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Введение

Актуальность темы. В работе представлены результаты комплексного

экспериментального исследования процессов тепло – и массопереноса в различ­

ных условиях течения двухфазных газо-и парожидкостных потоков в каналах с

различной формой и структурой поверхности, охватывающих диапазон разме­

ров, характерных для тепломассообменного оборудования в энергетике, крио­

генной и низкотемпературной технике, химической технологии. К ним относят­

ся каналы с внезапным расширением и поворотом потока, щелевые миникана­

лы компактных теплообменников, многоячеистые каналы регулярных насадок

ректификационных колонн, а также структурированные поверхности, применя­

емые для интенсификации процессов тепломассопереноса в стекающих пленках

различных жидкостей.

Течение двухфазного потока с различным паросодержанием в каналах, из­

меняющих направление движения и величину поперечного сечения, встречается

во многих элементах энергетического оборудования — трубопроводах, теплооб­

менниках, запорной и регулирующей арматуре. Анализ условий, в которых на­

ходятся отдельные элементы оборудования, показывает, что наиболее характер­

ными и опасными являются ударное воздействие капель, кавитационная эрозия,

химическая и электрохимическая коррозия. Обеспечение безопасной и надеж­

ной работы теплообменного оборудования, запорной арматуры, трубопроводов,

работающих в напряженных условиях, определяет актуальность и необходи­

мость изучения процессов тепломассопереноса в каналах сложной формы при

течении двухфазных потоков.

Прямоугольные миниканалы являются элементами компактных пластин­

чатых теплообменников, которые широко используются для обеспечения требу­

емых тепловых режимов оборудования в энергетике, микроэлектронике, крио­

генике, авиационной и космической технике, химической технологии и многих

других приложениях. Режимы течения двухфазного потока в теплообменниках,
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предназначенных для ожижения природного газа, характеризуются широким

диапазоном изменения паросодержания по длине аппаратов, практически от 0

до 1. Моделирование течения таких сред с помощью криогенных жидкостей поз­

воляет получить максимально близкие закономерности течения и теплообмена,

необходимые при проектировании теплообменников для ожижения природного

газа и криогенных дистилляционных колонн.

В процессах абсорбции, дистилляции, выпаривания основными рабочими

жидкостями являются растворы и смеси различных веществ, а пленочное тече­

ние является основным режимом течения жидкости. Вследствие малого терми­

ческого сопротивления и большой межфазной поверхности стекающие пленки

оказываются эффективными в процессах межфазного тепломассообмена, где

не требуются большие температурные напоры и перепады давления. Для ин­

тенсификации теплообмена в стекающих пленках как в режиме испарения, так

и пузырькового кипения, в промышленности используют так называемые раз­

витые поверхности (различные типы оребрения, шипы, нанесение пористых по­

крытий, установку сеток характерными размерами, сравнимыми с толщинами

пленок и длинами волн). Исследование теплообмена в стекающих пленках чи­

стых веществ и их смесей, поиск наиболее эффективных структурированных

поверхностей, способствующих повышению коэффициентов теплоотдачи и пре­

дельных тепловых потоков для обеспечения устойчивой работы тепломассооб­

менных аппаратов, является актуальной теплофизической задачей.

Дистилляция и ректификация являются чрезвычайно энергоемкими про­

цессами, поэтому эффективность разделения — один из главных параметров,

определяющих эксплуатационные расходы, капитальные затраты и габариты

данного оборудования. Противоточное течение пара и жидкости в сложных ка­

нальных системах структурированных насадок дистилляционной колонны яв­

ляется основным режимом для обеспечения переноса веществ на границе раз­

дела, поэтому исследование процесса массопереноса и эффективности разделе­

ния является актуальной задачей. Основными конструктивными параметрами,
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определяющими закономерности массопереноса в разделительных колоннах, яв­

ляются характерные размеры и формы каналов насадок и структуры их поверх­

ности, а также и размеры и форма пакетов насадок. Данные, полученные на

лабораторных установках, как правило, не воспроизводятся в промышленных

установках. Поэтому принципиально важным для решения этих задач является

проведение исследований гидродинамики и тепломассообмена при противоточ­

ном течении пара и жидкости на крупномасштабных установках.

Исследование явлений переноса на межфазной границе, увеличение про­

изводительности колонн и эффективности разделения, разработка более эф­

фективного оборудования для процессов разделения, повышение экономично­

сти разделительных установок являются актуальными задачами как для акаде­

мических исследований, так и передовых исследовательских групп, связанных

с ведущими производителями дистилляционных разделительных установок.

Целью данной работы являлось экспериментальное исследование процес­

сов тепло- и массопереноса в различных условиях течения двухфазных газо- и

парожидкостных потоков в каналах с различной формой и структурой поверх­

ности, охватывающих диапазон размеров, характерных для тепломассообмен­

ного оборудования в энергетике, криогенной и низкотемпературной технике,

химической технологии. Для достижения поставленной цели решались следую­

щие задачи:

1. Экспериментальное исследование влияния газосодержания и других ре­

жимных параметров двухфазного потока на распределение локальных

коэффициентов массоотдачи на внутренней поверхности канала с пово­

ротом потока и канала с внезапным расширением с целью определения

положения зон на внутренней поверхности каналов, наиболее подвержен­

ных воздействию двухфазного потока; определение степени интенсифика­

ции массообмена в каналах сложной геометрии в сравнении с прямыми

трубами.
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2. Исследование влияния расходных характеристик стекающей пленки жид­

кого азота и спутного потока пара на распределение жидкости по перимет­

ру прямоугольного миниканала; измерение толщины пленки на широкой

и на узкой стенках канала, визуализация течения.

3. Экспериментальное исследование влияния различных типов структури­

рованных поверхностей, включая сетчатые покрытия и микроструктури­

рованные поверхности с полузамкнутыми порами, на режимы течения,

интенсификацию теплообмена, кризис теплоотдачи в стекающих пленках

смесей хладонов по вертикальным цилиндрам. Визуализация течения, фо­

то – и видеосъемка поверхности стекающей пленки при различных ре­

жимах течения — от испарения до образования сухих пятен и развития

кризиса теплоотдачи. Сопоставление данных, полученных на структури­

рованных поверхностях различного типа, с результатами для гладкой по­

верхности.

4. Экспериментальное исследование закономерностей массопереноса на гра­

нице раздела фаз при противоточном течении пара и жидкости в кана­

лах структурированных насадок в режиме разделения бинарной смеси в

дистилляционной колонне. Исследование влияния характеристик струк­

турированных насадок и различных способов их установки в дистилля­

ционные колонны с различной формой поперечного сечения (круглой, по­

луцилиндрической, квадратной) на гидравлическое сопротивление и эф­

фективность разделения бинарной смеси в широком диапазоне изменения

нагрузки колонны по паровой и жидкой фазам.

Данная работа связана с научной тематикой ИТ СО РАН, в том чис­

ле, с исследованиями, проводимыми в рамках фундаментальных бюджетных

тем, хоздоговорных НИР, программ фундаментальных исследований ОЭММ­

ПУ РАН, проектов РФФИ и РНФ, а также международных контрактов Инсти­

тута.
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Научная новизна.

Получены новые опытные данные по распределению локальных коэффи­

циентов массоотдачи на внутренней поверхности канала с поворотом потока

и канала с внезапным расширением при течении однофазного и двухфазного

потоков. Установлено, что в канале с поворотом потока зоны с повышенными ко­

эффициентами массоотдачи находятся на внутренней образующей вблизи входа

в канал, а на внешней и на средней образующих — на выходе из канала. В ка­

нале с внезапным расширением проведена визуализация течения двухфазного

потока. Исследовано влияние расходных характеристик газовой и жидкой фаз

на переход от пузырькового режима к струйному течению за сечением расшире­

ния, получена эмпирическая зависимость для условий перехода. Показано, что

зона максимума коэффициентов массоотдачи находится в области присоедине­

ния потока на расстоянии двух-трех диаметров от сечения расширения. Получе­

ны эмпирические зависимости для максимальных коэффициентов массообмена

на внутренней поверхности исследуемых каналов при течении однофазного и

двухфазного потоков.

Получены новые экспериментальные данные по характеристикам волно­

вого пленочного течения жидкого азота при спутном течении пара в узком

прямоугольном миниканале. Впервые получены профили распределения тол­

щины пленки жидкого азота по периметру канала при различных режимных

параметрах.

Получены новые опытные данные по теплообмену, волновым характери­

стикам, по кризису теплоотдачи в стекающих пленках смесей хладонов на струк­

турированных поверхностях различных типов, включая поверхности с сетча­

тым покрытием и поверхность с микроструктурой. Исследовано влияние ха­

рактеристик сетчатых покрытий на интенсификацию теплообмена в стекаю­

щей пленке смеси фреонов. Показаны области режимных параметров для ис­

следованных структур, в которых имеет место интенсификация теплообмена

по сравнению с гладкой поверхностью. Впервые получены опытные данные по
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теплоотдаче и критическому тепловому потоку в стекающей пленке смеси хладо­

нов на микроструктурированной поверхности с подповерхностными полостями,

полученной методом деформирующего резания.

Получены новые экспериментальные данные по влиянию режимных па­

раметров, характеристик и способов установки структурированной насадки,

условий её орошения на гидравлическое сопротивление и эффективность раз­

деления бинарной смеси в дистилляционной колонне. При увеличении высоты

упаковки структурированной насадки происходит увеличение высоты едини­

цы переноса и высоты, эквивалентной теоретической тарелке. Обнаружено, что

с увеличением отношения расходов жидкости и пара происходит уменьшение

указанных величин. Уменьшение угла вращения слоёв насадки при неравномер­

ном орошении приводит к значительному ухудшению разделения смеси. Отно­

сительный перепад давления практически не зависит от высоты насадки, угла

вращения слоев и условий орошения насадки в исследованном диапазоне изме­

нения расходов пара и жидкости.

Впервые получены опытные данные по эффективности разделения смеси

и перепаду давления на структурированных насадках с различными углами

наклона ребер в колоннах с квадратной и полуцилиндрической формами по­

перечного сечения. Показано, что на насадке с углом наклона ребер 45∘ в по­

луцилиндрической и квадратной колоннах происходит существенное уменьше­

ние эффективности разделения смеси по сравнению с круглой колонной, а для

насадки с низким гидравлическим сопротивлением (угол наклона ребер 60∘)

эффективность разделения в квадратной и круглой колоннах практически оди­

накова. Выявлены основные закономерности по влиянию отношения расходов

жидкости и пара, высоты насадки, других параметров на эффективность раз­

деления и перепад давления в колоннах с некруглым поперечным сечением.

Научная и практическая значимость.

Результаты исследования влияния газосодержания на интенсивность мас­

сопереноса на стенке криволинейного канала и канала с внезапным расшире­
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нием, а также зависимости для максимальных коэффициентов массоотдачи на

стенках каналов сложной формы, полученные в данной работе, могут быть ис­

пользованы при разработке конструкций новых тепломассообменных аппаратов

с двухфазными потоками, а также для теоретического описания процесса кор­

розионно-эрозионного износа каналов в системах циркуляции теплоносителя в

энергетическом и химическом оборудовании.

Данные по режимам течения пленки жидкого азота и спутного потока пара

в прямоугольном миниканале, полученные в данной работе, важны для выбора

методик расчета теплообмена в каналах компактных теплообменников, могут

быть использованы при проектировании установок для ожижения природного

газа, дистилляционных установок, тепловых насосов и холодильных машин.

Полученные результаты по интенсификации теплообмена при пленочном

течении маловязких жидкостей и их смесей на структурированных поверхно­

стях различных типов необходимы для анализа и выбора оптимальных режимов

работы тепломассообменных аппаратов с подобными рабочими средами. Эти ре­

зультаты могут быть использованы при разработке и внедрении в промышлен­

ное производство структурированных труб и других поверхностей, предназна­

ченных для интенсификации тепломассообмена при пленочных течениях жид­

кости. Результаты исследований по гидродинамике будут полезны при модели­

ровании и расчете процессов, связанных с течением жидкости на структуриро­

ванных поверхностях: в насадках дистилляционных колонн, в выпарных аппа­

ратах, в теплообменниках и других технических приложениях, использующих

пленочные течения жидкости.

Результаты по эффективности разделения, перепаду давления, распреде­

ления локальных расходов жидкости, состава смеси на структурированных на­

садках различной формы, полученные в данной работе, важны для проекти­

рования современных раздельных колонн и для обоснованного выбора типов

насадок и режимов работы отдельных секций колонн с учетом реальных усло­

вий по расходам жидкости и пара, высоте колонны и других параметров.
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Достоверность полученных данных подтверждается оценкой погрешно­

стей экспериментов, калибровкой измерительных датчиков, применением ат­

тестованных средств измерения и измерительных приборов, сравнением с ре­

зультатами других исследователей и с известными расчетными зависимостями,

оценками тепловых и материальных балансов тепломассообменного оборудова­

ния, используемого в экспериментах, воспроизводимостью экспериментальных

данных.

Положения, выносимые на защиту:

Результаты экспериментального исследования влияния газосодержания на

распределение локальных коэффициентов массоотдачи на внутренней поверх­

ности канала с поворотом потока и канала с внезапным расширением и положе­

ние зон с максимальными коэффициентами массоотдачи. Результаты обобще­

ния данных и эмпирические зависимости для максимальных коэффициентов

массоотдачи в каналах сложной формы. Результаты по условиям перехода от

пузырькового режима течения к струйному режиму в канале с внезапным рас­

ширением.

Результаты экспериментального исследования характеристик волнового

пленочного течения жидкого азота при спутном течении пара в узком прямо­

угольном миниканале. Результаты визуализации и измерения распределения

толщины пленки жидкого азота по периметру прямоугольного миниканала при

различных расходах жидкости и пара.

Результаты исследования влияния параметров различных структур обо­

греваемой поверхности, включая поверхности с сетчатыми покрытиями и по­

верхность с микроструктурой, на интенсификацию теплообмена в стекающей

пленке смесей хладонов (результаты измерения критических тепловых пото­

ков, измерения и обобщения данных по коэффициентам теплоотдачи в режиме

испарения и пузырькового кипения).

Результаты экспериментального исследования и обработки данных по вли­

янию режимных параметров и способов установки структурированной насадки
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в разделительную колонну на эффективность разделения и гидравлическое со­

противление: опытные данные по влиянию отношения расходов жидкости и

пара, высоты насадки, угла вращения слоёв, удельной поверхности на перепад

давления, высоту единицы переноса и высоту, эквивалентную теоретической

тарелке.

Результаты экспериментального исследования влияния формы попереч­

ного сечения дистилляционной колонны на эффективность разделения бинар­

ной смеси на структурированной насадке с различными углами наклона ребер:

опытные данные по эффективности разделения смеси и перепаду давления на

структурированной насадке в круглой, квадратной и полуцилиндрической ко­

лоннах. Обобщение данных и сравнение результатов проведенных эксперимен­

тов с расчетными моделями.

Апробация результатов. Результаты работы были представлены на 30

отечественных и 15 международных конференциях и семинарах: на Минском

международном форуме «Тепломассообмен–ММФ» (Минск, 1988); конферен­

ции «Методы и средства измерения теплофизических параметров – Теплофи­

зика–96» (Обнинск, 1996); Third Int. Conf. on Multiphase Flow ICMF-98, (Lyon,

France, 1998); 2nd Int. Symp. on Two-Phase Flow Modelling and Experimentation,

(Pisa, Italy, 1999); Third Int. Conf. on Transport Phenomena in Multiphase Systems

«Heat-2002» (Baranov Sandomierski, Poland, 2002); на 1-ой научной школе-кон­

ференции «Актуальные вопросы теплофизики и физической гидрогазодинами­

ки», (Алушта, Украина, 2003); Int. Congr. of Chemical and Process Engineering

«CHISA», (Prague, Czech Republic, 2008, 2014); Fourth Int. Topical Team Workshop

on Two-Phase Systems for Ground and Space Applications, (Novosibirsk, Russia,

2009); The 7th Int. Conf. on Heat Transfer, Fluid Mechanics and Thermodynamics

«HEFAT 2010» (Antalya, Turkey, 2010); Всероссийской молодежной конферен­

ции «Устойчивость и турбулентность течений гомогенных и гетерогенных жид­

костей» (Новосибирск, 2010); Всероссийской научно-практической конференции

«Теплофизические основы энергетических технологий» (Томск, 2010); XI Все­
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российской школе-конференции молодых ученых «Актуальные вопросы тепло­

физики и физической гидрогазодинамики» (Новосибирск, 2010); XVIII Школе­

семинаре молодых ученых и специалистов под руководством академика РАН

А.И. Леонтьева (Звенигород, 2011); VIII Школе-семинаре молодых ученых и

специалистов академика РАН В.Е. Алемасова «Проблемы тепломассообмена

и гидродинамики в машиностроении» (Казань, 2012 г); XIX Школе-семинаре

молодых ученых и специалистов под руководством академика РАН А.И. Леон­

тьева (Орехово-Зуево, 2013); The 6th Int. Conf. on Fluid Mechanics «ICFM-6»

(Guangzhou, China, 2011); The 7th Int. Conf. on Diffusion in Solids and Liquids

«DSL-7» (Algarve, Portugal, 2011); The Int. Workshop on Heat Transfer Advances

for Energy Conservation and Pollution Control «IWHT» (China, 2013, Taiwan,

2015); 10th Int. Conf. on «Distillation & Absorption» (Friedrichshafen, Germany,

2014); Международных семинарах «Topical issues of heat and mass transfer at

phase transitions and multiphase flows in modern chemical technology and energy

equipment» ISHM (Новосибирск, 2014, 2015, 2016, 2017, 2018); Всероссийской

научной конф. «Теплофизика и физическая гидродинамика» (Ялта 2016); Меж­

дународном научном конгрессе «Интерэкспо Гео-Сибирь» (Новосибирск, 2007,

2008, 2016–2018); 1-st Thermal and Fluid Engineering Summer Conf. (TFESC-15),

New York City, USA, 2015; Сибирском теплофизическом семинаре «СТС» (Но­

восибирск, 2005, 2010, 2014, 2015, 2017, 2018); Российской национальной конфе­

ренции по теплообмену «РНКТ» (Москва, 1998, 2002, 2010, 2014, 2018).

Результаты, приведенные в диссертации, включались в перечень важней­

ших достижений ИТ СО РАН (2008, 2012).

Публикации. Материалы диссертации опубликованы в 76 печатных ра­

ботах, из них 25 статей в изданиях, рекомендованных ВАК, 1 патент, 1 моно­

графия.

Личный вклад автора.

Постановка задач исследований проводилась автором как лично, так и сов­

местно с член-корр. РАН, д.ф.-м.н. Павленко А. Н., к.т.н. Чеховичем В. Ю.
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Автор в составе научного коллектива участвовал в создании всех эксперимен­

тальных установок, разработке методик измерения, проведении экспериментов.

Непосредственно руководил разработкой и созданием двух экспериментальных

установок и соответствующих методик измерений (установка по исследованию

массообмена в каналах с поворотом потока и внезапным расширением и ус-

тановка по исследованию теплообмена в стекающих пленках). Основные науч­

ные результаты и выводы, включенные в диссертацию и выносимые на защи­

ту, получены соискателем лично. Обработка и анализ данных, представленных

в диссертации, проведены автором самостоятельно. В подготовке совместных

публикаций по результатам исследований вклад диссертанта был определяю­

щим.

Вклад соавторов: разработка аппаратуры и методик измерения толщины

пленки емкостным методом и распределения локальных характеристик потоков

по сечению колонны проведены д.т.н. А. Ф. Серовым, д.т.н. А. Д. Назаровым,

к.т.н. С. В. Кротовым; измерение распределений локальных характеристик по­

токов и обработка результатов этих измерений проведены к.т.н. В. Е. Жуковым

и д.т.н. А. Д. Назаровым; в проведении экспериментов, обсуждении результа­

тов работы и подготовке публикаций принимали участие А. Н. Павленко, В. Ю.

