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді:
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температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної 
ПГС визначаються, залежно від її складу, як:
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температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
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– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 
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Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 

 
7 7

7 ,
1
в рL i i

i
L

⋅ +
′ =

+  (7) 

в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 

де 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту.
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної 

температури попереднього регенеративного охоло-
дження бідної ПГС, отримаємо:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 

де 

 ( )2 9 7 ,ПГС
р гq L i i= ⋅ −  (12) 

 2 6 7 .р
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Для визначення питомої кількості тепла регене-
рації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС 
qПГС та рідкого холодоагенту qРГ

р, складемо систему 
рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині 
випарника:

– загальна кількість тепла, що сприймається 
В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збага-
ченої ПГС (рис. 4), становитиме:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 

 ( )0 ,
ПГС

бд
бд ПГС

р р бд
а

тС Р Р
т

α β= ⋅ ⋅ − ⋅  (2) 

де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 
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де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) стано-
витиме:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться 
при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 
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– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 
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з іншого боку, воно визначається різницею: 
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Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 

 ( )0 ,
ПГС

бд
бд ПГС

р р бд
а

тС Р Р
т

α β= ⋅ ⋅ − ⋅  (2) 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 
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– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 
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з іншого боку, воно визначається різницею: 
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– сумарна кількість тепла, що сприймається 
в результаті регенерації, дорівнює:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 

де 
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                   (71)
з іншого боку, воно визначається різницею:

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 
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г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
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з іншого боку, воно визначається різницею: 
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де

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 
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де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 

де 

 ( )2 9 7 ,ПГС
р гq L i i= ⋅ −  (12) 

 2 6 7 .р
р рq i i= −  (13) 

 

                  (73)

Попередньо визначимо температуру t7г, до якої потрібно охолодити бідну ПГС, щоб одержати задану нижчу 
температуру охолодження t0н (рівну t′₇ за рис. 4). 

Виходячи з припущення 3 про адіабатність випарного охолодження агента на початковій ділянці (відрізок «а-b», 
рис. 1), баланс тепла через одиничну поверхню розділу фаз в місці контакту бідної ПГС і рідкого аміаку запишеться як: 

 ( ) ( )7 7 0 ,г p н бдt t r Р Рα β′⋅ − = ⋅ ⋅ −  (1) 

де α – коефіцієнт конвективного теплообміну від ПГС до рідини, Вт/(м²·К); 
βₚ – коефіцієнт масовіддачі, віднесений до різниці парціальних тисків, кг/(м²∙с); 
r – теплота фазового переходу, Дж/кг. 

У рівнянні (63) ліва частина являє собою кількість тепла, що віддається конвекцією від ПГС рідини, а права - 
кількість тепла, що переходить від рідини, що випаровується в ПГС. Адіабатичність процесу означає їх рівність. 

У [3], виходячи з аналогії процесів тепло- та масообміну та з урахуванням її коригування стосовно умов, 
близьких до роботи АХА, отримано зв'язок між коефіцієнтами теплопередачі та масообміну у вигляді: 

 ( )0 ,
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р р бд
а

тС Р Р
т

α β= ⋅ ⋅ − ⋅  (2) 

де молекулярна маса та ізобарна теплоємність бідної ПГС визначаються, залежно від її складу, як: 
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де СрВГ – ізобарна теплоємність парів холодоагенту. 
Розглянувши спільно (62) та (63) для необхідної температури попереднього регенеративного охолодження бідної 

ПГС, отримаємо: 
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Для визначення питомої кількості тепла регенерації, що йде на попереднє охолодження бідної ПГС qПГС та 
рідкого холодоагенту qРГр, складемо систему рівнянь, що описують енергетичні баланси всередині випарника: 

– загальна кількість тепла, що сприймається В при випаровуванні холодоагенту і нагріванні збагаченої ПГС (рис. 
4), становитиме: 

 ( ) ( )10 71 ,пq L i i′= + ⋅ −∑  (6) 

де ентальпія у точці 7 (у точці «а» на рис. 1) становитиме: 
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в якому ентальпії бідної ПТС та рідкого агента беруться при температурах їх попереднього охолодження t7г та t7р: 

 ( )7 15 7 ,р рi f t=  (8) 

 ( ) ( ) ( )7 7 71 , ,n
г ВГ г бд a г бд бдi i t i t Pξ ξ = ⋅ − + ⋅      (9) 

– сумарна кількість тепла, що сприймається в результаті регенерації, дорівнює: 

 2 2 2 ,р ПГС
р р рq q q= +∑  (10) 

з іншого боку, воно визначається різницею: 

 2 0 ,р пq q q= −∑ ∑  (11) 

де 

 ( )2 9 7 ,ПГС
р гq L i i= ⋅ −  (12) 

 2 6 7 .р
р рq i i= −  (13) 

 

                           (74)
В результаті рішення системи (66) – (74) визна-

чимо температуру попереднього охолодження t7р 
рідини та питомі теплові навантаження регенератив-
них частин В за його парогазовою qр2

ПГС та рідинній  
qр2

р частинам.
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Теплова потужність регенеративних частин три-
поточного складе:

2 2 ,ПГС ПГС
р р aQ q G= ⋅  (1) 

 2 2 .р р
р р aQ q G= ⋅  (2) 

 

                       (75)2 2 ,ПГС ПГС
р р aQ q G= ⋅  (1) 

 2 2 .р р
р р aQ q G= ⋅  (2) 

 

                           (76)
На підставі викладеної у цьому підрозділі стат-

ті математичної моделі було розроблено відповідні 
алгоритм та програму термодинамічного розрахунку 
АХА для АХП. Результати розрахунків для низько-
температурного зразка (температура в камері охоло-
дження не висче мінус 18 °С) АХП наводяться нижче.