Чехович, В. Е. Жуков, О. А. Володин, А. Ф. Серов, А. Д. Назаров.

Структура и объем диссертации. Диссертация состоит из введения,

4 глав, заключения и библиографии. Общий объем диссертации 311 страниц,

включая 176 рисунков. Библиография включает 315 наименований.

Благодарности. Автор выражает благодарность руководителю лаборато­

рии, чл.-корр. РАН, д.ф.-м.н. А. Н. Павленко за постоянную поддержку, полез­

ные советы и замечания при обсуждении полученных результатов, совместных

публикаций и планировании новых работ; соавторам публикаций к.т.н. В. Ю.

Чеховичу, к.т.н. В. Е. Жукову, к.ф.-м.н. О. А. Володину, д.т.н. А. Ф. Серову,

д.т.н. А. Д. Назарову, к.т.н. С. В. Кротову, принимавшим участие в проведении
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экспериментов, обсуждении результатов работы и подготовке публикаций; со­

трудникам лаборатории Низкотемпературной теплофизики — ведущему инже­

неру Р. М. Салаватову за помощь в подготовке измерительной аппаратуры, вы­

числительной техники, обработке экспериментальных данных; П. И. Анофрико­

ву, О. П. Амелину, А. Ю. Леонову, Г. Ф. Николаеву, Г. И. Рубаненко за подготов­
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Глава 1

Массообмен на стенках каналов сложной формы

при течении газожидкостного потока

1.1. Введение

Многие элементы оборудования тепловых и атомных электростанций под­

вергаются коррозионно-эрозионному износу омываемых поверхностей. Анализ

условий, в которых находятся отдельные элементы оборудования, показывает,

что наиболее характерными и опасными являются ударное воздействие капель,

кавитационная эрозия, химическая и электрохимическая коррозия. В реальных

условиях многие виды воздействия взаимосвязаны друг с другом и действу­

ют одновременно. Поведение коррозионно-активных примесей в двухфазных

системах является фактором, определяющим в значительной степени надеж­

ность и безопасность работы ряда важнейших элементов оборудования АЭС.

Наибольшему воздействию подвергаются различные соединения, разветвления

потоков, запорная, регулирующая арматура, участки с резким изменением на­

правления движения потоков и участки с внезапным изменением проходного

сечения. При обтекании таких каналов изменяются поля давлений и скоростей,

возникают зоны отрыва и присоединения потока, где устанавливается нестаци­

онарное движение среды, генерируются вихри и пульсации потока [1]. В зонах

понижения давления может возникать вскипание насыщенной жидкости, что

приводит к кавитации и повышенному эрозионному воздействию. Связанная

с перечисленными выше причинами интенсификация процессов массопереноса

может приводить к значительному коррозионному износу элементов оборудова­

ния, а изменение температурных режимов вследствие интенсификации тепло­

обмена приводит к возникновению температурных напряжений, влияющих на

надежность работы оборудования и на безопасность энергоустановок в целом.



18

Процессы эрозионно-коррозионного износа элементов энергетического оборудо­

вания определяются образованием, движением и накоплением дисперсно-пле­

ночной влаги. Образование продуктов коррозии определяется скоростью хими­

ческих реакций, происходящих на стенках каналов. Потери металла зависят

от рН среды, температуры и других параметров на границе металл — оксидная

пленка [2]. Подвод коррозионно-активных примесей к поверхности и последую­

щий унос продуктов коррозии в поток определяется процессом массообмена на

стенках каналов [3]. Связь между скоростью коррозионно-эрозионного износа

и разностью концентраций продуктов коррозии в потоке и на стенке является

нелинейной. Коррозия обусловлена процессами на границе раздела металл —

оксид, т. е. только температурой, давлением, составом среды, следовательно,

изучать процесс износа можно в однофазной жидкости при одинаковых услови­

ях протекания химических реакций. Состояние потока (однофазный или двух­

фазный) будет влиять лишь на скорость уноса продуктов коррозии, т. е. на

коэффициенты массоотдачи. Таким образом, определение коэффициентов мас­

соотдачи на стенках является одной из самостоятельных задач по определению

коррозионно-эрозионного износа трубопроводов [4–8].

В работе [2] проведен анализ коррозионных повреждений трубопроводов

на электростанциях и предложена модель коррозионно-эрозионного износа. Ка­

чество воды на электростанциях таково, что концентрация растворенного кис­

лорода очень низка, т. е. имеет место коррозия водородного типа. Первый этап

реакции приводит к образованию гидроокиси железа Fe(OH)2. При темпера­

туре 175∘C резко возрастает скорость разложения гидроокиси с образованием

магнетита Fe3O4, который, в свою очередь, образует различные растворимые

соединения, уносимые водой. Введение в питательную воду различных добавок

способствует образованию пассивных пленок на поверхности трубопроводов.

Влияние режимных параметров на поведение защитных пленок различно. Вли­

яние скорости среды в области низких температур неоднозначно. Чем больше

скорость воды (до 2 м/с), тем быстрее проходит процесс пассивации кислородом
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вследствие интенсификации его подвода к металлу, но чем больше скорость сре­

ды, тем вероятнее срыв защитных пленок с поверхности. Скорости потока более

10 м/с вызывают полный срыв окисных пленок с поверхности металла и интен­

сивную коррозию в сочетании с эрозионным уносом [4]. Согласно предложенной

в работе [2] модели скорость износа может быть рассчитана по формуле:

𝑑𝑚

𝑑𝑡
=

φ(𝐶𝑒 − 𝐶∞)

1

𝑘
+ (1 − 𝑓)

(︂
1

ℎ𝑑
+

𝑑

𝐷

)︂
,

(1.1)

где
𝑑𝑚

𝑑𝑡
— скорость износа; 𝐶𝑒 — равновесная концентрация железосодержащих

веществ; φ— пористость слоя; ℎ𝑑 — коэффициент массопереноса; k — константа

скорости реакции; f — доля окисленного металла, превращенного в магнетит;

d — толщина слоя. Из приведенной формулы видно, что в зависимости от пара­

метров потока скорость износа может определяться либо химической реакцией,

либо химической реакцией и массопереносом. Для обеспечения безопасности ра­

боты энергетического оборудования важно знать расположение участков с мак­

симальными коэффициентами массоотдачи в каналах сложной формы и сте­

пень интенсификации массоотдачи по сравнению с прямыми трубопроводами.

Отсюда вытекает актуальность и необходимость изучения процессов тепломас­

сопереноса в каналах сложной формы при течении двухфазных потоков.

1.2. Обзор литературы

1.2.1. Течение в каналах с поворотом потока

Процессы коррозионного износа поверхности трубы с поворотом на 180∘

исследовались в работе [9]. Измерялась скорость коррозии медной трубы в рас­

творе соляной кислоты и треххлористого железа HCl + FeCl3. Геометрия кана­

ла: труба диаметром 15 мм с относительным радиусом гиба ̃︀𝑅 = 7.3 и труба

диаметром 28 мм с относительным радиусом гиба ̃︀𝑅 = 2.5 (Рисунок 1.1).
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Скорость коррозии определялась различными способами:

− по потере веса определялось среднее значение;

− с помощью металлографического метода измерялась толщина стенки тру­

бы в местах наибольшего воздействия потока;

− ультразвуковым методом производилось измерение локальной толщины

стенки для определения локального значения скорости коррозии.

Рис. 1.1. Зависимость коэффициента интенсификации массообмена и положения места раз­

рушения от радиуса гиба и числа Рейнольдса [9]. а — радиус гиба ̃︀𝑅 = 7.2, I — эксперимент,

II — результаты Sprague, PhD Thesis, 1984, ̃︀𝑅 = 5.4; б — радиус гиба ̃︀𝑅 = 2.5.

Эксперименты проводились вплоть до полного разрушения трубы в месте наи­

большего воздействия агрессивной среды. После экспериментов трубы разре­

зались для определения характерных направлений линий тока сложных цир­
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куляционных течений. Результаты исследования представлены в виде коэффи­

циента интенсификации массообмена в гибе по отношению к прямой трубе в

зависимости от числа Рейнольдса. Наибольшее значение коэффициента интен­

сификации достигается при малых числах Рейнольдса на внешней стороне ги­

ба при угле поворота ϕ ≈ 30∘. Положение места разрушения на внутренней

поверхности колена зависит как от числа Рейнольдса, так и от радиуса кривиз­

ны. Поскольку условия протекания химической реакции одинаковы для всего

участка трубопровода с поворотом, то место возникновения повреждения связа­

но с неравномерностью распределения локальных коэффициентов массоотдачи,

обусловленной существованием вторичных циркуляционных течений.

Известно, что при соблюдении определенных граничных условий и пра­

вильном выборе критериев подобия коэффициенты массоотдачи могут быть

определены по измерениям коэффициентов теплоотдачи, используя соотноше­

ния аналогии Рейнольдса. В работе [10] проведены измерения коэффициен­

тов теплоотдачи к воздуху в прямоугольном канале шириной 3.81 см, высотой

1.27 см с углом поворота 90∘. Локальная теплоотдача определялась по известной

температуре плавления специального покрытия, которое наносилось на стенки

канала. Визуализация потока показала существование вторичных течений уже

до начала изгиба, а также после поворота, в прямом участке канала. В самом

колене наблюдается течение в направлении от наружной поверхности к внут­

ренней под углом к основному течению. Среднее значение коэффициента тепло­

отдачи возрастает с увеличением угла поворота примерно на 20%. На внешней

стенке это увеличение несколько выше. На внутренней стенке в самом начале

поворота наблюдается заметное падение коэффициента теплоотдачи, связанное,

вероятно, с отрывом потока.

Теплоотдача к турбулентному потоку воздуха в коленах круглого попереч­

ного сечения изучалась в работе [11]. Исследовались колена с углом поворота

30∘, 60∘ и 90∘ на трубе диаметром 3.175 см, с относительным радиусом пово­

рота ̃︀𝑅 = 9. Число Рейнольдса изменялось от 5 × 103 до 105. Исследовалось
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влияние двух различных гидродинамических условий входа в колено — разви­

тое течение по трубе того же диаметра и вход с острой кромкой из большой

емкости. В работе измерены локальные коэффициенты массоотдачи к воздуху

от поверхности, покрытой слоем нафталина, на локальных датчиках с угловым

размером 5∘. Массообмен определялся по потере массы покрытия, нанесенного

на внутреннюю и внешнюю образующие рабочего участка. Результаты изме­

рений представлены в виде зависимости относительных коэффициентов мас­

соотдачи от угла поворота Sh/Sh* = 𝑓(ϕ) для различных чисел Рейнольдса,

где Sh* — массообмен в полностью развитом турбулентном течении в прямой

трубе по формуле Петухова—Кириллова (1.24). Авторы данной работы предпо­

лагают, что поскольку число Шмидта невелико, (для системы нафталин-воздух

Sc = 2.5), то локальные коэффициенты теплоотдачи будут соответствовать ло­

кальным коэффициентам массоотдачи. Результаты измерения распределения

коэффициента массоотдачи по длине и по периметру канала для различных

чисел Рейнольдса при подводе воздуха через трубу показывают, что с измене­

нием числа Re характер распределения изменяется. При Re = 5 000 интенсив­

ность массообмена на входе в колено оказывается более высокой на внутренней

поверхности, а дальше по углу — наоборот. С увеличением угла поворота отно­

сительные коэффициенты массоотдачи уменьшаются, приближаясь к единице

для внутренней стенки. При Re = 20 000 массообмен быстро (угол ϕ ≈ 15∘)

достигает стабилизированного значения. При Re = 105 интенсивность массоот­

дачи имеет минимум при ϕ = 15∘–20∘, а затем растет как для наружной, так и

для внутренней образующих. Для условий входа в трубу с острой кромкой ха­

рактер распределения для всех чисел Рейнольдса примерно одинаков. Вначале

наблюдается резкое увеличение массоотдачи, затем после угла ϕ = 45∘ насту­

пает стабилизация массообмена. Такая форма распределения отражает цикл

отрыва, последующего присоединения и дальнейшего развития потока. Визуа­

лизация течения показала, что присоединение потока происходит на наружной

стороне колена при ϕ = 8∘, т. е. там, где фиксировался максимум массоотдачи.
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После угла ϕ = 20∘ наблюдаются сильные вторичные течения. В зоне присоеди­

нения поток распространяется во всех направлениях, в том числе и ко входу,

образуя обратное течение. В выходной части колена также наблюдается спира­

левидное течение, образованное наложением вторичного течения и поступатель­

ного движения с углом ϕ = 18∘ к оси потока, направленное от внешней стенки

к внутренней. Вектор скорости потока составляет угол с осевым направлением

порядка ϕ = 25∘ при входе в колено через трубу. Данные по массоотдаче корре­

лируют с распределением давления в коленах, полученным в работе [12]. Для

условий входа в трубу с острой кромкой в месте отрыва потока имеется область

низкого давления, а в месте присоединения потока давление восстанавливается,

и далее наблюдается равномерное падение по всему периметру.

В работе [13] проведено экспериментальное исследование распределения

коэффициента конвективной теплоотдачи и поля температур для развивающе­

гося течения воздуха в колене с углом поворота 180∘. Эксперименты проведены

в трубе диаметром 76 мм с входным и выходным участками c относительной

длиной по 50 𝑑. Относительный радиус закругления составлял 6.75𝑅. Измере­

ния теплоотдачи проводились датчиками теплового потока в сечениях на углах

ϕ =15∘, 55∘, 90∘, 125∘, 165∘ и на расстоянии 6 𝑑 за коленом, и в пяти точках по

окружности верхней части трубы на углах θ = 15∘, 55∘, 90∘, 125∘ и 165∘ от гори­

зонтальной плоскости со стороны внутренней образующей. Число Рейнольдса

изменялось в диапазоне от 2 × 104 до 1.1 × 105. Измеренные поля темпера­

тур показывают сильную неравномерность распределения, обусловленную вто­

ричными течениями. Коэффициенты теплоотдачи изменяются по окружности,

разница в зависимости от угла поворота может достигать двух-трехкратной

величины. С увеличением угла поворота местный коэффициент теплоотдачи

увеличивается, а после 125∘ начинает уменьшаться. Неравномерность распре­

деления по окружности сохраняется на расстоянии 6 𝑑 после поворота. Тепло­

отдача на внутренней поверхности зависит от угла поворота, но незначительно

отличается от теплоотдачи на прямом участке. На малых углах поворота тепло­
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отдача на внутренней поверхности может ухудшаться по сравнению с прямой

трубой. В некоторых работах это объясняется ламинаризацией течения вблизи

выпуклой поверхности.

Влияние участка с поворотом потока на течение в следующем за ним пря­

молинейном участке канала исследовано в работах [14, 15]. Особенностью тече­

ния в трубе за коленом является то, что на входе в этот участок существует

профиль скорости, который сформировался в изгибе. Давление увеличивается

в направлении от центра кривизны, а жидкость в прилегающем к стенке слое

движется к центру кривизны. Суперпозиция возникающих вихрей и главного

течения образует спиральное движение жидкости в колене, которое и будет фор­

мировать поток на входе в прямой участок трубы. Для исследования теплооб­

мена использовался подход, основанный на аналогии тепломассообмена. Усло­

вия проведения экспериментов: число Рейнольдса (5–85)×103, углы поворота

ϕ = 0∘, 30∘, 60∘, 90∘, 180∘, относительный радиус поворота ̃︀𝑅 = 9; 𝑑 = 3.17 см,

среда — воздух-нафталин.

Течение двухфазного потока в криволинейном канале исследовано в ра­

боте [16]. Эксперименты проведены в прямоугольном канале 46 × 92 мм с ра­

диусом кривизны 0.28 м и углом поворота 90∘ из вертикального положения в

горизонтальное. Двухфазный поток создавался впрыском жидкости либо на од­

ну из стенок канала, либо в поток воздуха через форсунку. Параметры потока:

𝑡 = 20∘C, число Рейнольдса пленки Re𝑓 = 100–1 000, приведенная скорость

воздуха изменялась от 12 до 60 м/с. Измерялись толщина пленки жидкости

на стенках, поле скоростей газовой фазы и дисперсность влаги перед входом в

изгиб. Измерение поля скоростей показало, что на выходе из колена максимум

скорости смещается к внешней стенке, что объясняется развитием вторичных

течений. Результаты исследования распределения потока капельной влаги на

внешнюю стенку показывают наличие резкого максимума при ϕ ≈ 30∘ прак­

тически при всех режимных параметрах. При ϕ > 30∘ начинается увеличение

толщины пленки на внешней стенке, что связано, по-видимому, с замедлением
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потока, а при ϕ > 45∘ часть влаги с внешней стенки начинает переноситься

на внутреннюю стенку. Толщина пленки на ней растет, а на внешней стенке

уменьшается. При орошении внутренней стенки наблюдается срыв жидкости с

поверхности и перенос ее на внешнюю стенку. При форсуночной подаче жидко­

сти в канал наблюдается нарастание толщины пленки по мере продвижения по

колену, вызванное осаждением капель, причем осаждение на внешнюю стенку

более интенсивное, что вызвано перераспределением потока капельной влаги.

При дальнейшем движении под воздействием вторичных течений по каналу на­

блюдается уже отмеченный выше перенос части жидкости с внешней стенки на

внутреннюю стенку.

В работе [17] проведено исследование теплоотдачи к хладону R12 в элек­

трически обогреваемом колене с углом поворота 90∘ и в змеевике диаметром

33.7 × 2.6 мм в дисперсном режиме течения. Диапазон изменения массовых

скоростей ρ𝑤 = 400–2 000 кг/(м2·с), приведенных давлений 𝑝/𝑝кр = 0.23–0.93,

тепловых потоков (20–70)×103 Вт/м2, отношения диаметров змеевика и трубы

12–14. Температура стенки измерялась шестьюдесятью термопарами, распре­

деленными по длине и по окружности. На входе дисперсного потока в колено

теплоотдача на внешней стороне улучшается, главным образом благодаря воз­

действию капель, осаждающихся на стенку. На внутренней стенке теплоотдача

ниже, но после развития вторичных течений возрастает. Сразу же после входа

в колено температура наружной стенки падает, а затем остается постоянной

или слабо растет. Вероятно, это связано с неравномерным осаждением капель

разного размера. Большие капли выпадают на меньших углах поворота, чем

мелкие. Мелкие капли оказывают меньшее воздействие на температуру стен­

ки. С увеличением давления разница в теплоотдаче в изгибе и в прямой трубе

уменьшается. Уменьшение скорости пара при повышении давления приводит к

уменьшению количества капель, выпадающих на внешнюю стенку. С увеличе­

нием массового расхода теплоотдача увеличивается как в прямой трубе, так и в

изгибе. Когда начинается повторное смачивание поверхности, т. е. капли обра­
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зуют пленку жидкости на стенке, температура внутренней стенки резко падает.

На положение точки начала повторного смачивания влияют массовый расход и

радиус кривизны. Для случая, когда режим повторного смачивания не наступа­

ет, т. е. когда имеет место течение в трубе чистого пара с частицами влаги, была

разработана модель теплоотдачи. Предполагается, что поток тепла состоит из

двух компонент: от стенки к пару и от стенки к каплям. Первая составляю­

щая оценивается по теплоотдаче к однофазному потоку пара в прямой трубе.

Вторая составляющая определяется как количество тепла, пошедшее на испаре­

ние соударяющихся капель, причем поток массы капель и эффективное сечение

оцениваются эмпирически. Внутренняя и внешняя стенки рассмотрены отдель­

но. Главное отличие состоит в оценке второй составляющей. Для внутренней

стенки учитывается влияние вторичных течений. В работе получено удовлетво­

рительное совпадение предложенной модели и экспериментальных результатов.

Режимы течения адиабатных газожидкостных потоков в каналах с различ­

ными способами закрутки исследованы в работе [18]. Показано, что при малых

скоростях жидкой фазы пузыри концентрируются у верхней образующей вер­

тикального змеевика, а при увеличении скорости под действием центробежного

ускорения смещаются к внутренней образующей канала.

1.2.2. Течение в каналах с внезапным расширением

Течение в каналах за уступом характеризуется резким изменением давле­

ния и режима течения в зоне циркуляции потока [19]. Коэффициенты теплоот­

дачи за резким расширением могут в 10 и более раз превышать коэффициенты

теплоотдачи для полностью развитого течения в гладкой трубе при том же

самом числе Рейнольдса. Столь высокие значения коэффициента теплоотдачи

наблюдаются в области присоединения сдвигового слоя к стенке трубы, обычно

лежащей на расстоянии 5–15 высот уступа от сечения расширения. Непосред­

ственно за расширением наблюдается циркуляционное течение вблизи стенки,

откуда жидкость постепенно увлекается струей. Хотя средние скорости в зоне
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циркуляции составляют всего несколько процентов скорости истечения струи,

уровень турбулентности здесь довольно высок. Расчетные значения коэффи­

циентов теплоотдачи особенно чувствительны к модели пристеночной области,

что подчеркивает важность качественных измерений в непосредственной обла­

сти за расширением.

В серии работ [20–22] представлены результаты исследований теплообмена

к воздуху за резким расширением круглой трубы. Расширение осуществлялось

в трубу диаметром 𝑑2 = 9.525 см, диаметр меньшей трубы изменялся от 2.54 до

7.62 см. Число Рейнольдса изменялось от 5 000 до 76 000. При подготовке экспе­

риментов большое внимание уделялось уменьшению до минимума осевой тепло­

проводности участка обогрева. Для этого использовался нагреватель из тонкой

золотой фольги на подложке (интрекс). Общим результатом для всех степеней

расширения является то, что максимальный коэффициент теплоотдачи достига­

ется на расстоянии ≈ 10 высот уступов от сечения расширения, а затем его зна­

чение постепенно убывает и приближается к значению для полностью развитого

течения в трубе. Результаты экспериментов показывают, что при 𝑑1/𝑑2 < 0.5 на

расстоянии порядка высоты уступа наблюдается локальный минимум, причем

относительная его величина уменьшается с уменьшением степени расширения.

Наличие минимума теплоотдачи в угловой области позволяет предположить

существование вихря, вращающегося в противоположном направлении. Харак­

терный линейный масштаб для конвективной теплоотдачи совпадает с таковым

для зоны циркуляции. Координата положения максимума теплоотдачи внача­

ле увеличивается с уменьшением степени расширения, а затем перемещается

к сечению расширения. Максимальное значение отношения Nu/Nu0 для фик­

сированного значения числа Рейнольдса уменьшается с уменьшением степени

расширения. Увеличение числа Рейнольдса при одном и том же отношении

диаметров также приводит к уменьшению величины Nu/Nu0. Само значение

коэффициента теплоотдачи в точке максимума зависит от числа Рейнольдса

примерно также, как и при развитом течении в трубе, т. е. Nu ∼ Re0.7÷0.8.
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В работе [21] исследовалось течение воздуха через внезапное расширение

в круглой трубе с целью получения полей скоростей и температуры. Экспери­

менты проведены при расширении из трубы диаметром 𝑑1 = 3.81 см в трубу

диаметром 𝑑2 = 9.525 см. Теплоотдача измерялась с помощью датчика теплово­

го потока, число Рейнольдса изменялось от 4 300 до 44 500. В работе приведены

данные по распределению скорости и температуры за внезапным расширением.

Показано, что восстановление температуры происходит на меньшем расстоянии

от уступа, чем восстановление скорости. На расстоянии примерно одного уступа

теплоотдача падает, затем на расстоянии (9–12) h достигает максимума, в 4–6

раз превышающего теплоотдачу в развитом течении в трубе, и далее несколь­

ко снижается. Наибольшая интенсификация достигается для меньших чисел

Рейнольдса. Визуализация течения с помощью нитей показала, что существует

корреляция между положением максимума теплоотдачи и точкой присоедине­

ния потока. Сразу за уступом тепловой слой достаточно толстый, и теплоотдача

в этом месте имеет минимум. В переходном режиме течения точка максимума

теплоотдачи находится на расстоянии (40–50) х/h, затем при Re = 4 000–5 000

скачком перемещается вперед к уступу на расстояние 7𝑥/ℎ [22].

В работе [23] методами численного моделирования исследовано влияние

толщины пограничного слоя на турбулентный отрыв и теплообмен при течении

воздуха в круглой трубе с внезапным расширением. Получены данные по ко­

ординате и величине максимального коэффициента теплоотдачи. В следующей

работе [24] разработана модель двухфазного газодисперсного течения в осесим­

метричном канале с внезапным расширением.

В работе [25] исследовано влияние газовой фазы на структуру течения и

массообмен на стенке в двухфазном потоке в непосредственной близости сопла

с расширением (степень 1:2; 1:3; 1:4; 1:6). Карты режимов потока до и после соп­

ла получены визуальным наблюдением и киносъемкой. Локальные коэффици­

енты массоотдачи по длине канала измерены электродиффузионным методом,

для чего было установлено 32 датчика диаметром 1 мм. Карты режимов тече­
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ния двухфазного потока после сопла представлены в координатах Робертса [26].

Одной из особенностей течения после сопла является практически полное отсут­

ствие снарядного режима течения, хотя в трубопроводе до расширения он имел

место. При больших газосодержаниях наблюдается вспененный режим течения.

При течении однофазной жидкости через сужения на расстоянии от сечения

расширения 𝑥/𝑑2 6 1 появляется локальный минимум коэффициента массоот­

дачи. При 𝑥/𝑑2 ≈1.5–2 коэффициент массоотдачи достигает максимума, а при

𝑥/𝑑2 > 6 процесс стабилизируется. Характер изменения локальных коэффици­

ентов массоотдачи в зоне расширения обусловлен развитием циркуляционных

зон, отрывом и присоединением потока. Предложена корреляция для коэффи­

циента массоотдачи в точке максимума. Из анализа полученных распределений

коэффициента массоотдачи видно, что качественных различий в течении одно­

фазного и двухфазного потока через внезапное расширение нет. Аналогичные

результаты были получены в работе [27], где представлены результаты измере­

ния продольной и радиальной компонент скорости в однофазном и двухфазном

пузырьковом потоках. Распределение скоростей в однофазном и двухфазном

потоках носит одинаковый характер, и отличается лишь количественно. Цирку­

ляционная зона в пузырьковом режиме течения распространяется на большее

расстояние, чем в однофазном потоке.

Измерение коэффициентов теплоотдачи в пузырьковом режиме течения

двухфазного потока с газосодержанием до 10% в канале с внезапным расшире­

нием проведено в работе [28]. Локальные значения числа Нуссельта рассчиты­

вались по результатам измерения температуры стенки обогреваемого участка

инфракрасной камерой. Результаты экспериментов и численных расчетов изме­

нения трения на стенке в зависимости от величины газосодержания показали,

что распределение коэффициентов теплоотдачи вдоль трубы подобно распреде­

лению в однофазном и дисперсном потоках.
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Выводы

− Скорость износа участков трубопроводов сложной геометрии определя­

ется многими факторами: физико-химическими свойствами и строением

металла, кинетикой коррозионных процессов, скоростью подвода коррози­

онно-активных примесей и уноса продуктов коррозии потоком.

− Скорость химической реакции определяется параметрами потока (давле­

нием, температурой, фазовым составом и т. д.) и одинакова для всего

участка сложной геометрии. Водно-химический режим и кинетика проте­

кания химических реакций достаточно хорошо освещены в специальной

литературе и в данной работе не рассматриваются.

− Место возникновения опасных для эксплуатации дефектов трубопрово­

дов определяется режимом течения. Имеющиеся в литературе данные по

массообмену в участках сложной геометрии носят случайный характер,

выполнены, как правило, на однофазном потоке. Для получения инфор­

мации о массообмене используются данные тепловых измерений. Работы

по исследованию массообмена в двухфазных потоках в каналах сложной

формы немногочисленны.

− Участки с поворотом потока и сужения-расширения являются широко рас­

пространенными элементами трубопроводов и различного тепломассооб­

менного оборудования. Исследования по определению расположения зон с

максимальными коэффициентами массоотдачи в таких каналах являются

актуальными.
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1.3. Описание экспериментальной установки и методики

измерения

Измерение коэффициентов массоотдачи на стенках каналов сложной фор­

мы может быть проведено различными методами. В работе [29] приведено описа­

ние некоторых методов измерения конвективного массопереноса. К прямым ме­

тодам измерения коэффициентов массоотдачи относятся метод испарения (для

системы жидкость — газ), сублимация (твердая поверхность — газ), метод рас­

творения (твердое тело — жидкость), электрохимический метод, а также мето­

ды, основанные на измерении адсорбции и абсорбции. Кроме того, известны

методы непосредственного измерения разности плотностей с помощью интер­

ференции и разности концентраций. В некоторых случаях с помощью таких ме­

тодов можно получить пространственную структуру распределения интенсив­

ности массопереноса на поверхности. Для измерения количества переносимого

вещества в методах, связанных с изменением поверхности, требуется проводить

измерения состояния поверхности, взвешивание до и после воздействия потока,

в химических методах — измерения концентрации реагирующих компонентов

и т. д. Большинство этих методов не позволяют быстро и оперативно прове­

сти измерения коэффициентов массоотдачи в различных режимах течения, а в

двухфазных потоках некоторые из описанных методов неприменимы.

Для получения картины распределения локальных коэффициентов мас­

соотдачи при течении однофазных и двухфазных потоков в каналах сложной

геометрии наиболее разработанным в методическом и аппаратурном плане яв­

ляется электродиффузионный метод измерения [30–32]. Параметры электрохи­

мических датчиков, места их расположения и необходимое количество выбира­

ются в зависимости от задачи исследования.
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1.3.1. Электрохимический метод измерения коэффициентов

массоотдачи

Электрохимический метод измерения массопереноса основан на измере­

нии тока в окислительно-восстановительной реакции на поверхности электрода,

установленного в обтекаемой стенке (Рисунок 1.2). Методика измерения коэф­

фициентов массоотдачи с помощью электродиффузионного метода подробно

описана в [30, 31, 33–35]. Между катодом и анодом приложена разность потен­

циалов:

∆𝑈 = ηа + ηк + ∆𝑈𝑅 (1.2)

где ηа — перенапряжение на аноде; ηк — перенапряжение на катоде; ∆𝑈𝑅 — па­

дение напряжения в цепи за счет сопротивления электролита. Если площадь

анода много больше площади катода, то величина ηа, пропорциональная плот­

ности тока, стремится к нулю [36]. При добавлении в раствор постороннего

Рис. 1.2. Принципиальная схема электрохимического метода измерения коэффициентов мас­

соотдачи на стенке.

электролита эта величина становится пренебрежимо малой. В двухфазном по­

токе с высокой объемной концентрацией газа (в кольцевом режим течения)

омическое сопротивление тонкой пленки жидкости увеличивается, для сниже­

ния перенапряжения катод и анод следует располагать с минимальным зазором

между ними. При малых перенапряжениях на катоде величина тока определяет­

ся скоростью химической реакции перезаряда ионов. При увеличении разности
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потенциалов более медленной стадией, лимитирующей скорость реакции, ста­

новится доставка ионов к поверхности электрода. Это режим предельного диф­

фузионного тока. Поток массы на поверхности электрода связан с величиной

предельного диффузионного тока соотношением:

𝑗 =
𝐼

𝐴𝐹 𝑧 ,
(1.3)

где A — площадь поверхности датчика; F — константа Фарадея; z — заряд. Ко­

эффициент массоотдачи определяется по соотношению:

𝑘 =
𝑗

𝐶∞ − 𝐶ст ,
(1.4)

где 𝐶∞, 𝐶ст — концентрация реагирующих ионов во внешнем потоке и на стен­

ке, соответственно. Обычно используют такие системы, в которых скорость

реакции велика, поэтому 𝐶ст = 0, а движущая сила массопереноса численно

равна 𝐶∞. При практическом использовании электрохимического метода сле­

дует учитывать ограничения [30]:

− реакция должна проходить без выделения веществ, искажающих гидро­

динамику вблизи рабочего электрода;

− при заданном перенапряжении величина тока должна быть величиной

предельного диффузионного тока данной окислительно-восстановитель­

ной реакции;

− состав электролита следует подбирать таким образом, чтобы вклад мигра­

ционного переноса был сведен к минимуму;

− реакции на катоде и аноде должны быть обратимы, так чтобы концентра­

ция реагирующих ионов не изменялась в процессе опытов;

− физические свойства электролита (плотность, вязкость, коэффициент диф­

фузии, теплопроводность), их зависимость от температуры и концентра­

ции должны быть известны.



34

Перечисленным условиям удовлетворяет электролит, состоящий из раствора

ферри — и ферроцианида калия и едкого натра в дистиллированной воде. На

катоде протекает реакция Fe(CN)3−6 + 𝑒 → Fe(CN)4−6 , на аноде — Fe(CN)4−6 →

𝑒 + Fe(CN)3−6 . Недостаток используемого электролита заключается в том, что

входящий в его состав феррицианид калия разлагается при температуре выше

70–80∘C. Достоинством метода является то, что с его помощью можно измерить

коэффициент массоотдачи, трение на стенке, скорость набегающего потока, из­

меняя лишь конфигурацию датчиков. При объединении этого метода с методом

проводимости можно также измерить локальное истинное газосодержание. Со­

став электролита, используемого в экспериментах: 0.01 н K3Fe(CN)6 + 0.001 н

K4Fe(CN)6 и 0.5 н раствора NaOH в воде. Сводка основных физических свойств

используемого электролита приведена в Таблице 1.1 [37].

Таблица 1.1. Физические свойства электролита

𝑡 ρ λ 𝑐𝑝 ν× 106 D×1010 Sc

∘C кг/м3 Вт/м К Дж/кг К м2/с м2/с

20 1 022 0.608 4 055 1.089 6.21 1 754

30 1 018 0.608 4 053 0.875 8.03 1 090

40 1 014 0.639 4 052 0.715 10.2 701

50 1 010 0.650 4 054 0.600 12.5 480

60 1 005 0.662 4 057 0.516 15.0 344

70 10̇00 0.670 4 063 0.455 17.9 254

Датчики для измерения локальных коэффициентов массоотдачи изготав­

ливались из платиновой проволоки диаметром 30–500 мкм, вваренной в стек­

лянный капилляр (Рисунок 1.3). Рабочей поверхностью датчика является при­

тертый заподлицо с внутренней стенкой канала и отполированный торец прово­

локи. Притирка осуществляется специальными оправками шлифовальным по­
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рошком и шлифовальной бумагой. Стеклянный капилляр вклеивается в трубку

из нержавеющей стали.

Рис. 1.3. Датчик для измерения локальных коэффициентов массоотдачи на стенке.

Для измерения стабилизированного коэффициента массоотдачи в услови­

ях развитого концентрационного пограничного слоя используют датчики боль­

шой протяженности в направлении течения. Измерения [35], проведенные ме­

тодом растворения участков из бензойной кислоты, показали, что длина уста­

новления развитого концентрационного пограничного слоя определяется соот­

ношением:
𝐿

𝑑
>

1.9 × 103 Sc1/4

Re*
или 𝐿+ > 1.9 × 103 Sc1/4. (1.5)

Теоретические и экспериментальные исследования [31], проведенные с помощью

электрохимического метода, дают выражение для длины стабилизации:

𝐿

𝑑
>

7 × 103

Re*
или 𝐿+ > 7 × 103. (1.6)

Из формул (1.5) и (1.6) следует, что длина датчика массоотдачи должна быть не

менее 70–100 мм. Для задач настоящего исследования — измерение локальных

коэффициентов массоотдачи — были выбраны датчики размером 0.3 мм.

При измерении массоотдачи на коротких участках следует учитывать вли­

яние начального участка. Для развивающегося концентрационного погранично­

го слоя справедливо соотношение Левека [31, 32, 38]:

Nu = 1.615

(︂
Pe

𝑑

𝐿

)︂1/3

,

(1.7)
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которое можно преобразовать в зависимость для безразмерного коэффициента

массоотдачи от длины:

St* ≡ 𝑘 + = 0.81
(︀
𝐿+

)︀−1/3
Sc−2/3. (1.8)

На Рисунке 1.4 представлена обработка данных по массообмену в зависимости

от безразмерной длины участка [37]. При 𝐿+ < 103 коэффициенты массоотдачи

уменьшаются с увеличением длины по закону 𝑘 ∼ 𝐿−1/3. По мере увеличения

длины датчика безразмерный коэффициент массоотдачи стремится к постоян­

ному значению. Линией на графике представлена обобщающая зависимость, по­

лученная в [32] для массоотдачи в однофазном турбулентном потоке при Sc ≫ 1

на участках протяженностью L от 0.04 до 100 мм. Экспериментальные данные

1

2

3

I

St
*
Sc

D

2/3

10
2

10
3

10
4
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2 4 6 2 4 6

6·
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2 4
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Рис. 1.4. Обобщение данных по массообмену на стенке при течении газожидкостного пото­

ка. 1 — массообмен на начальном участке [39]; 2 — двухфазный поток, стабилизированный

массообмен, автор [40]; 3 — данные по однофазному потоку, автор; I — корреляция [32].

для стабилизированного массообмена получены автором [40, 41], коэффициен­

ты массоотдачи на стенке в двухфазном потоке на коротких участках измерены

в работе [39].

Приведенные данные показывают возможность применения электродиф­

фузионных датчиков с выбранными параметрами для измерения локальных

коэффициентов массоотдачи в каналах сложной формы в однофазном и двух­

фазном потоках.
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1.3.2. Описание экспериментальной установки

Экспериментальная установка для исследования тепло – и массообмена и

гидродинамики в двухфазных потоках представляет собой замкнутый цирку­

ляционный контур [41]. Основной рабочей жидкостью для электрохимического

метода исследования является раствор электролита. Все элементы установки

изготовлены из нержавеющей стали и других коррозионностойких материалов.

Двухфазный поток создавался смешением раствора электролита с потоком воз­

духа. Схема установки изображена на Рисунке 1.5. Жидкость циркуляцион­

1 2 3

4

5

67

89

10

11

4

Жидкость

Воздух

Рис. 1.5. Принципиальная схема экспериментальной установки. 1 — циркуляционный насос;

2, 8 — расходомеры; 3, 10 — теплообменники; 4 — регулирующие вентили; 5 — смеситель; 6 —

рабочий участок; 7 — сепаратор с вакуумным насосом; 9 — фильтр с увлажнителем; 11 —

конденсатор-охладитель.

ным насосом ЦНГ-69 (1) подается в теплообменник (2), затем в смесительное

устройство (3). Полученная двухфазная смесь поступает в рабочий участок

(6). В сепараторе (7) двухфазная смесь разделяется на два потока. Смеситель­

ное устройство (3) представляет собой пористую вставку, помещенную в трубу

большего диаметра. Жидкость подается по центру трубы, газ — через боковую

поверхность металлической пористой вставки. Результаты экспериментов [42]

показали, что в этом случае наблюдается более равномерное распределение га­

зосодержания по сечению трубы. Для образования двухфазного газожидкост­
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Таблица 1.2. Погрешности определения основных величин

Наименование величины Обозначение Суммарная

погрешность,%

Приведенная скорость жидкости 𝑈L0 1.7

Приведенная скорость газа 𝑈G0 4.1

Объемное расходное газосодержание β 4.4

Концентрация реагирующих ионов

в электролите

𝐶∞ 1.2

Коэффициент массоотдачи 𝑘 6.8

ного потока использовался воздух из централизованной системы. Для очистки

воздух проходил через фильтр-увлажнитель (9). В увлажнителе газ увлажня­

ется и подогревается до температуры жидкости на входе в рабочий участок.

Расходы газа и жидкости регулируются вентилями (4). Рабочие участки (6)

для различных задач устанавливаются после смесительного устройства. Оцен­

ка погрешностей измерений приведена в Таблице 1.2.