РЕЗУЛЬТАТИ ТЕРМОДИНАМІЧНИХ  
РОЗРАХУНКІВ ТА АНАЛІЗ

За допомогою розробленої методики та відповід-
них програм була проведена термодинамічна оптимі-
зація АХА для АХП по максимуму теплового коефі-
цієнта. Результати розрахунку оптимального варіанта 
представлені в табл. 1 і 2. Вони отримані за наступ-
них вихідних даних: 

−	 інертний газ – водень, m = 2,016;  
СрВГ = 14,3 кДж/(кг·К); mₐ = 17,03; 

−	 холодопродуктивність Q₀ = 10 Вт; 
−	 температура в ХК tНТВ = мінус 18 °С; 
−	 температура у приміщенні t = 32 °С; 
−	 температурні напори: Δt1ХК = 10 °С; Δt2К = 6 °С; 

Δt1К = 18 °С; Δt2К = 3 °С; Δt2а = 3 °С; Δtагр = 2 °С;  
ΔtРТО = 5 °С; ΔtВГ = 5 °С; Δtд2 = 18 °С; Δtдпр = 1,6 °С; 
ΔtГПЖ = 0 °С; 

−	 відносні рушійні напори парціальних тисків: 
−	 ε₁ₙ = 0,45; ε₂ₙ = 0,12; ε₁ₐ = 0,4; ε₁ₐ = 0,2;
−	 концентрація очищених парів холодоагенту  

ξ₄ = 1; 
−	 втрати тепла від Г εQ = 0,14.
У табл. 1 представлені параметри основних 

характерних точках циклу АХА в табл. 2 – основні 
термодинамічні показники роботи агрегату.

При оптимізаційних розрахунках враховувалося 
обмеження корозійної стійкості сталі виготовлення 
поверхні нагрівання генератора. За даними [4], через 
це обмеження температура ВАР на виході з Г не пови-
нна перевищувати 175 °С.

Наведені у табл. 2 показники свідчать про достат-
ню економічність АХА для низкотемпературного 
АХП – його тепловий коефіцієнт не менше 20%. Про-
те можливі резерви його підвищення. Одним з них 
є регенерація частини тепла дефлегмації для підігріву 
та часткового випарювання міцного розчину перед Г. 

Попередні розрахунки показали, що при цьому 
споживана в Р потужність знижується на 10 Вт, що 
збільшує тепловий коефіцієнт агрегату на 25%.

ВИСНОВКИ
Екологічно безпечні абсорбційні холодильні при-

лади на природних робочих тілах, завдяки своїм уні-
кальним можливостям щодо роботи на широкому 
спектрі джерел теплової енергії, безшумності в робо-
ті та тривалому ресурсі можуть зайняти велику нішу 

Таблиця 1. Параметри у характерних точках циклу АХА для АХП

Найменування

П
оз

на
че

нн
я

О
ди

ни
ця

 
ви

м
ір

у

Номери точок (рис. 2)

1 2 3 4 5 6 7

Температура t °С 135,4 172,6 171 50 40 40 Мінус 3
Загальний тиск Р₀

МПА
0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2

Парціальний тиск
– на границі розділу фаз Ргф – – – – – – 0,1354
– в потоці Рₙₒₘ – – – – – – 0,0724
Ентальпія i кДж/кг 891,04 2482,42 1082,92 1711,9 607,0 607,0 2020,75
Концентрація – масова ξ - 0,280 0,6067 0,1428 1,0 1,0 1,0 0,241

– мольна φ - 0,0362
Паро(газо) вміст масовий х - 0,0146 1,0 1,0 0 1,0 1,0 –
Приведена витрата g - 6,035 1,8478 0,8478 1,0 1,0 1,0 4,16

Таблиця 2. Показники термодинамічної ефективності циклу АХА для АХП

Найменування Позначення Одиниця виміру Чисельні значення
Холодопродуктивність Q₀ Вт 10,0
Теплове навантаження конденсатора Qк Вт 11,74
Теплове навантаження дефлегматора Qд Вт 20,80
Теплове навантаження абсорбера Qₐ Вт 17,80
Теплове навантаження регенеративної частини трипотокового 
випарника ΣQрг Вт 38,57
Теплове навантаження РТО QРТО Вт 33,10

Потужність, що споживається генератором нето QГ Вт 40,34
бруто Q′Г Вт 46,91

Витрата холодоагенту Gₐ г/с 0,011
Тепловий коефіцієнт нето ξ⁰ₘ % 24,8

бруто ξₘ % 21,3
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на ринку побутової холодильної техніки. Для цього їм 
необхідно наблизитись до енергоспоживання компре-
сійних аналогів. 

Представлена модель термодинамічного циклу, 
що враховує особливості процесів масообміну при 
випаровуванні та абсорбції, а також реальні співвід-
ношення температур у характерних точках абсорб-
ційного холодильного циклу, дозволить вирішити це 
завдання.

З огляду на високі теплові навантаження на реге-
неративний газовий та рідинний теплообмінники слід 

звернути увагу на інтенсифікацію процесів теплооб-
міну, наприклад, за допомогою внутрішнього ребра 
або зміни геометрії каналів.

Для подальшого підвищення енергетичної ефек-
тивності АХП доцільно розширити його функціо-
нальні можливості щодо використання високотемпе-
ратурного скидного тепла дефлегмації для створення 
додаткових камер з температурою 40...70 °С. Такі 
камери можуть знайти застосування в технологіях 
приготування харчових продуктів або для підігріву 
води для господарських потреб.
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