В качестве объектов исследования выбраны канал с поворотом потока на

90∘ и канал с внезапным расширением. Перед поворотом потока установлен

прямолинейный участок трубы диаметром 20 мм, длиной 2 м для гидродинами­

ческой стабилизации потока. В канале с поворотом потока жидкость подводится

снизу и изменяет направление на 90∘ [43, 44]. Канал с внезапным расширением

изготовлен из оргстекла, что позволяет осуществлять визуальное наблюдение и

проводить фото — и видеосъемку процесса. Внутренний диаметр секции канала

большего сечения 𝑑2 = 42 мм, длина 𝐿 = 300 мм. Секция канала большего диа­

метра стыкуется с участком гидродинамической стабилизации, образуя канал

с внезапным расширением.
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1.4. Массообмен в канале с поворотом потока

1.4.1. Описание рабочего участка

Для моделирования течения в криволинейном канале был выбран канал

с поворотом потока на 90∘. Схема рабочего участка приведена на Рисунке 1.6.

Канал с поворотом потока изготовлен из оргстекла и состоит из двух частей,

Рис. 1.6. Схема рабочего участка с поворотом потока на 90∘.

которые уплотняются между собой резиновыми прокладками и стянуты шпиль­

ками. На схеме показана одна половина рабочего участка. Внутренний диаметр

канала 20 мм, относительный радиус гиба ̃︀𝑅 = 5. На рабочем участке было

установлено 15 электрохимических датчиков для измерения локальных коэф­

фициентов массоотдачи: пять на внутренней образующей, θ = 10∘, пять на

средней, θ = 90∘, и пять на внешней образующей, θ = 170∘. Датчики установ­

лены в пяти сечениях по углу поворота ϕ = 10∘, 28∘, 45∘, 63∘, 80∘. Реперный

датчик был установлен в прямом участке трубы на расстоянии двух калиб­
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ров до входа. По показаниям этого датчика определяется значение локального

коэффициента массоотдачи в прямой трубе. Электрохимические датчики для

измерения локального коэффициента массоотдачи изготовлены из платиновой

проволоки диаметром 0.3 мм, вваренной в стеклянный капилляр (Рисунок 1.3).

После установки рабочая поверхность датчиков притиралась заподлицо с внут­

ренней поверхностью каналов. Результаты калибровки датчика массоотдачи в

прямой трубе на однофазном потоке показаны на Рисунке 1.7. Концентрация

реагирующих ионов в электролите измерялась оптическим методом по поглоще­

нию света в слое электролита на определенной длине волны [37]. Измеренные

значения локального коэффициента массоотдачи удовлетворительно совпадают

с расчетом по формуле (1.8).

Рис. 1.7. Тарировка датчика для измерения локального коэффициента массоотдачи в прямой

трубе.

В экспериментах по измерению локальных коэффициентов массоотдачи

на стенке канала с поворотом потока приведенные скорости жидкости изме­

нялись от 0.5 до 2.6 м/с. Соответствующие этим скоростям числа Рейнольдса

изменялись от 9× 103 до 8× 104. Эксперименты проводились при атмосферном

давлении. Для расширения диапазона изменения физических свойств жидко­

сти эксперименты проводились при температуре потока 25∘C (Sc = 1 420) и

50∘C (Sc = 480) (см. Таблицу 1.1 на стр. 34). Объемное расходное газосодержа­
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ние β изменялось от 0 до 0.6. При этих параметрах течения жидкости и газа

основной режим течения двухфазной смеси — пузырьковый. В некоторых режи­

мах при малых расходах жидкости и максимальных расходах газа наблюдалось

снарядное пульсирующее течение.

1.4.2. Течение однофазной жидкости

На Рисунке 1.8 приведены распределения локальных коэффициентов мас­

соотдачи на внутренней поверхности при течении однофазной жидкости Sh 0

в зависимости от угла поворота для различных значений расхода [43–45]. На

этом и на последующих рисунках точки для угла ϕ = 0∘ соответствуют пока­

заниям датчика, расположенного в прямой трубе перед поворотом потока на

участке стабилизации. На внутренней образующей датчик, расположенный в

начале поворота (ϕ = 10∘), независимо от расхода жидкости показывает при­

мерно то же значение, что и в прямой трубе. При малых расходах жидкости

с увеличением угла поворота коэффициент массоотдачи уменьшается, и затем

незначительно растет на выходе из канала. Значительное уменьшение локаль­

ных коэффициентов массоотдачи вероятно связано с отрывом потока в этой

области. При увеличении расхода жидкости во второй половине канала при уг­

ле поворота ϕ = 45∘ локальный коэффициент массоотдачи возрастает до значе­

ний, соответствующих течению в прямой трубе. На средней образующей колена

наблюдается монотонное увеличение локальных коэффициентов массоотдачи с

увеличением угла поворота для всех исследованных расходов жидкости. На

выходе из колена увеличение коэффициентов массоотдачи по сравнению с пря­

мой трубой достигает 40–60%. На внешней образующей при малых расходах

жидкости локальные коэффициенты массоотдачи плавно увеличиваются с уве­

личением угла поворота. При больших расходах жидкости на углах поворота

ϕ = 10∘–30∘ наблюдается незначительное снижение локальных коэффициентов

массоотдачи.
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Рис. 1.8. Распределение локальных коэффициентов массоотдачи в канале с поворотом потока

при течении однофазной жидкости: а — внутренняя образующая; б — средняя образующая;

в — внешняя образующая. Re: 1 — 9 600; 2 — 19 260; 3 — 36 700; 4 — 51 090.
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Графики отношения локальных коэффициентов массоотдачи в колене к

локальному коэффициенту массоотдачи в подводящей прямой трубе Sh 𝑡0 для

однофазной жидкости приведены на Рисунке 1.9. Рисунок 1.9а показывает, что

наиболее сильное падение локальных коэффициентов массоотдачи на внутрен­

ней образующей колена по сравнению с прямой трубой наблюдается для наи­

меньшего расхода жидкости при угле поворота ϕ = 63∘. При больших расходах

жидкости относительные коэффициенты массоотдачи в колене изменяются в

пределах ±10% в зависимости от угла поворота. На средней образующей от­

носительные коэффициенты массоотдачи на всех углах поворота больше еди­

ницы (Рисунок 1.9б ). Наибольшая интенсификация массообмена порядка 60%

наблюдается для малых расходов жидкости. На внешней образующей при боль­

ших расходах жидкости вблизи входа в колено относительные коэффициенты

массоотдачи меньше единицы (Рисунок 1.9в). Наибольшее увеличение относи­

тельных коэффициентов массоотдачи, порядка 30%, наблюдается при малых

расходах жидкости на выходе из колена. На средней и на внешней образую­

щих относительные коэффициенты массоотдачи уменьшаются с увеличением

расхода жидкости. Как будет показано ниже на Рисунке 1.12, зонам с коэф­

фициентом массоотдачи меньше, чем в подводящей трубе, соответствуют зоны

отрыва потока от стенки канала.

На Рисунках 1.10 и 1.11 показано распределение локальных коэффициен­

тов массоотдачи по периметру канала. Видно, что на средней образующей для

всех расходов жидкости наблюдаются наибольшие коэффициенты массоотдачи.

На Рисунке 1.11 видно, что на участке внутренней поверхности трубы между

внутренней и средней образующими влияние расхода жидкости на относитель­

ные коэффициенты массоотдачи меняется на противоположное.

Анализ течения жидкости в криволинейном канале [6, 46] показывает,

что однофазное течение сопровождается образованием вторичных токов (пар­

ного вихря) и отрывами на выпуклой и вогнутой поверхностях канала (Рису­

нок 1.12). Под влиянием поперечных градиентов давлений (𝑝внешн > 𝑝 на внеш­
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Рис. 1.9. Распределение относительных коэффициентов массоотдачи в канале с поворотом

потока: а — внутренняя образующая; б — средняя образующая; в — внешняя образующая.

Re: 1 — 9 600; 2 — 19 260; 3 — 36 700; 4 — 51 090.
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Рис. 1.10. Распределение локальных коэффициентов массоотдачи по периметру канала с

поворотом потока. а —ϕ = 28∘; б —ϕ = 45∘; в —ϕ = 80∘. Re: 1 — 9 600; 2 — 19 260; 3 — 36 700;

4 — 51 090.
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Рис. 1.11. Распределение относительных коэффициентов массоотдачи по периметру канала

с поворотом потока. ϕ = 45∘. Re: 1 — 9 600; 2 — 19 260; 3 — 36 700; 4 — 51 090.

ней стороне и 𝑝внутр < 𝑝 на внутренней стороне) возникает поперечное течение

к выпуклой стенке. На средних образующих жидкость течет к внутренней по­

верхности, а в середине канала — от внутренней поверхности к внешней. Тече­

ние в особых точках (А и В) наименее устойчиво, кроме того, оно будет сильно

зависеть от угла поворота. Течение в зоне средней образующей определяется

суперпозицией осредненного и поперечного течения и носит более устойчивый

характер. Наложение осредненного и поперечного течения приводит к увели­

чению локальных коэффициентов массоотдачи в этой области. На средней об­

разующей относительный коэффициент массоотдачи имеет почти постоянное

значение, а наибольшие изменения коэффициента массоотдачи наблюдаются

для внутренней стенки, что вероятно связано с чередованием зон отрыва и при­

соединения потока.

На Рисунке 1.13 приведено сравнение локальных коэффициентов массо­

отдачи с результатами работы [12] для течения воздуха в канале диаметром

31.75 мм и относительным радиусом кривизны ̃︀𝑅 = 9. Сравнение приведено

для близких чисел Рейнольдса. Также приведено сравнение двух серий экспери­

ментов с близким числом Дина. Число Дина является параметром, определяю­

щим влияние кривизны трубы на коэффициент сопротивления при
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Рис. 1.12. Схема течения в колене. I, II — зоны отрыва потока.

ламинарном течении [47]:

Dn =
𝑣

ν

√︂
𝐿3

2𝑟 ,
(1.9)

где 𝑣 — скорость жидкости; ν— вязкость; L — характерный размер, обычно диа­

метр; r — радиус кривизны. Число Дина выражается через число Рейнольдса

следующим образом:

Dn =
Re√︀̃︀𝑅 ,

(1.10)

где ̃︀𝑅— безразмерный радиус кривизны. Для минимального числа Рейнольд­

са в наших экспериментах, соответствующего развитому турбулентному тече­

нию, Dn = 4 280. Локальные коэффициенты массоотдачи на внешней образую­

щей, полученные в работе [12], во всем диапазоне чисел Рейнольдса превышают

соответствующие значения, полученные в данной работе. Результаты экспери­

ментов для близких чисел Дина при угле поворота от 45∘ до 90∘ оказываются

примерно одинаковыми. На внутренней образующей локальные коэффициенты

массоотдачи, полученные в данной работе, показывают более сложную зависи­

мость от угла поворота, чем данные [12], которые практически не зависят от ϕ.

Различие, по-видимому, объясняется конструкцией датчиков для измерения ло­

кальных коэффициентов массоотдачи в работе [12]. Локальными датчиками их
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Рис. 1.13. Сравнение относительных коэффициентов массоотдачи в канале с поворотом по­

тока с данными [12]. а — внутренняя образующая; б — внешняя образующая.

Эксперимент автора — Re: 1 — 9 600 (Dn = 4 290); 2 — 19 260; 3 — 36 700. Эксперимент [12] —

Re: I — 8200; II — 13 500 (Dn = 4 500); III — 37 000.
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Рис. 1.14. Сравнение максимальных относительных коэффициентов массоотдачи в канале

с поворотом потока. Эксперимент автора, средняя образующая — Re: 1 — 9 600 ; 2 — 19 260;

3 — 36 700; 4 — 51 090. Эксперимент [12], внешняя образующая — Re: 5 — 8 200; 6 — 22 000 ; 7 —

37 000; 8 — 61 000.

можно назвать только в отношении измерения распределения по углу поворо­

та, так как их протяженность по этой координате составляет 5∘. Что касается

распределения по периметру, то эти датчики усредняют коэффициенты массоот­

дачи на половине длины окружности, т. е. либо на внешней половине участка,

либо на внутренней. Как было показано на Рисунках 1.10 и 1.11, локальные

коэффициенты массоотдачи на средней образующей являются наибольшими

по периметру канала. Из-за их высокого вклада в осредненные по периметру

участка коэффициенты массоотдачи результаты работы [12] оказываются суще­

ственно выше. Относительные коэффициенты массоотдачи на выходе из канала

на внешней образующей хорошо совпадают с максимальными коэффициентами

массоотдачи, полученными автором для аналогичного диапазона изменения чи­

сел Рейнольдса (Рисунок 1.14).

Обработка данных по максимальным коэффициентам массоотдачи в ко­

лене представлена на Рисунке 1.15. Они удовлетворительно обобщаются зави­

симостью:

Sh макс
0 = 0.092 Re 0.807Sc 1/4. (1.11)

Здесь же нанесены результаты расчета коэффициентов массоотдачи в прямой
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Рис. 1.15. Максимальный коэффициент массоотдачи в канале с поворотом потока при те­

чении однофазной жидкости. 1 — эксперимент автора. I — корреляция (1.11); II — расчет по

формуле (1.26) для прямой трубы; III — коэффициент массоотдачи в змеевике [48].

трубе (линия II ), и данные по массообмену в змеевиках (линия III ) с диаметром

трубы 1, 1.4 и 2 см, полученные в работе [48]. Диаметр змеевиков изменялся

от 10 до 25 см, число Рейнольдса — от 5 000 до 23 000, число Шмидта — от 850

до 1 322. Средние коэффициенты массоотдачи в змеевиках выше, чем в прямой

трубе, но ниже, чем в канале с поворотом потока на 90∘. Зона внутренней по­

верхности канала, где имеют место максимальные коэффициенты массообмена,

будет подвергаться наибольшему воздействию потока.

1.4.3. Двухфазный газожидкостный поток

Добавление газа в поток жидкости существенно изменяет распределение

локальных коэффициентов массоотдачи на внутренней поверхности изогнутого

канала (Рисунок 1.16). На этом рисунке показано влияние объемного расходно­

го газосодержания β на локальные коэффициенты массоотдачи в зависимости

от угла поворота для внутренней, средней и внешней образующих периметра

канала и для различных расходов жидкости. Сразу же после входа двухфаз­

ного потока в канал на внутренней образующей на углах поворота от 10∘ до
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Рис. 1.16. Распределение локальных коэффициентов массоотдачи по длине и периметру изо­

гнутого канала.
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45∘ наблюдается увеличение коэффициентов массоотдачи по сравнению с пря­

мой трубой. На однофазной жидкости при этих условиях наблюдалось значи­

тельное падение относительных коэффициентов массоотдачи. С увеличением

объемного расходного газосодержания разница между коэффициентами массо­

отдачи в двухфазном и однофазном потоках возрастает. На выходе из канала

коэффициенты массоотдачи уменьшаются по сравнению со входом в канал, за

исключением больших приведенных скоростей жидкой фазы. На внешней об­

разующей сразу после входа в канал, (угол 10–28 градусов), локальные коэф­

фициенты массоотдачи резко уменьшаются по сравнению с прямой трубой. В

однофазном потоке такое падение имело место только для больших расходов

жидкости. Далее, по мере увеличения угла поворота, локальные коэффициен­

ты массоотдачи возрастают, тем сильнее, чем больше скорость жидкой фазы.

На средней образующей периметра канала наблюдается монотонный рост коэф­

фициентов массоотдачи от входа к выходу изогнутого канала при различных

газосодержаниях двухфазного потока. Отличие распределения локального мас­

сообмена при течении однофазной жидкости и двухфазного газожидкостного

потока состоит в том, что на внутренней образующей коэффициенты массоотда­

чи в двухфазном потоке резко возрастают, а на внешней образующей уменьша­

ются относительно подводящей прямой трубы. В однофазном потоке наоборот,

на входе в изогнутый канал на внутренней образующей коэффициенты массо­

отдачи уменьшаются, а на внешней образующей растут, за исключением самых

больших исследованных расходов жидкости.

Приведенные графики распределения локальных коэффициентов массоот­

дачи внутри изогнутого канала показывают, что интенсификация массообмена

происходит за счет закрутки потока при увеличении угла поворота, а также

за счет увеличения газосодержания потока. На Рисунках 1.17 и 1.18 приведе­

ны коэффициенты массоотдачи при различных газосодержаниях двухфазного

потока для двух приведенных скоростей жидкости, отнесенные к соответствую­

щим величинам в подводящей трубе [44]. На внутренней образующей на входе в
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канал увеличение коэффициентов массоотдачи по сравнению с прямой трубой

при малых расходах жидкости достигает 40%, при больших расходах жидко­

сти — 20%. На выходе из канала коэффициенты массоотдачи уменьшаются по

сравнению с прямой трубой. На средней образующей при течении однофазной

жидкости интенсификация достигает 60% на выходе из колена. Характер из­

менения массоотдачи в газожидкостном потоке сохраняется таким же, как в

однофазном. Интенсификация массообмена по сравнению с прямой трубой при

малых расходах жидкости составляет 10–20%, при больших расходах жидко­

сти — 40–50% в зависимости от газосодержания. На внешней образующей при

малых приведенных скоростях жидкости на входе в канал коэффициенты мас­

соотдачи сохраняются такими же, как и в прямой трубе. На выходе из колена

интенсификация достигает 30%. При увеличении газосодержания коэффициен­

ты массоотдачи на входе в канал резко уменьшаются, проходят через минимум

при углах поворота 10∘–30∘, затем плавно увеличиваются к выходу из канала.

При больших приведенных скоростях жидкости максимальные коэффициенты

массоотдачи наблюдаются при углах поворота 50∘–70∘ и возрастают с увеличе­

нием газосодержания.

На Рисунках 1.19, 1.20 показано влияние газосодержания на распределение

локальных коэффициентов массоотдачи в колене. Данные представлены в виде

отношения коэффициентов массоотдачи при течении газожидкостного потока

к коэффициентам массоотдачи однофазного потока при одинаковых значениях

угла поворота. На внутренней образующей колена на входе в канал интенсифи­

кация по сравнению с однофазным потоком достигает наибольшей величины

для приведенной скорости жидкости 0.5 м/с (Рисунок 1.19). Здесь наблюдает­

ся трех- четырехкратное увеличение локального коэффициента массоотдачи.

При течении газожидкостного потока с большой приведенной скоростью жид­

кости 2.6 м/с интенсификация составляет 60–80%. На выходе из канала рассло­

ение относительных коэффициентов массоотдачи по приведенным скоростям

жидкости сохраняется. Вид зависимости локальных коэффициентов массоот­
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Рис. 1.17. Влияние угла поворота на относительные коэффициенты массоотдачи в колене.

𝑈L0 = 0.5 м/с; а — внутренняя образующая; б — средняя образующая; в — внешняя образую­

щая. β: 1 — 0; 2 — 0.17; 3 — 0.3; 4 — 0.5.
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Рис. 1.18. Влияние угла поворота на относительные коэффициенты массоотдачи в колене.

𝑈L0 = 2.6 м/с; а — внутренняя образующая; б — средняя образующая; в — внешняя образую­

щая. β: 1 — 0; 2 — 0.1; 3 — 0.3; 4 — 0.5.
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Рис. 1.19. Влияние газосодержания на относительные коэффициенты массоотдачи на внут­

ренней образующей колена. 𝑈L0, м/с: 1 — 0.5; 2 — 1; 3 — 2; 4 — 2.6.

Рис. 1.20. Влияние газосодержания на относительные коэффициенты массоотдачи на внеш­

ней образующей колена. 𝑈L0, м/с: 1 — 0.5; 2 — 1; 3 — 2; 4 — 2.6.
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дачи от объемного расходного газосодержания такой же, как и в прямой трубе

(Рисунок 1.40). Вероятно, под действием кривизны и возникновения вихрево­

го течения на внутренней образующей поверхности трубы концентрация пузы­

рей газа повышается, и их движение определяет интенсивность массообмена

на стенке в этой области.

На средней и внешней образующих относительные коэффициенты массо­

отдачи зависят только от величины газосодержания и практически не зави­

сят от приведенной скорости жидкости и угла поворота (Рисунок 1.20). На

средней и на внешней образующих влияние газосодержания заключается в ос­

новном в увеличении истинной скорости жидкости вблизи стенки вследствие

закрутки потока.

В двухфазном потоке четко выраженный локальный максимум находится

на внутренней образующей в зоне 10∘–45∘, а абсолютный максимум находится

на выходе из канала на средней и на внешней образующих. Эти зоны внутренней

поверхности каналов с поворотом потока могут быть подвержены наибольшему

износу при течении двухфазного потока.

1.5. Массообмен в канале с внезапным расширением

1.5.1. Описание рабочего участка

Как показывает обзор литературы по течению в каналах с внезапным рас­

ширением, большая часть работ посвящена исследованию течения однофазных

потоков газа или жидкости. В работах [24, 49] исследуются вопросы течения и

теплообмена газодисперсных потоков. Описания режимов течения, перепадов

давления пароводяных потоков высокого давления в элементах энергетическо­

го оборудования приведены в монографиях [19, 26, 50]. Исследованию течения

газожидкостных потоков в таких каналах посвящено значительно меньше ра­

бот [25, 27]. В данном разделе приведены результаты изучения распределения

локальных коэффициентов массоотдачи на стенке цилиндрического канала, рас­
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Рис. 1.21. Схема рабочего участка с внезапным расширением.

положенного после внезапного увеличения диаметра (Рисунок 1.21). Исследо­

валось течение однофазной жидкости и двухфазного газожидкостного потока

[43, 45, 51, 52]. Эксперименты проведены при атмосферном давлении. Канал со­

единяется с участком стабилизации потока меньшего диаметра таким образом,

что в сборе получается участок с внезапным расширением. Были изготовлены

участки стабилизации двух диаметров 𝑑1 = 10 и 20 мм. Соответственно степень

расширения канала по отношению диаметров составила 𝐸 = 1:2 и 1:4 (точные

значения 𝐸 равны 0.476 и 0.238), относительная длина канала 𝐿/𝑑2 = 7.1. Канал

с внезапным расширением расположен вертикально, движение потока осуществ­

ляется снизу вверх. В канале установлены 15 датчиков для измерения локаль­

ного коэффициента массоотдачи на внутренней поверхности (Рисунок 1.3). В
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начальном участке канала с расширением датчики установлены с шагом 14 мм,

на выходе из канала, где поток стабилизируется, шаг увеличен до 42 мм [43, 45].

1.5.2. Течение однофазной жидкости

Диапазон изменения приведенной скорости жидкости в трубе большего

диаметра 𝑈L2 = 0.11–0.66 м/с. Соответствующие этим скоростям числа Рей­

нольдса изменялись от 4.6 × 103 до 4.2 × 104. Ниже показано распределение

локальных коэффициентов массоотдачи по длине трубы. Данные приведены в

виде отношения 𝑘/𝑘2, где 𝑘2 — расчетное значение коэффициента массоотдачи

в установившемся течении в трубе большего диаметра 𝑑2 при соответствующем

числе Рейнольдса. В канале со степенью расширения 1:2 имеется два равно­

значных максимума коэффициента массоотдачи на расстояниях 𝑥/𝑑2 ≈ 1 и

𝑥/𝑑2 ≈ 2.3 (Рисунок 1.22). Коэффициенты массоотдачи возрастают пример­

Рис. 1.22. Распределение относительных коэффициентов массоотдачи по длине канала.

𝑡 = 25∘C; Re: 1 — 9 600; 2 — 19 200; 3 — 28 900.

но в два раза по сравнению с установившимся течением в трубе. Расслоение

относительных коэффициентов массоотдачи по расходам жидкости невелико.

При увеличении расстояния от входа относительные коэффициенты массоот­

дачи приближаются к единице. При малых расходах жидкости (Re < 5 000) в
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Рис. 1.23. Распределение относительных коэффициентов массоотдачи по длине канала.

𝑡 = 25∘C; Re: 1 — 6 800; 2 — 9 600; 3 — 19 200; 4 — 26 500.

канале после сечения расширения наблюдается неустойчивое течение, с боль­

шими пульсациями амплитуды сигналов датчиков массоотдачи, значительно

превышающими величину средних значений.

В канале со степенью расширения 1:4 на расстоянии от входа 𝑥/𝑑2 ≈ 0.7

(Рисунок 1.23) наблюдается минимум коэффициентов массоотдачи, а затем про­

исходит резкий рост массообмена. Своего максимума коэффициенты массоот­

дачи достигают на расстоянии 𝑥/𝑑2 ≈ 2.3. На участке канала с расширением

𝑥/𝑑2 от 0.7 до 1.5 относительные коэффициенты массоотдачи не зависят от чис­

ла Рейнольдса. На участке от сечения с максимумом массоотдачи вплоть до

выхода относительные коэффициенты массообмена незначительно уменьшают­

ся с увеличением расхода жидкости. Увеличение температуры потока до 50∘C

не изменяет качественно картины течения, но расслоение по числу Рейнольд­

са уменьшается (Рисунок 1.24). Наличие локального минимума теплоотдачи

наблюдалось в экспериментах [20] и получено в расчетах [24, 53]. Первый мак­

симум массоотдачи, который находился на расстоянии одного диаметра от се­
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Рис. 1.24. Распределение относительных коэффициентов массоотдачи по длине канала.

𝑡 = 50∘C; Re: 1 — 10 700; 2 — 15 700; 3 — 30 800; 4 — 42 500.

чения расширения при 𝑑1/𝑑2 = 1 : 2, при увеличении степени расширения

переместился вглубь канала, на расстояние 𝑥/𝑑2 ≈ 1.7. Обычно максимум рас­

полагается на расстоянии от 5 до 15 высот уступа. Его положение в канале

зависит от числа Рейнольдса и степени расширения. С уменьшением высоты

уступа (или степени расширения) величина максимального коэффициента мас­

соотдачи уменьшается. Наличие максимума тепло – или массоотдачи в каналах

с внезапным расширением большинство исследователей связывают с присоеди­

нением потока. Наличие нескольких максимумов и минимумов свидетельствует

о существовании вихрей различных масштабов.

При обработке данных по максимальному коэффициенту массоотдачи в

качестве характерного размера в число Нуссельта входит диаметр трубы после

расширения. В работе [54] в качестве характерной скорости берется скорость

вдоль отрывного сдвигового слоя 𝑈𝑠, которая определяет конвективное движе­

ние в зоне присоединения потока, зависимость (1.12):

ℎ𝑅 𝑙

λ
= 0.192

(︂
𝑈𝑠 𝑙

ν

)︂0.665

Pr 1/3. (1.12)
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В большинстве экспериментов поле скоростей не измеряется, поэтому в каче­

стве характерной скорости обычно берется скорость перед отрывом потока, т. е.

скорость во входной трубе [20, 23, 55]. Характерное число Рейнольдса рассчи­

тывается по расстоянию до точки присоединения потока [23, 54], по длине раз­

деляющей линии тока [56], формула:

NuL = 0.0803 ReL
0.72 Pr1/3, (1.13)

а также по известным геометрическим характеристикам каналов с расширением

[55], зависимость (1.14):

Nuмакс = 0.2 Re1
2/3. (1.14)

В этой формуле отсутствует член, учитывающий влияние числа Прандтля, так

как она получена при обобщении данных на воздухе. При обобщении данных

для других сред будет введена поправка в виде множителя Pr1/3. Полученные

в экспериментах данные по максимальным коэффициентам массоотдачи приве­

дены на Рисунке 1.25 в сравнении с приведенными формулами.

Данные автора удовлетворительно обобщаются единой зависимостью для

каналов с различной степенью расширения:

Shмакс ≡
𝑘макс 𝑑2

𝐷
= 0.15 Re1

0.716 Sc1/4
(︂
𝑑2
𝑑1

)︂1/3

.

(1.15)

Полученные результаты удовлетворительно совпадают как с результатами

экспериментов других авторов, так и с эмпирическими зависимостями, исполь­

зующими различные подходы к описанию процесса тепломассообмена в каналах

с внезапным расширением.

1.5.3. Режимы течения газожидкостного потока в канале с

внезапным расширением

Область проведения экспериментов при течении газожидкостного потока

в канале с внезапным расширением представлена на карте режимов течения в
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Рис. 1.25. Обработка данных по максимальному коэффициенту массоотдачи в канале с вне­

запным расширением. Эксперименты: 1 — расширение 1:2 [45, 51]; 2 — расширение 1:4 [45, 51];

3 — расширение 0.4–0.53 [20]; 4 — расширение 0.267 [20]; Расчеты: I — формула (1.15), расши­

рение 1:2; II — формула (1.15), расширение 1:4; III — корреляция (1.13); IV — корреляция

(1.14); V — корреляция (1.12), расширение 1:2; VI — корреляция (1.12), расширение 1:4.

координатах [25] (Рисунок 1.26). На этих диаграммах режим течения в трубе

большого диаметра определяется в зависимости от приведенных скоростей га­

за и жидкости, отнесенных к трубам меньшего диаметра. Линии постоянных

объемных газосодержаний β показывают область проведенных экспериментов.

Объемное расходное газосодержание β изменялось в пределах от 0 до 0.6.

В соответствии с этими диаграммами, режим течения двухфазной смеси в ка­

нале с отношением диаметров 1:2 в большинстве случаев пузырьковый, а в

канале 1:4 — вспененный и пузырьковый. На Рисунках 1.27 — 1.29 показаны фо­

тографии течения двухфазной смеси в канале со степенью расширения 𝐸 = 1:2

[45, 57]. Скорости жидкости и газа отнесены к трубе, из которой происходит

истечение. Слева на всех рисунках (а) показано течение вблизи сечения рас­

ширения, справа (б ) — течение двухфазного потока на выходе из канала. На

Рисунке 1.27 показан пузырьковый режим течения в канале со степенью рас­
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Рис. 1.26. Карта режимов течения в канале с внезапным расширением.

ширения 𝐸 = 1:2. При увеличении степени расширения пузырьковый режим

существует при больших скоростях жидкости и малых расходах газа. При уве­

личении газосодержания наблюдается вспененный или эмульсионный режим те­

чения (Рисунок 1.28). Картина течения меняется по высоте канала, в который

происходит истечение. Зона вблизи сечения расширения свободна от пузырьков

газа, причем эта зона значительно больше для степени расширения 𝐸 = 1:4.

Движение жидкости здесь закрученное, направление закрутки постоянно меня­

ется. В зоне от одного до трех-четырех диаметров трубы вблизи стенки наблю­

даются вихревые или опускные течения, и лишь на выходе из канала начинает

формироваться поток, направленный вверх. Размер пузырьков зависит от сте­

пени расширения. Чем меньше диаметр трубы, из которой происходит истече­

ние, тем меньше диаметр пузырьков. С увеличением газосодержания в канале

наблюдается вспененный режим с крупными пузырями, а при очень больших

скоростях истечения происходит отрыв потока от стенок канала (Рисунок 1.29).

Двухфазный поток истекает из трубы меньшего диаметра в виде двухфазной

струи. По мере удаления от сечения расширения диаметр струи увеличивается,

часть жидкости выпадает на стенку канала и стекает в виде пленок или стру­

ек жидкости. Присоединение струи к стенкам канала происходит на большом
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Рис. 1.27. Пузырьковый режим течения. Приведенная скорость жидкости 0.46 м/с; приве­

денная скорость газа 0.27 м/с.

Рис. 1.28. Вспененный режим течения. Приведенная скорость жидкости 0.48 м/с; приведен­

ная скорость газа 3.4 м/с.
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Рис. 1.29. Струйное течение. Приведенная скорость жидкости 1 м/с; приведенная скорость

газа 11 м/с.

удалении от сечения расширения. Место присоединения струи может переме­

щаться по высоте в зависимости от скорости смеси. При уменьшении расхода

одного из компонентов при сохранении расхода другого компонента происходит

скачкообразный обратный переход к двухфазному течению, заполняющему все

сечение канала.

Истечение газа в слой жидкости и переход к струйному течению исследо­

валось в работах [58–60]. В работе [60] предполагается, что изменение режимов

истечения газовой струи из погруженного в жидкость сопла связано с волно­

вой природой процесса. При больших динамических напорах газового потока

перекрытие отдельных пузырей на срезе сопла обегающими капиллярными вол­

нами становится невозможным, вследствие чего наблюдается струйный режим

истечения. Критерием смены режимов истечения является комбинации чисел

Вебера и Лапласа. В данном случае происходит совместное истечение жидко­

сти и газа в канал с внезапным расширением, поэтому режим истечения будет

зависеть также от газосодержания потока.

На Рисунке 1.30а показана зависимость расхода газа, при котором происхо­

дит переход, от массового расхода жидкости. Чем меньше расход жидкости, тем
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Рис. 1.30. Корреляция между параметрами течения жидкости и газа на границе перехода к

струйному течению в канале с внезапным расширением. а — массовые расходы газа и жид­

кости; б — обработка данных по уравнению (1.16).

больший расход газа необходим для перехода к струйному течению. Такая же

связь имеется между приведенными динамическими напорами газа и жидкости

на границе перехода
√︀̃︀ρG𝑈G и

√︀̃︀ρL𝑈L , здесь ̃︀ρG =

√︂
ρG

ρL − ρG
, ̃︀ρL =

√︂
ρL

ρL − ρG
.

Характер перехода указывает на то, что изменяется баланс инерционных и мас­

совых сил в потоке. Аналогичное явление наблюдается при течении двухфазной

смеси в вертикальных трубах в режиме захлебывания. Хотя механизмы захле­

бывания потока и перехода к струйному течению вероятнее всего различны, тем

не менее, критерии перехода могут быть одними и теми же. Таким безразмер­

ным критерием является число Фруда, так как оно характеризует соотношение

сил инерции и силы тяжести. Уоллис [61] предложил для описания процесса

захлебывания эмпирическую зависимость:

𝑈
*1/2
G + 𝑎𝑈

*1/2
L = 𝑐, (1.16)

где 𝑎 = 1 для турбулентного течения, 𝑐 = 0.75–1.0 — константа, зависящая от

свойств жидкости и способов смешения потоков. Безразмерные приведенные

скорости фаз 𝑈 *
L = 𝑈L

√︂
ρL

𝑔𝐷(ρL − ρG)
и 𝑈 *

G = 𝑈G

√︂
ρG

𝑔𝐷(ρL − ρG)
можно рас­

сматривать как числа Фруда. Переход к струйному течению описывается фор­

мулой (1.16) с константами 𝑎 = 1 и 𝑐 ≈ 1.3 [45, 51, 52] (Рисунок 1.30б ).
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Рис. 1.31. Корреляция между параметрами течения жидкости и газа на границе перехода к

струйному течению в канале с внезапным расширением.

В отличие от явления захлебывания при противоточном течении газа и

жидкости, для обработки данных по переходу к струйному течению целесооб­

разно использовать скорость смеси и плотность смеси в качестве характерных

параметров в числе Фруда Fr =
𝑈 2

см

𝑔 𝑑2
. Обработка данных, приведенная на Ри­

сунке 1.31, показывает, что число Фруда по скорости смеси остается постоянной

величиной в широком диапазоне изменения расходных газосодержаний потока.

При больших газосодержаниях потока, соответствующих переходу от вспенен­

ного к кольцевому режиму течения, расход газовой фазы, необходимый для

отрыва струи от стенок канала, резко возрастает.

1.5.4. Распределение локальных коэффициентов массоотдачи по

длине канала

В данном разделе представлены результаты измерений коэффициента мас­

соотдачи на стенке канала с внезапным расширением при течении газожидкост­

ного потока, [43, 45, 51]. На Рисунке 1.32 показана зависимость безразмерного

коэффициента массоотдачи Sh от безразмерной длины канала для различных

газосодержаний. Распределение локальных коэффициентов массоотдачи зави­

сит как от скорости жидкости, так и от расходного газосодержания β. Влияние
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газосодержания проявляется по разному для различных расходов жидкости.

При малых расходах жидкости коэффициенты массоотдачи увеличиваются с

увеличением газосодержания для различных значений степени расширения. В

целом изменение коэффициента массоотдачи по длине аналогично однофазно­

му потоку, но в зависимости от газосодержания могут возникать локальные

максимумы или минимумы массоотдачи. Наличие максимума в распределении

истинного газосодержания на расстоянии порядка 4 дюймов от сечения расши­

рения было обнаружено в работе [62]. Измерения распределения газосодержа­

ния в этой работе были проведены методом гамма-просвечивания.

Для канала с расширением 1:2 при малых расходах жидкости имеют место

два локальных максимума на расстояниях порядка одного и двух диаметров ка­

нала. Во второй половине канала коэффициенты массоотдачи практически не

изменяются по длине. С увеличением расхода жидкости локальный максимум

смещается к точке 𝑥/𝑑2 = 2.3. На расстояниях до 𝑥/𝑑2 = 1 влияние газосодер­

жания уменьшается и при больших расходах жидкости практически исчезает.

Визуальные наблюдения показывают, что в этих режимах в углах канала вбли­

зи сечения расширения практически отсутствуют пузырьки газа. При больших

расходах жидкости появляется локальный максимум на расстоянии 𝑥/𝑑2 = 5,

что, вероятно, обусловлено возникновением вихрей другого масштаба. Визуаль­

ные наблюдения показывают, что течение в этой зоне носит хаотический ха­

рактер без четко выраженного направления движения. Два локальных макси­

мума коэффициентов теплоотдачи наблюдалось в работе [28] для малых чисел

Рейнольдса при очень низких значениях газосодержания 3–4%. Для канала со

степенью расширения 𝐸 = 1:4 вблизи входа в трубу коэффициент массоотдачи

практически не отличается от однофазного течения, а при больших расходах

жидкости в этой зоне также появляется локальный минимум. Значение коэф­

фициента массоотдачи в точке максимума значительно выше, чем в канале с

расширением 1:2. Положение максимумов массоотдачи слабо зависит от величи­

ны газосодержания. После достижения максимума коэффициенты массоотдачи
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Рис. 1.32. Распределение локальных коэффициентов массоотдачи по длине канала с внезап­

ным расширением.
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резко падают и на выходе из канала приближаются к тем же значениям, что и

в канале с расширением 1:2.

Влияние газосодержания на относительные коэффициенты массоотдачи в

различных зонах канала с расширением показано на Рисунке 1.33. На рассто­

янии от входа порядка диаметра влияние газосодержания при больших рас­

ходах жидкости отсутствует. Визуально в этой зоне пузырьки газа имеются,

но на массообмен это не оказывает влияния. При малых расходах жидкости

при увеличении газосодержания наблюдается аномальное повышение коэффи­

циентов массоотдачи, связанное с распределением пузырьков газа по сечению

и вихревым движением вблизи входа в канал. Для канала с расширением 1:4

влияние скорости жидкой фазы на относительные коэффициенты массоотдачи

существенно меньше.

В области максимума массоотдачи при 𝑥/𝑑2 = 2.3 влияние расхода жидко­

сти на относительный коэффициент массоотдачи практически отсутствует, мас­

сообмен здесь возрастает как при течении в трубе пропорционально скорости

смеси. Существенное возрастание относительных коэффициентов массоотдачи

наблюдается только в канале с расширением 1:2 при больших газосодержаниях.

На этом рисунке приведено сравнение полученных в экспериментах коэффици­

ентов массоотдачи при 𝑥/𝑑2 = 2.3 с данными [25]. Для обеих степеней рас­

ширения канала наблюдается удовлетворительное совпадение относительных

коэффициентов массоотдачи в зоне максимума.

На выходе из канала, при 𝑥/𝑑2 = 7, массообмен плавно растет с увели­

чением газосодержания, за исключением неустойчивых режимов при малых

расходах жидкости. Как и в однофазном потоке, коэффициенты массоотдачи

стремятся к соответствующим установившимся значениям для прямой трубы.

Приведенные на Рисунках 1.32 и 1.33 данные показывают, что относитель­

ные коэффициенты массоотдачи зависят не только от величины газосодержа­

ния, но в значительной степени от скорости жидкости. По аналогии с течением

газожидкостной смеси в трубах такая зависимость объясняется распределени­
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Рис. 1.33. Влияние газосодержания на относительные коэффициенты массоотдачи в различ­

ных сечениях канала с внезапным расширением.
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ем газосодержания по сечению трубы. В случае течения в канале с внезапным

расширением существенное влияние на распределение газа по сечению оказы­

вают вихревые зоны, протяженность которых и интенсивность движения в них

зависят от скорости жидкости. Влияние двухфазности потока проявляется по­

разному в разных зонах канала с расширением. В зоне рециркуляции вблизи

сечения расширения при больших расходах жидкости влияние газосодержания

вообще отсутствует, т. к. эта зона почти свободна от пузырьков газа. С точки

зрения интенсификации процесса массоотдачи наиболее важной является зона,

расположенная на расстоянии от двух до четырех диаметров канала от сечения

расширения. В достаточно широком интервале изменения газосодержаний и ре­

жимов течения и для различных степеней расширения в этой области наблюда­

ется максимум массоотдачи. Максимум коэффициентов тепло – и массоотдачи

в однофазном потоке связан с присоединением потока и практически совпадает

с тем местом, где происходит присоединение.

Полные данные по максимальным коэффициентам массоотдачи, получен­

ные в работе [25] для близких условий проведения экспериментов и одинако­

вой методики измерения, показаны на Рисунке 1.34. Каждая линия на этом

рисунке обобщает данные для соответствующей степени расширения. Характер­

ным размером в приведенных зависимостях для максимальных коэффициентов

массоотдачи является диаметр трубы, в которую происходит истечение. Заме­

на характерного размера на диаметр трубы, из которой происходит истечение,

позволила нам обобщить данные по максимальному коэффициенту массоотда­

чи [25] для всех степеней расширения с разбросом ±15% зависимостью (1.17)

(линия I на Рисунке 1.35):

Shмакс = 0.23 Re0.7L1 Sc1/3 (𝑈G/𝑈L)0.07. (1.17)

На этом рисунке пунктирные линии соответствуют максимальным коэффици­

ентам массоотдачи для различных степеней расширения, показанным на Рисун­

ке 1.34, а все экспериментальные данные лежат в заштрихованной зоне.
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Рис. 1.34. Обобщение данных по максимальному коэффициенту массоотдачи для каналов с

различным расширением [25].

Обработка данных по максимальным коэффициентам тепло – и массоотда­

чи показала, что скорость истечения из трубы меньшего диаметра однозначно

определяет интенсивность тепло – и массопереноса в зоне присоединения по­

тока. Исходя из этого, полученные данные для максимального коэффициента

массоотдачи в двухфазном потоке были обобщены по истинной скорости жид­

кой фазы в канале, из которого происходит истечение. Истинное газосодержа­

ние рассчитывалось по соотношению ϕ = 0.833β Арманда—Невструевой [63].

Полученная обработка представлена на Рисунке 1.36. На этом графике пред­

ставлены все полученные данные для степеней расширения 1:2 и 1:4, а также

данные для однофазного потока. Влияние газосодержания учитывается истин­

ной скоростью. Полученные данные удовлетворительно обобщаются зависимо­

стью:

Shмакс = 0.252 Re′
0.7
L1 Sc1/4. (1.18)

По сравнению с формулой (1.17) в данном подходе не требуется вводить допол­

нительный параметр для двухфазного потока в виде отношения приведенных

скоростей фаз.
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Рис. 1.35. Обобщение данных по максимальному коэффициенту массоотдачи для каналов с

различным расширением [25] по формуле (1.17). Обозначения линий как на Рисунке 1.34.

Визуализация и данные измерений локальных коэффициентов массоотда­

чи показывают, что стабилизация потока после внезапного расширения начи­

нается на выходе из канала. Влияние степени расширения на коэффициенты

массоотдачи и в однофазном и в двухфазном потоке уменьшается, поэтому об­

работку данных в этой области целесообразно вести по диаметру 𝑑2. Такая

обработка по скорости смеси 𝑈см 2 = 𝑈L2 + 𝑈G2 представлена на Рисунке 1.37.

Данные по коэффициентам массоотдачи в однофазном потоке и при больших

расходах жидкости в двухфазном потоке удовлетворительно обобщаются зави­

симостью:

Shстаб 2 = 0.135 Re 0.75
см 2 Sc1/4. (1.19)

Отклонения наблюдаются в области аномального влияния газосодержания на

массообмен при малых скоростях течения жидкой фазы.

Приложение к Главе 1

Аналогия Рейнольдса в двухфазном газожидкостном потоке

К числу непрямых методов определения коэффициентов массопереноса от­

носится подход, основанный на аналогии Рейнольдса, в котором по измерениям
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Рис. 1.36. Обобщение данных по максимальному коэффициенту массоотдачи для каналов с

внезапным расширением. 1 — E=1:2; 2 — E=1:4; 3 — однофазный поток; I — расчет по фор­

муле (1.18).

Рис. 1.37. Обобщение данных по коэффициентам массоотдачи на выходе из канала с вне­

запным расширением. 1 — E=1:2; 2 — E=1:4; 3 — однофазный поток; I — расчет по формуле

(1.19).

коэффициентов теплоотдачи на стенках каналов можно рассчитать коэффици­

енты массоотдачи. Возможность использования такого подхода для течения од­

нофазной среды в каналах стандартной геометрии обосновывается теорией по­

добия при соблюдении равенства определяющих безразмерных критериев [64].
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При течении двухфазных потоков аналогия Рейнольдса не всегда выполняется.

В работе [65] проведено исследование влияния газосодержания на теплообмен

в пузырьковом режиме течения двухфазного потока в трубе. Были измерены

коэффициенты теплоотдачи и поля температур в восходящем и нисходящем по­

токах воды и ртути с пузырьками газа. Коэффициент теплоотдачи вначале рез­

ко возрастает с увеличением газосодержания ϕ, но при значениях ϕ > 0.1 его

влияние на коэффициент теплоотдачи уменьшается. Влияние газосодержания

на теплообмен снижается с увеличением расхода жидкости. По аналогии Рей­

нольдса относительный коэффициент теплоотдачи в двухфазном потоке может

быть записан в виде функции относительного коэффициента гидравлического

сопротивления:
αдв

α 0
≈

√︂
ζ

ζ 0 ,

(1.20)

где ζ 0 — коэффициент сопротивления в однофазном потоке. Сравнение резуль­

татов измерения коэффициентов теплоотдачи данной работы и измерения коэф­

фициентов гидравлического сопротивления работы [63] показало, что соотноше­

ние (1.20) не выполняется. Отношение коэффициентов теплоотдачи в области

небольших газосодержаний в несколько раз превосходит отношение гидравличе­

ских сопротивлений. Прямые измерения величины трения на стенке с помощью

электрохимического метода [36] показали, что существует область аномального

повышения трения в пузырьковом режиме течения, которая не была обнаруже­

на в опытах [63]. Аномальное повышение трения связано с повышенной концен­

трацией пузырьков малого размера у стенки трубы. На Рисунке 1.38 видно, что

расхождение результатов измерения теплоотдачи [65] и гидравлического сопро­

тивления [63] наблюдается именно в области аномального повышения трения,

обнаруженного в [36].

В работах автора приведены результаты исследования исследования теп­

ло – и массообмена при течении двухфазного газожидкостного потока в верти­

кальной трубе [41, 66, 67]. Целью этих исследований было изучение взаимосвязи
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Рис. 1.38. Зависимость относительных коэффициентов теплоотдачи и трения на стенке от

истинного газосодержания. 1–4 — данные по теплоотдаче [65]; I — область аномального повы­

шения трения [36]; II — данные по трению [63].

между процессами теплопереноса, массопереноса и гидравлическими характе­

ристиками при течении двухфазного газожидкостного потока. Измерения ко­

эффициентов теплоотдачи, массоотдачи и трения на стенке были проведены

в одинаковых условиях течения двухфазного газожидкостного потока в широ­

ком диапазоне изменения расходов жидкости и газа в пузырьковом, снарядном,

кольцевом и дисперсно-кольцевом режимах течения.

Результаты измерения коэффициентов теплоотдачи в газожидкостном по­

токе в вертикальной трубе приведены на Рисунке 1.39, где показано влияние

расхода газа на коэффициенты теплоотдачи для различных расходов жидко­

сти [40]. Для приведенной скорости жидкости 𝑈L0 = 0.5 м/с коэффициенты

теплоотдачи вначале растут при увеличении скорости газа до 30–40 м/с, за­

тем начинают уменьшаться. При больших расходах жидкости коэффициенты

теплоотдачи слабо зависят от расхода газа, причем область ухудшения тепло­

отдачи в этом случае отсутствует. При течении жидкости с приведенной скоро-

стью 𝑈L0 = 0.5–1.0 м/с коэффициенты теплоотдачи слабо растут с увеличе­

нием давления. При больших значениях приведенной скорости жидкости вли­

яние давления на теплоотдачу практически исчезает. Ухудшение теплообмена
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Рис. 1.39. Зависимость коэффициентов теплоотдачи от приведенной скорости газа.

p, бар: 1 — 1; 2 — 2; 3 — 4; 4 — 6; 5 — 8; 6 — 10. 𝑈L0, м/с: I — 0.5; II — 1.0; III — 2.0; IV — 2.6.

при больших скоростях газа также не наблюдается. Измерение коэффициентов

массоотдачи и трения на стенке трубы при вынужденном течении двухфазно­

го газожидкостного потока проведено с помощью электродиффузионного ме­

тода. Влияние газосодержания на относительные коэффициенты массоотдачи

для прямой вертикальной трубы показано на Рисунке 1.40 [45]. Для значений

приведенных скоростей жидкой фазы от 0.5 до 1 м/с относительные коэффи­

циенты массоотдачи зависят не только от величины газосодержания, но и от

приведенной скорости жидкости. Такая неоднозначная зависимость интенсив­

ности массопереноса на стенке связана с характером распределения газосодер­

жания по сечению трубы в пузырьковом режиме течения. Выше было показано

аналогичное влияние газосодержания на величину относительного трения на
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стенке в газожидкостных потоках (Рисунок 1.38). Оно объяснялось повышени­

ем концентрации пузырьков газа вблизи стенки при малых приведенных ско­

ростях жидкости. Позднее это было подтверждено на основе одновременных

измерений трения на стенках и распределения газосодержания и скорости в

наклонном плоском канале [68]. В пузырьковом режиме течения двухфазного

потока возникают дополнительные возмущения от движущихся в пристенном

слое пузырьков газа. При больших скоростях жидкости уровень этих возму­

щений становится незначительным на фоне высокой степени турбулентности

несущего потока. В этих условиях относительные коэффициенты массоотдачи

однозначно зависят от величины объемного расходного газосодержания.

Сопоставление относительных коэффициентов массоотдачи, теплоотдачи

и трения на стенке для одинаковых условий течения приведено на Рисунке

1.41 [37]. Здесь величины τ0,α0, k0 измерены в тарировочных опытах при те­

чении однофазной жидкости с приведенной скоростью 𝑈L0. Для примера при­

ведены данные только для атмосферного давления. Данные по теплоотдаче в

области ухудшения при больших газосодержаниях опущены. В широком диапа­
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зоне изменения режимных параметров наблюдается не только качественное, но

и количественное совпадение относительных коэффициентов тепло – и массо­

Рис. 1.41. Сопоставление относительных коэффициентов тепло – и массоотдачи и трения на

стенке.

отдачи и трения на стенке, т. е. в безразмерном виде:

Nuдв

Nu0
=

Shдв

Sh0
=

√︂
τ

τ0
. (1.21)

Из этого соотношения следует, что связь между трением и коэффициентами

тепло – и массоотдачи в двухфазном потоке такая же, как и в однофазном

потоке: (︂
Nu√
τ

)︂
дв

=

(︂
Nu√
τ

)︂
0

и
(︂

Sh√
τ

)︂
дв

=

(︂
Sh√
τ

)︂
0

. (1.22)

В той области режимных параметров, где относительные коэффициенты тепло­

отдачи, массоотдачи и трения на стенке совпадают, связь между ними может

быть выражена теми же зависимостями, что и в однофазном потоке.

Для теплообмена в жидкостях с числом Прандтля, ненамного отличаю­

щимся от единицы, Кутателадзе [69] получил зависимость:

Nu =
ζRe Pr

40
√
ζ (Pr2/3 − 1) + 8 .

(1.23)
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Аналогичная формула была получена Петуховым и Кирилловым [70]:

Nu =
(ζ /8) Re Pr

1.07 + 12.7
√︀

(ζ/8) (Pr2/3 − 1) .
(1.24)

Применение этих зависимостей для расчетов в двухфазных потоках в неиз­

менном виде затруднено, поскольку характерная скорость, входящая в число

Рейнольдса, и коэффициент сопротивления могут быть определены с большой

погрешностью. Их произведение
√︀
ζ/8𝑢 = 𝑣* может быть определено в экспе­

риментах путем измерения трения на стенке, 𝑣* =
√︀
τ/ρL. Тогда√︂

ζ

8
Re =

𝑣* 𝑑

ν
= Re*. (1.25)

Обработка данных по коэффициентам теплоотдачи при течении двухфаз­

ного газожидкостного потока в вертикальной трубе по формуле (1.23) с учетом

(1.25) представлена на Рисунке 1.42. До значения числа Рейнольдса Re* = 6 000

полученные автором данные, а также данные из других источников, удовлетво­

рительно совпадают с расчетом по формуле (1.23) для однофазного конвектив­

ного теплообмена. При наступлении режимов ухудшения теплоотдачи экспе­

риментальные данные отклоняются от расчетной зависимости. Для меньших

расходов жидкости наблюдается резкое отклонение, в остальных случаях коэф­

фициент теплоотдачи стремится к некоторому постоянному значению.

В экспериментах по измерению коэффициентов массоотдачи характерное

диффузионное число Прандтля (число Sc) изменялось в диапазоне 300–1700.

В работе [75] Кутателадзе получил зависимость для расчета коэффициентов

теплоотдачи для течения однородной жидкости с числом Прандтля Pr ≫ 1:

Nu = 0.115

√︂
ζ

8
Re Pr1/4. (1.26)

На Рисунке 1.43 представлены экспериментальные данные автора по массоотда­

че при течении двухфазного потока в вертикальной трубе [37]. Сопоставление

дано с расчетом по формуле (1.26) с учетом (1.25). Экспериментальные данные
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Рис. 1.42. Обработка данных по теплоотдаче. 1 — автор [40]; 2 — [71]; 3 — [72]; 4 — [73]; 5 — [74];

6 — [42]; I — расчет по формуле (1.23).
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Рис. 1.43. Обобщение результатов измерения коэффициентов массоотдачи в двухфазном по­

токе. 1 — газожидкостный поток, р = 1–10 бар [40]; 2 — парожидкостный поток, р ≈ 0.2 бар

[76]; I — расчет по формуле (1.26).

по коэффициентам тепло – и массоотдачи при малых приведенных скоростях

жидкой фазы в области аномального влияния газосодержания также обобщают­

ся по формулам для однофазного турбулентного тепломассопереноса, посколь­

ку трение на стенке для этих режимов измерено в тех же условиях.
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Результаты, представленные на Рисунках 1.41 – 1.43, показывают, что ко­

эффиценты тепло – и массообмена на стенке трубы при течении двухфазного

потока при условии сохранения плёнки жидкости на стенке подчиняются зако­

номерностям однофазного течения и могут быть рассчитаны по формулам для

однофазного конвективного тепломассообмена. При исследовании закономер­

ностей тепло – или массопереноса в каналах сложной формы как при течении

однофазных потоков, так и двухфазных потоков при условии наличия жидко­

сти на стенке, могут использоваться методы, основанные на подобии основных

закономерностей между тепло – и массообменом.

Основные результаты, полученные в Главе 1

Получены новые опытные данные по распределению локальных коэффициен­

тов массоотдачи на внутренней поверхности канала с поворотом потока и кана­

ла с внезапным расширением при течении газожидкостного потока в широком

диапазоне изменения расходов жидкости и газа.

Максимальные коэффициенты массоотдачи в канале с поворотом потока наблю­

даются на средней и внешней образующих на выходе из канала. Наибольшее

влияние газосодержания на относительные коэффициенты массоотдачи наблю­

дается на внутренней образующей канала и обусловлено повышенной концен­

трацией газовой фазы. Увеличение коэффициентов массоотдачи на внешней об­

разующей колена связано со сдвигом максимума скорости к этой поверхности

под воздействием циркуляционных течений.

По степени влияния газосодержания на интенсификацию массообмена зона ка­

нала после сечения расширения делится на три области: область слабого влия­

ния газосодержания вблизи сечения расширения; область присоединения пото­

ка с максимальными коэффициентами массоотдачи на стенке канала и область

стабилизированного массообмена на выходе канала с расширением.
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Получены эмпирические зависимости для максимальных коэффициентов массо­

отдачи в канале за сечением расширения и в канале с поворотом потока, опреде­

лено положение зон с наибольшей интенсификацией массообмена по сравнению

с прямыми трубами.

Показано, что при определенном сочетании расходов газа и жидкости в кана­

ле с внезапным расширением происходит отрыв потока от стенок и переход к

струйному течению в канале за сечением расширения. Получена корреляцион­

ная зависимость для условий перехода.

Опытные данные по влиянию газосодержания на интенсивность массопере­

носа на стенке в криволинейном канале и в канале с внезапным расширением,

полученные в данной работе, могут быть использованы при разработке кон­

струкций новых тепломассообменных аппаратов с двухфазными потоками, а

также для теоретического описания процесса коррозионно-эрозионного износа

каналов в системах циркуляции теплоносителя в энергетическом и химическом

оборудовании.



86

Глава 2

Гидродинамика опускного течения жидкого

азота и спутного потока пара в прямоугольном

миниканале

2.1. Введение

Каналы с некруглым поперечным сечением широко используются в ком­

пактных теплообменниках для охлаждения оборудования в микроэлектрони­

ке, авиационной и космической технике, криогенном оборудовании, химической

технологии и многих других приложениях [77, 78]. Пример теплообменников с

миниканалами приведены на Рисунке 2.1 [79]. Они охватывают широкий диапа­

зон размеров от единиц и десятков микрометров до нескольких миллиметров.

При описании процессов теплообмена и гидродинамики в каналах компактных

Рис. 2.1. Примеры теплообменников с мини-каналами, Vishwas V. Wadekar HTFS, Hyprotech

UK Ltd.

теплообменных устройств авторы используют разную терминологию (мезокана­

лы, мини- и микроканалы и др.) [80, 81]. Классификация размеров каналов из

работы [81] приведена на Рисунке 2.2. Общим признаком является классифика­
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Рис. 2.2. Классификация каналов по размеру [81].

ция по их типу, а именно традиционных, компактных или микроканальных теп­

лообменников. При течении двухфазных потоков важными характеристиками

являются соотношения между абсолютными размерами канала и характерны­

ми масштабами течения, например постоянной Лапласа, отрывным диаметром

пузырька и др. В данном разделе рассматривается течение в каналах компакт­

ных теплообменников с размерами порядка 1–3 мм.

Чем меньше размер канала, тем больше особенностей и отличий наблю­

дается в закономерностях теплообмена и гидравлического сопротивления по

сравнению с каналами обычных размеров. Это справедливо как для течения

однофазных жидкостей, так и для двухфазных потоков. Так, в работе [82] на­

блюдалось увеличение коэффициентов теплоотдачи при конденсации хладона

R–12 в прямоугольном канале с микрооребрением вследствие влияния сил по­

верхностного натяжения.
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В литературе имеется ряд работ по исследованию режимов течения и гид­

равлического сопротивления двухфазных потоков в прямоугольных каналах

[83–85]. Построены карты режимов для подъемного течения, по аналогии с

круглыми трубами. В работе [86] было показано, что направление потока га­

за над поверхностью пленки воды, стекающей по внутренней стенке круглой

трубы, существенно влияет на волновой профиль, амплитудно-частотные ха­

рактеристики и на устойчивость течения. При спутном течении уменьшается

минимальная толщина плёнки, на волновой поверхности пленки появляются

высокочастотные осцилляции. Если расстояние между стенками сравнимо с ка­

пиллярной постоянной, то жидкость с широкой стороны канала перетекает в

углы, образуя мениски [87, 88]. В работе [89] представлены результаты по ис­

следованию влияния расходов жидкости и газа на волновые характеристики

в узких щелевых зазорах. Результаты статистического исследования волновых

характеристик пленочных течений различных жидкостей на вертикальной глад­

кой поверхности представлены в [90–92]. В работе [90] для измерения локальных

волновых характеристик течения пленки воды использовался метод электро­

проводимости. В работе [91] впервые были получены волновые характеристики

течения пленок жидкого азота, для чего использовался емкостной метод изме­

рения локальной толщины [93].

В данном разделе приведены результаты исследования опускного течения

жидкого азота в вертикальном прямоугольном миниканале с размером попереч­

ного сечения 2.6×7.1 мм, длиной 250 мм [94–96]. Компактные теплообменники с

каналами таких размеров особенно широко используются в криогенике и низко­

температурной технике, включая аппараты для воздухоразделения, ожижения

природного газа, производство водорода, гелия и др. Течение пленки жидкости

изучалось как в условиях спутного потока пара, так и при его отсутствии. Для

исследования режимов течения использовались визуализация, фото — и видео­

съемка течения со стороны широкой стенки и в поперечном сечении, проведены

измерения локальной толщины пленки на широкой и узкой стенках канала ем­

костным методом.
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2.2. Экспериментальная установка и методика

исследования

Исследования проводились в оптическом криостате, на боковой поверхно­

сти которого были расположены четыре окна. Одно окно было установлено на

верхней крышке криостата. Схема установки показана на Рисунке 2.3. Жидкий

Рис. 2.3. Схема установки. 1 — сосуд высокого давления; 2 — расходомер потока газа; 3 —

криостат; 4 — теплообменник; 5 — расходный бак с постоянным уровнем; 6 — калиброванная

диафрагма; 7 — тепловая изоляция; 8 — оптический криостат; 9 — рабочий участок; 10 — оп­

тические окна; 11 — объёмный расходомер.

азот подводился к рабочему участку из сосуда Дьюара через бак постоянного

напора. Постоянный уровень в баке поддерживался с точностью ± 1 мм. Из

бака постоянного напора жидкий азот поступал по теплоизолированному тру­

бопроводу в верхнюю камеру рабочего участка. Для обеспечения равномерного

орошения стенок канала жидкость подавалась через пористую вставку. Газооб­

разный азот из баллона высокого давления через расходомер поступал в теп­
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лообменник, погруженный в жидкий азот. Там он охлаждался до температуры

жидкого азота и затем также поступал в верхнюю камеру рабочего участка.

Стенки рабочего участка (Рисунок 2.4) были изготовлены из оргстекла. Для

наблюдения и фотосъемки в поперечном сечении в верхней и нижней камерах

рабочего участка были установлены окна из оптического стекла. Подсветка ка­

нала осуществлялась через боковые окна криостата. Для измерения толщины

пленки на широкой и узкой стенках канала были установлены два емкостных

датчика. Центральный электрод датчика был изготовлен из платиновой прово­

Рис. 2.4. Схема рабочего участка. 1 — выходная камера; 2 — прозрачные стенки канала;

3 — пористая вставка; 4 — корпус камеры смешения.

локи диаметром 0.45 мм, вваренной в стеклянный капилляр. Внешний электрод

представлял собой трубку из нержавеющей стали наружным диаметром 2 мм.

Датчики установлены на расстоянии 200 мм от входа в участок. Вследствие
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кривизны свободной поверхности пленки может возникать погрешность изме­

рения толщины, обусловленная размером измерительного объема емкостного

датчика. Методика измерения и калибровки датчиков, измерительная аппарату­

ра, методика обработки сигналов емкостных датчиков опубликованы в работах

[93, 97–99]. Для определения погрешности измерения волновых характеристик

пленки жидкого азота проводилась динамическая калибровка. Погрешность из­

мерения толщины пленки в диапазоне до 500 мкм, определенная по результатам

статической и динамической калибровок, была не более ≈ 5%.

Эксперименты проведены при атмосферном давлении. Диапазон измене­

ния чисел Рейнольдса: для жидкой фазы — от 200 до 2 000, для паровой фазы —

от 0 до 20 000. Числа Рейнольдса определены по приведенным скоростям жид­

кости и пара 𝑈0 и эквивалентному гидравлическому диаметру прямоугольного

канала 𝑑 = 2𝑎𝑏/(𝑎 + 𝑏).

2.3. Течение пленки жидкого азота

При малых расходах жидкости в отсутствие потока пара на широкой сто­

роне канала жидкость течет в виде пленки с почти гладкой поверхностью, на

которой имеются волны малой амплитуды и частоты. На узкой стороне кана­

ла толщина пленки также очень мала, что видно на Рисунке 2.5. Основная

часть жидкости течет в углах канала. На фотографиях вблизи боковой узкой

стенки имеются зоны, которые характеризуют ширину менисков. При большем

расходе жидкости ширина менисков больше (Рисунок 2.5б ). Это также вид­

но и на фотографиях поперечного сечения канала (Рисунок 2.6). При течении

чистой жидкости или при небольшом расходе пара на широкой стенке канала

всегда наблюдались волны U–образной формы. При больших расходах жидко­

сти U–образная форма волн на широкой стороне канала сохранялась, частота

следования волн становилась выше. На узкой стенке канала толщина пленки

существенно возрастает (Рисунок 2.7).
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Рис. 2.5. Опускное течение жидкого азота без потока пара. а — ReL = 200; б — ReL = 500.

Рис. 2.6. Поперечное сечение канала. а — ReL = 230, ReG = 0; б — ReL = 520, ReG = 5 200.

Рис. 2.7. Опускное течение жидкого азота без потока пара. ReL = 2 000.

Профили волновой поверхности и амплитудно-волновые спектры, получен­

ные при обработке сигналов емкостных датчиков, показаны на Рисунках 2.8 и

2.9. При малых расходах жидкости, до чисел Рейнольдса 700 − 800, толщина
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Рис. 2.8. Профиль волновой поверхности пленки (a) и амплитудно-волновой спектр (б ).

1 — широкая стенка, 2 — узкая стенка; ReL = 500.

пленки и амплитуда волн на широкой и узкой стенках существенно различают­

ся. Толщина пленки в средней части узкой стенки без учета жидкости в менис­

ках существенно ниже. Режимы течения пленки на широкой и узкой стенках яв­

ляются независимыми, каждый со своими волновыми характеристиками и сред­

ней толщиной пленки. Поэтому действительные локальные числа Рейнольдса

пленок на широкой и узкой стенках будут отличаться от числа Рейнольдса, рас­

считанного по приведенной скорости жидкости. Это обстоятельство становится

существенным при оценке интенсивности теплообмена в ламинарно-волновых

режимах течения пленки. Когда число Рейнольдса жидкой фазы становится

порядка 1 000 и выше, течение на широкой и узкой стенках становится взаи­

мосвязанным. Началу этого процесса предшествует перенос части жидкости

с узкой стороны на широкую волнами большой амплитуды. Вследствие этого

на широкой стороне канала появляются волны большой амплитуды. Волновые

спектры в этих режимах также совпадают (Рисунок 2.9).
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Рис. 2.9. Профиль волновой поверхности пленки (a) и амплитудно-волновой спектр (б ).

1 — широкая стенка, 2 — узкая стенка; ReL = 1 800.

Сравнение толщины пленки с расчетом по теории Нуссельта для гладкой

вертикальной пластины показывает, что толщина пленки на широкой стенке

становится более чем в два раза ниже расчетной (Рисунок 2.10). В результате

перераспределения жидкости толщина пленки на узкой стенке становится зна­

чительно больше, чем на широкой (Рисунок 2.11). Такое расхождение вызвано

перетеканием части жидкости с широкой стенки в углы канала под действи­

ем сил поверхностного натяжения. По мере заполнения углов канала мениски

сливаются, далее средняя толщина пленки на узкой стенке быстро возрастает.
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Рис. 2.10. Отношение средней толщины пленки на широкой стенке к толщине пленки, рас­

считанной по теории Нуссельта.

Рис. 2.11. Зависимость средней толщины пленки от числа Рейнольдса. 1 — широкая стенка,

2 — узкая стенка.
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2.4. Течение пленки жидкого азота и спутного потока

пара

Наблюдения и измерения толщины плёнки показывают, что влияние па­

ра на структуру течения в канале начинается при скоростях более 1 м/с, что

соответствует числу Рейнольдса паровой фазы примерно 5 000. Фотография

поперечного сечения канала (Рисунок 2.6б ) показывает наличие возмущений

на поверхности пленки. При дальнейшем увеличении расхода пара попереч­

ный размер волн уменьшается, частота волн увеличивается. На широкой стен­

ке укладывается две-три волны (Рисунок 2.12). Наличие спутного потока пара

Рис. 2.12. Опускное течение пленки жидкости и потока пара. ReL = 500, ReG = 15 000.

приводит к значительным колебаниям толщины плёнки на узкой стенке канала,

амплитуда волн здесь велика даже при низких скоростях пара.

При больших скоростях парового потока на поверхности пленки появля­

ется мелкая рябь, а в ядре потока видны капли жидкости (Рисунок 2.13).

Значительные колебания поверхности плёнки начинаются при значениях чис­

ла ReG больше 15 000 (Рисунок 2.14). При больших скоростях пара (ReG =

15 000− 20 000 ), волны на противоположных стенках могут взаимодействовать
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Рис. 2.13. Фото поперечного сечения канала. ReL = 504, ReG = 20 515.

Рис. 2.14. Профиль волновой поверхности плёнки. 1 — широкая стенка, 2 — узкая стенка.

ReL = 504, ReG = 20 515.

друг с другом, частично перекрывая сечение канала. Волны большой ампли­

туды способствуют переносу жидкости с одной стенки на другую. В конечном

итоге, под действием высокоскоростного потока пара толщина плёнки выравни­

вается по периметру (Рисунок 2.13). Этот режим аналогичен дисперсно-кольце­

вому течению в круглой трубе.

Обработка результатов измерения волновых характеристик показывает,

что спутный поток пара ускоряет переход к стохастическому волновому процес­

су и уменьшает амплитуду пульсаций толщины пленки (Рисунок 2.15). До значе­

ния числа Рейнольдса паровой фазы ReG = 10 000 на узкой стенке наблюдаются

волны с характерными частотами, волновые спектры плёнки на широкой и на

узкой стенках при этом различаются. Для режима ReL = 500 и ReG > 10 000

наблюдается переход к связанным стохастическим колебаниям на широкой и

на узкой стенках. Для течения плёнки жидкости без пара такой переход на­
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Рис. 2.15. Амплитудно-волновой спектр для спутного течения пара и жидкости в канале.

ReL = 500; 1 – широкая стенка, 2 – узкая стенка; ReG: I — 5000; II — 10 000; III — 15 000;

IV — 20 000.

блюдается при больших расходах жидкости. Число Вебера We = ρG𝑈
2
G0𝐿/σ,

соответствующее изменению режима течения пленки жидкости со спутным по­

током пара, лежит в пределах 5–7. В качестве масштаба длины здесь принята

постоянная Лапласа. Этот диапазон изменения числа We соответствует началу

дробления капель в потоке газа [64].

Основные результаты, полученные в Главе 2

Получены профили распределения толщины пленки жидкого азота по перимет­

ру прямоугольного миниканала, как при течении чистой жидкости, так и при

спутном потоке пара. Показано, что при малых расходах жидкости и пара тол­
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щина пленки и амплитудно-волновые спектры на узкой и на широкой стенках

существенно различаются, а режимы течения независимы.

При больших числах Рейнольдса жидкости средняя толщина пленки на узкой

стенке может более чем в три раза быть выше средней толщины пленки жид­

кости на широкой стенке. С увеличением толщины пленки крупные волны на

узкой стороне канала вызывают увеличение пульсаций мгновенной толщины

пленки и на широкой стороне прямоугольного миниканала.

При больших расходах спутного потока пара происходит выравнивание рас­

пределения пленки жидкого азота по периметру прямоугольного миниканала,

течение становится взаимосвязанным, а амплитудно-волновые спектры пленки

жидкости на узкой и широкой сторонах канала становятся практически одина­

ковыми.

Данные по режимам течения пленки жидкого азота и спутного потока пара

в прямоугольном миниканале, полученные в данной работе, важны для выбора

методик расчета теплообмена в каналах компактных теплообменников, могут

быть использованы при проектировании установок для ожижения природного

газа, дистилляционных установок, тепловых насосов и холодильных машин.
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Глава 3

Теплообмен в стекающих пленках смесей

фреонов на структурированных поверхностях

3.1. Введение

В данном разделе приведены результаты исследования фундаментальных

закономерностей теплообмена и кризисных явлений при кипении и испарении

в стекающих пленках на гладких и структурированных поверхностях.

Пленочные течения жидкости широко используются в различных техно­

логических процессах. Вследствие малого термического сопротивления и боль­

шой межфазной поверхности стекающие пленки оказываются эффективными

в процессах межфазного тепломассообмена, где не требуются большие темпера­

турные напоры и перепады давления (абсорбция, ректификация, выпаривание,

кристаллизация, тепловая защита, охлаждение, очистка поверхностей и т. д.).

В настоящее время опубликовано большое количество работ по теоретическо­

му и экспериментальному исследованию гидродинамики, волновых режимов

течения, конвективного теплообмена, теплообмена при испарении и кипении в

стекающих пленках. Подробный анализ этих работ приведен в монографиях и

обзорах Воронцова Е. Г. и Тананайко Ю. М., Гимбутиса Г., Исаченко В. П.,

Холпанова Л. П. и Шкадова В. Я., Алексеенко С. В., Накорякова В. Е. и По­

кусаева Б. Г., J. Thome [100–105], докторских диссертациях Ганчева Б. Г. [106],

Павленко А. Н. [107], Чиннова Е. А. [108] и др. Некоторые специфические во­

просы практического применения пленочных течений в различных технологиях

и тепломассообменных аппаратах рассмотрены в работах [109–112].

В работах [102, 113–115] приводятся эмпирические зависимости для расче­

та теплообмена в испаряющихся пленках однокомпонентных жидкостей. Alhussei-

ni et al. [114] существенно расширили диапазон физических свойств и предло­
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жили улучшенную корреляцию для теплообмена при испарении в ламинарно­

волновой области и в турбулентном режиме. Нигматулин и др. [113] получили

корреляционную зависимость в широком диапазоне изменения чисел Рейнольд­

са для различных соотношений тепловых потоков на стенке и на поверхности

пленки введением в определяющие критерии температуры поверхности вместо

среднемассовой температуры. В работах Гешева [116, 117] представлена модель

теплоотдачи в стекающей пленке, позволяющая получить простые приближен­

ные выражения для толщины пленки и коэффициента теплоотдачи в широком

диапазоне изменения чисел Рейнольдса и для различных условий на границе

раздела.

Несмотря на обширную область применения стекающих пленок и вековую

историю их изучения (первая работа Нуссельта относится к 1916 г.), многие во­

просы, связанные с процессами переноса в волновых стекающих пленках, оста­

ются открытыми. Это касается структуры волновой поверхности и её влияния

на тепломассоперенос при пленочном течении как однокомпонентных жидко­

стей, так и смесей различных веществ, когда основным механизмом переноса

тепла является испарение на свободной границе (Алексеенко и др. [100], Ворон­

цов [118] и др.). На необходимость учета структуры поверхности пленки при

описании процесса теплопереноса указывается в монографии Гимбутиса [102].

Для этого автор вводит эмпирическое уравнение для профиля волн, которое

входит в безразмерный коэффициент теплоотдачи, удовлетворительно обобща­

ющий ряд экспериментальных данных на воде и хладоне R11 в турбулентном

режиме. Учет структуры поверхности пленки в данном случае ограничивается

заданием приближенного профиля гребня волны и периода. Имеется ряд тео­

ретических работ, рассматривающих влияние процессов на поверхности пленки

на теплообмен [119, 120]. Исследования структуры поверхности стекающих пле­

нок оптическими методами на поверхности с большой амплитудой и с большим

шагом гофр показали возникновение вихревых структур, приводящих к интен­

сификации массопереноса, уже при числах Рейнольдса порядка 40 [121]. При
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совместном тепломассопереносе через свободную границу раздела вследствие

градиентов концентрации либо градиентов температур на поверхности волно­

вых пленок возникают градиенты поверхностного натяжения, что сопровожда­

ется возникновением конвективных движений, известных под названием капил­

лярно-концентрационной конвекции или конвекции Марангони [104, 122, 123].

Под действием поверхностных сил на поверхности стекающих пленок разви­

ваются регулярные структуры как в нагреваемой пленке [124, 125], так и на

испаряющейся пленке насыщенной жидкости [126]. Поверхностная конвекция

может оказывать влияние как на интенсификацию тепломассопереноса, так и

на устойчивость волновой поверхности пленки.

В процессах абсорбции, дистилляции, выпаривания основными рабочими

жидкостями являются растворы и смеси различных веществ, а пленочное те­

чение является основным режимом течения. Имеющиеся в литературе экспе­

риментальные данные показывают значительное влияние концентрации легко­

кипящего компонента на интенсивность теплообмена [127]. Анализируя свои

данные на смеси вода-этиленгликоль и пропиленгликоль, а также данные на

смеси хладонов R11/R113 [128], авторы делают вывод, что степень влияния

массопереноса на границе зависит не только от механизма теплопереноса (ис­

парение с поверхности или кипение в пленке), но и от диапазона температур

кипения веществ, входящих в смесь. Минимум коэффициентов теплоотдачи на­

блюдается при таком составе смеси, при котором имеет место максимальная

разница температур кипения и конденсации. Коэффициент теплоотдачи не мо­

жет быть рассчитан по зависимостям для чистых веществ с соответствующими

теплофизическими свойствами. Кроме этого, необходимо учитывать конвектив­

ный и диффузионный перенос вблизи поверхности пленки [129]. Испарение с

поверхности приводит к изменению температуры поверхности жидкой пленки

по сравнению со среднемассовой, что также необходимо учитывать при исполь­

зовании корреляционных зависимостей. В работе [130] приведены результаты

экспериментального исследования локальной теплоотдачи и волновых характе­
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ристик смеси вода-этиленгликоль на наружной поверхности вертикальной тру­

бы. Значительное уменьшение локального коэффициента теплоотдачи в ниж­

ней части трубы объясняется влиянием структуры волнового течения пленки.

В работе [131] исследовано испарение пленок бинарных смесей метанол-вода,

изопропанол-вода, метанол-изопропанол внутри вертикальной трубы. Экспери­

менты показали рост влияния массопереноса с увеличением теплового потока.

При течении азеотропной смеси наблюдаются два минимума на зависимости

коэффициента теплоотдачи от состава. Анализ экспериментов показал, что со­

противление массопереносу в жидкой фазе у поверхности пленки ответственно

за уменьшение коэффициента теплоотдачи. Учет действительной температуры

поверхности в предложенной модели удовлетворительно обобщает полученные

результаты.

Теплоотдача при кипении бинарных смесей в пленке имеет много общего с

кипением бинарных смесей в большом объеме [110, 132–134]. Имеется качествен­

ное совпадение диапазона концентраций, при которых наблюдаются минимумы

теплоотдачи и максимумы разности концентраций компонентов смеси. Одна­

ко, во многих случаях кипения бинарных смесей в большом объеме реальные

зависимости коэффициентов теплоотдачи от концентрации легкокипящего ком­

понента существенно отличаются от кривых, основанных на анализе влияния

неравенства состава фаз. По-видимому, это может иметь место и при теплооб­

мене при кипении и испарении стекающих пленок. Экспериментальных данных

для анализа этого вопроса в литературе по пленкам недостаточно.

В последнее время в связи с возрастающей необходимостью интенсифи­

кации теплообмена в различных технологиях всё большее применение находят

поверхности с заранее заданной структурой [77, 105, 135–138]. Это направление

имеет весьма широкие практические приложения, начиная от компактных теп­

лообменников различных масштабов до структурированных насадок в ректифи­

кационных колоннах. Для интенсификации теплообмена в режиме однофазной

турбулентной конвекции на поверхности труб и каналов создаются углубления
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(лунки) специальной формы. Для интенсификации теплообмена при пленочной

конденсации используются оребренные трубы. Для интенсификации теплообме­

на при кипении и снижения температурных напоров начала закипания жидко­

стей в большом объеме разработаны и широко применяются поверхности типа

High Flux, Gewa-T и др. со специальной формой пор на поверхности, играющих

роль готовых центров парообразования [139]. При этом температурные напоры

между стенкой и жидкостью в момент начала закипания снижаются до 1–2

градусов, процесс кипения становится более устойчивым, особенно при низких

давлениях. В работе методами численного моделирования анализируется вли­

яние формы пор и размера выходного отверстия каверны на интенсификацию

теплообмена при кипении [140]. В экспериментах [141] по исследованию кипе­

ния в большом объеме на развитых поверхностях было показано, что основными

факторами, влияющими на теплоотдачу, являются тепловой поток и тип хла­

доагента. Тип поверхности и рабочее давление оказывают меньшее влияние.

Эксперименты показывают, что в режиме пузырькового кипения закономерно­

сти теплообмена на пучках труб и в стекающих пленках практически одинако­

вы. При высоких давлениях преимущество развитых поверхностей исчезает, по­

скольку на гладкой поверхности тоже имеется большое число активированных

центров парообразования. Эксперименты по струйному охлаждению поверхно­

стей с радиальными канавками и пористым покрытием, проведенные в работе

[142], показывают, что коэффициенты теплоотдачи, отнесенные к базовой по­

верхности рабочего участка, оказываются существенно выше для поверхности

с пористым покрытием. Наличие канавок приводит к незначительному увеличе­

нию коэффициентов теплоотдачи. При использовании в обработке результатов

экспериментов площади развитой поверхности наибольшие коэффициенты теп­

лоотдачи оказываются на гладкой поверхности, затем на оребренной, и в 3–4

раза ниже — на пористой. Последнее обстоятельство, по-видимому, обусловлено

изменением режима течения внутри пор, а именно, запиранием каналов и увели­

чением толщин пленок внутри пор. В режиме развитого пузырькового кипения
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нанесение сетчатого покрытия на микрооребренную поверхность [143] влияет

как на условия отрыва пузырей от поверхности нагрева, так и на коэффициент

теплоотдачи. Важную роль в интенсификации теплообмена играет комбинация

шага и размеров ребер, а также параметров металлических сеток. В работе

[144] показано, что установка сеток с размером ячеек 0.7 мм на профилирован­

ную оребренную пластину в комбинации с регулярными микрошероховатостями

приводит к снижению температурных напоров при кипении.

Обширная информация по интенсификации теплообмена при кипении с

использованием различных типов пористых покрытий, резервуарных впадин,

накатки, оребрения представлена в работах и обзорах Ю.А. Кузма-Кичта [145,

146], Э.К. Калинина, Г.А. Дрейцера [147, 148], в статьях Г.Н. Даниловой [149–

151], А.В. Боришанской [152], С.А. Ковалева [153], и др. В работе [154] приве­

дены результаты исследования интенсификации теплообмена при кипении на

микроструктурированных поверхностях, полученных методом деформирующе­

го резания [155]. Показана возможность увеличения коэффициентов теплоот­

дачи в 3–9 раз при кипении воды на разных типах микроструктурированных

поверхностей, полученных новым способом обработки металла. Для пленочных

течений это направление пока мало разработано и исследовано. В работе [156]

представлены результаты исследований теплоотдачи при испарении бинарных

смесей на структурированных поверхностях различной геометрии с целью поис­

ка наиболее оптимальных форм и размеров для интенсификации теплообмена.

Теплообмен при кипении хладонов на поверхностях с микрострукурой в боль­

шом объеме [157] и при вынужденном течении [158] значительно возрастает по

сравнению с гладкими поверхностями. В работах [159–161] по исследованию про­

цессов конденсации и кипения в трубчатых испарителях при больших числах

Рейнольдса показано, что на трубах с регулярной винтовой шероховатостью

может быть достигнута двукратная интенсификация теплообмена. Физическая

модель течения в зонах между выступами шероховатости рассмотрена в работе

[162]. Для интенсификации процесса тепломассопереноса должно соблюдаться
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оптимальное соотношение между высотой шероховатости и расстоянием между

препятствиями.

В работах [163–165] приводятся результаты теоретических и эксперимен­

тальных исследований течения пленок жидкости на гофрированных структури­

рованных поверхностях, используемых в дистилляционных колоннах для разде-

ления смесей. Задание различных граничных условий на таких поверхностях

может существенным образом повлиять на структуру волновой поверхности

пленки, теплообмен, условия возникновения кризиса и развития сухих пятен.

Продольная структура на протяженной поверхности изменяет условия возник-

новения сухих пятен и увеличивает тепловой поток, при котором сухие пятна

возникают [166]. Пленка на такой поверхности становится более устойчивой к

термокапиллярному разрыву. Ребра на поверхности влияют на распределение

температуры на поверхности пленки, и соответственно, на градиенты поверх­

ностного натяжения. В последнее время в различных группах проводятся тео­

ретические работы [164, 167–169], и экспериментальные исследования течения

пленок жидкости на трехмерных структурированных поверхностях, используе­

мых в дистилляционных колоннах для разделения смесей [165, 170].

Гидродинамические характеристики стекающей пленки на внутренней по­

верхности каналов с сетчатым покрытием исследованы в работе [171]. Определе­

ны режимы затопления сетки в зависимости от числа Фруда и условия разрыва

пленки при минимальной плотности орошения. Скорость испарения пленки во­

ды на внутренней поверхности трубы с металлической сеткой как в свободно

стекающей пленке, так и с потоком газа, увеличивается в 2–3 раза по сравнению

с гладкой трубой [172]. Основной причиной интенсификации испарения являет­

ся улучшение смачивания поверхности, что важно для процессов абсорбции и

дистилляции.

В литературе имеются данные, которые показывают многократную интен­

сификацию теплообмена на структурированных поверхностях [136, 156]. В рабо­

тах [173, 174] разработана модель теплоотдачи, основанная на испарении мик­
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рослоя жидкости на вершинах ребер в верхней части горизонтальной трубы.

Основным механизмом увеличения теплоотдачи является периодическое смачи­

вание ребер на верхней части оребренной трубы волнами возмущения и испа­

рением очень тонкой пленки, возникающей в результате этого процесса. Коэф­

фициенты теплоотдачи в режиме пузырькового кипения на такой поверхности

также существенно возрастают по сравнению с гладкой поверхностью. Согласно

этой модели, интенсификация теплообмена в режиме испарения ламинарно-вол­

новой пленки на горизонтальной оребренной трубе может достигать 8-кратной

величины. Аналогичные результаты приведены в работе [175]. Такая интенси­

фикация сравнима с интенсификацией теплоотдачи при кипении на структури­

рованных поверхностях туннельного типа [176]. На вертикальных протяженных

поверхностях такой интенсификации теплообмена не наблюдалось.

Проведенный анализ литературы по теплообмену в стекающих пленках

позволяет сделать следующие выводы:

− регулярная крупномасштабная шероховатость поверхности способствует

интенсификации теплообмена в стекающих пленках при больших числах

Рейнольдса; систематические данные по теплообмену на структурирован­

ных поверхностях с различными видами оребрения, сравнимого по мас­

штабам с толщиной пленки в ламинарно-волновом режиме течения, от­

сутствуют;

− вертикальное оребрение стабилизирует течение пленки; систематические

данные по влиянию вида структурированных поверхностей на устойчи­

вость течения и условия образования сухих пятен для жидкостей с малым

углом смачивания немногочисленны;

− оребрение поверхности приводит к многократной интенсификации тепло­

обмена в режиме испарения стекающих пленок на горизонтальных цилин­

драх; данные по столь сильной интенсификации теплообмена в стекающих

пленках на вертикальных протяженных поверхностях отсутствуют;
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− состав смеси влияет на теплообмен при кипении и испарении; данные по

влиянию состава смеси веществ с малой разницей температур кипения и

конденсации на теплообмен при кипении и испарении немногочисленны,

а для стекающих пленок практически отсутствуют;

− интенсификация теплообмена при кипении достигается на пористых по­

крытиях, специальных поверхностях с готовыми центрами парообразова­

ния туннельной формы, на поверхностях с мелкоячеистыми сетками; вли­

яние структуры поверхности, а также характеристик сетчатых покрытий

на теплообмен при кипении стекающих пленок систематически не иссле­

довалось.

Приведенный обзор литературы показывает, что исследование интенсифи­

кации теплообмена в стекающих пленках бинарной смеси хладонов на струк­

турированных поверхностях с различным масштабом шероховатостей являет­

ся актуальным. Элементы, турбулизирующие течение пленки жидкости, могут

быть как внешними, установленными на поверхность, так и нанесены на теп­

лоотдающую поверхность в процессе производства. На основании этого были

определены следующие типы структурированных поверхностей, предназначен­

ных для исследования теплообмена в стекающих пленках:

– поверхностные структуры, имеющие характерные размеры шероховато­

сти порядка капиллярной постоянной 1–1.5 мм (горизонтальное оребрение

синусоидальной формы; накатка ромбовидной формы);

– подповерхностные структуры — полузамкнутые полости с характерным

размером 100–200 мкм, созданные методом деформирующего резания;

– внешние структуры в виде проволочных сеток с различным размером яче­

ек и соотношением шага и высоты элементов шероховатости, устанавли­

ваемые на гладкую теплоотдающую поверхность.
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Структурированные поверхности первого типа способствуют равномерно­

му распределению жидкости по длине и периметру рабочих участков. Полуза­

мкнутые полости в поверхностном слое теплоотдающей поверхности с харак­

терными размерами зазоров 100–200 мкм удерживают паровую фазу, могут

служить центрами парообразования и способствовать интенсификации тепло­

обмена при пузырьковом кипении жидкости в пленке. Сетчатые покрытия с

различными размерами ячеек вызывают изменение волнового режима и турбу­

лизацию стекающих пленок.

3.2. Экспериментальная установка и методика измерений

3.2.1. Описание экспериментальной установки

Схема экспериментальной установки для изучения теплообмена в стека­

ющих пленках жидкости представлена на Рисунке 3.1 [138, 177, 178]. Экспе­

риментальный стенд представляет собой замкнутый циркуляционный контур,

включающий в себя теплоизолированную колонну 1, бак постоянного уровня 2,

рабочий участок 3, расходную емкость 4, насосы 5, манометр и расходомер.

Корпус колонны изготовлен из трубы из нержавеющей стали с внутренним

диаметром 0.27 м и высотой 1.5 м. Внешний вид установки и развернутая схема

колонны показаны на Рисунке 3.2. На верхнем фланце колонны расположены

узел подсоединения жидкостного трубопровода и электрический разъем для

подсоединения терморезисторов, на нижнем – разъем для подсоединения тер­

мопар, разъем питания нагревателя и два жидкостных хроматографических от­

бора. Через три окна из кварцевого стекла проводится подсветка рабочих участ­

ков, визуализация течения и видеосъемка высокоскоростной камерой. Диаметр

окон 60 мм. От теплопритоков со стороны боковой поверхности, а также верхне­

го и нижнего фланцев колонна защищена слоем теплоизолирующего материала

(фольгированный пенофол) толщиной 10 мм.
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Рис. 3.1. Схема экспериментальной установки. 1 — теплоизолированная колонна; 2 — бак по­

стоянного уровня; 3 — рабочий участок; 4 — расходная емкость; 5 — циркуляционный насос.

Течение пленки бинарной смеси хладонов R114/R21 осуществляется по на­

ружной поверхности вертикальных рабочих участков цилиндрической формы

длиной 200 мм, диаметром 50 мм. Сменные рабочие участки в сборе с щелевым

распределителем крепятся на дне расходного бака. Орошение рабочих участков

осуществлялось через щелевой распределитель конусного типа (Рисунок 3.3).

Подгонка поверхностей внутреннего конуса распределителя 1, конуса щели 6

и наружного конуса распределителя 3 осуществляется их притиркой. Такая

конструкция обеспечивает равномерную величину щелевого зазора 5 по пери­

метру участка. Диапазон изменения расходов жидкости при истечении через

щель заданного размера определяется диапазоном изменения уровня жидкости

в расходном баке. Изменение размера щели 5 для требуемого диапазона чисел

Рейнольдса производится установкой регулирующих прокладок 4 различной

толщины между конусом щели 6 и внутренним конусом 1.

Для обогрева рабочих участков использовался устанавливаемый внутрь

нагревательный элемент (Рисунок 3.4) [138, 177]. Нагреватель изготовлен из

константановой ленты толщиной 25 мкм, шириной 4 мм, длиной два метра, на­
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Рис. 3.2. Внешний вид установки для изучения теплообмена при пленочном течении смесей

хладонов. 1 — теплоизолированная колонна; 2 — расходный бак; 3 — рабочий участок; 4 — зо­

на обогрева рабочего участка; 5 — приемный коллектор; 6 — термопары на стенке рабочего

участка; 7 — расположение датчиков для измерения температуры жидкой фазы; 8 — распо­

ложение датчиков для измерения температуры паровой фазы.

мотанной через слой стеклоткани на корпус нагревателя. Снаружи на катушку

со спиралью через слой стеклоткани надевается разрезная пружинистая втулка

толщиной 4 мм. Внутрь катушки и втулки устанавливаются термометры сопро­

тивления HEL-700 для контроля температуры нагревателя. Нагревательный

элемент 8 в сборе с датчиками температуры и токоподводами устанавливает­

ся внутрь рабочих участков 7 (Рисунок 3.3). Разрезная пружинистая втулка

обеспечивает плотный механический и тепловой контакт со стенкой рабочего

участка. На торцы нагревательного элемента устанавливаются крышки из фто­

ропласта толщиной 12 мм. Крышки выполняют роль тепловой и электрической

изоляции нагревателя. Длина обогреваемой части нагревательного элемента

для рабочих участков с горизонтальным оребрением и ромбовидной тексту­

рой составляла 70 мм. На рабочем участке, используемом в экспериментах с

сетчатыми покрытиями, для увеличения плотности теплового потока устанав­
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Рис. 3.3. Эскиз рабочего участка. 1 — внутренний конус распределителя; 2 — прижимная гай­

ка; 3 — наружный конус распределителя; 4 — регулирующая прокладка; 5 — щелевой зазор;

6 — конус щели; 7 — сменный рабочий участок; 8 — нагревательный элемент; 9 — изолирую­

щие крышки нагревателя.

ливался нагреватель длиной 50 мм. В качестве источника питания нагревателя

использовался источник постоянного тока «Mastech» HY10010E (100 В/10 А).

Верхняя граница зоны тепловыделения находилась на расстоянии 90–100 мм от

распределителя жидкости, что обеспечивало течение пленки жидкости по теп­

ловыделяющей поверхности в режиме гидродинамической стабилизации. Тепло­

вой поток рассчитывался по базовой поверхности рабочего участка, без учета

увеличения поверхности теплообмена за счет профиля текстуры или устанав­

ливаемых сеток. Величина плотности теплового потока q во время эксперимен­

тов варьировалась от нуля вплоть до критического значения (максимум 8–14

Вт/см2, в зависимости от длины нагревателя). Утечки тепла от нагревателя по

стенке рабочего участка и в окружающую среду составляли около 10%.
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Рис. 3.4. Нагревательный элемент.

3.2.2. Описание методики измерений

Для измерения локальной температуры поверхности по высоте обогревае­

мого участка трубы были установлены медь-константановые термопары с диа­

метром электродов 80 мкм или 180 мкм. Для установки горячих спаев термо­

пар заподлицо с наружной поверхностью в стенке рабочего участка просвер­

ливались отверстия диаметром 1 мм. Провода термопары вставлялись в это

отверстие изнутри рабочего участка. Горячий спай термопары прилегал к стен­

ке рабочего участка практически у самой поверхности. После этого отверстие

запаивалось оловянным припоем (Рисунок 3.5). Излишки припоя на наружной

поверхности удалялись механической обработкой. Затем поверхность трубы со

Рис. 3.5. Установка термопар на рабочем участке.
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всеми установленными термопарами обрабатывалась притиром с корундовым

порошком 10–20 мкм для получения ровной поверхности, по которой стекает

пленка жидкости. Провода от всех термопар собирались в один жгут разме­

ром около 1 мм, который укладывался в паз в корпусе нагревательного элемен­

та. Установка термопар на участки со структурированной поверхностью была

аналогичной. Поверхность в месте установки термопар обрабатывалась по про­

филю соответствующего рабочего участка. Спаи термопар не выступают над

поверхностью рабочего участка и не возмущают стекающую пленку.

Холодные спаи термопар, погруженные в слой жидкости на дне колонны,

находились при одинаковой температуре, которая измерялась откалиброван­

ным в рабочем диапазоне температур терморезистором HEL-700 (R = 1 000 Ω,

погрешность по сопротивлению ± 0.2%, постоянная времени 6 1 с). Темпера­

тура в объеме жидкости, где размещены холодные спаи термопар, является

функцией давления и состава бинарной смеси. Давление в установке и состав

смеси на входе в колонну во время эксперимента поддерживаются постоянны­

ми. Абсолютное давление в колонне 2 бар. Состав смеси на выходе из рабоче­

го участка и внизу колонны зависит от количества выпарившейся жидкости

(функция теплового потока и расхода жидкости в пленке). Для используемой

в экспериментах смеси хладонов R114 и R21 с концентрацией летучего компо­

нента R114 от 0 до 19% максимальное повышение температуры жидкости после

рабочего участка за период проведения одной серии измерений составляет око­

ло 1 K. Соответственно, на эту величину может вырасти температура жидкости

на дне колонны. Одна серия измерений проводится при одном расходе жидко­

сти и ступенчатом изменении теплового потока от 0 до qкр. Время проведения

одной серии составляет 4–5 часов. При изменении теплового потока на одну

ступень изменение температуры жидкости составляет 0.1–0.2 K, в зависимости

от расхода. В период проведения замеров температуры стенки условия можно

считать квазистационарными, а температуру холодных спаев в жидкости на

дне колонны постоянной с точностью до погрешности платинового термометра.
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Рис. 3.6. График калибровки термопар. Ось х — ЭДС термопары, ось у — температура хо­

лодных спаев 𝑇HEL−700, ось z — температура горячих спаев 𝑇TC.

При размещении холодных спаев внутри рабочего объема установки через разъ­

емы выводятся провода, изготовленные из меди. Дополнительной термоэдс на

контактах разъема в этом случае не возникает. Таким образом, использованный

в проведенных опытах способ размещения холодных спаев термопар не вносит

неконтролируемых существенных отклонений при измерении температуры теп­

лоотдающей поверхности.

Калибровка термопар проводилась в рабочем диапазоне изменения тем­

пературы стенки и температуры холодных спаев термопар. График калибров­

ки приведен на Рисунке 3.6 [138, 179]. Описанная методика обеспечивает изме­

рение локальных температур теплоотдающей поверхности с погрешностью не

более 0.2∘C. Для расчета осредненного по длине коэффициента теплоотдачи

вычислялось среднее значение показаний термопар рабочего участка. Показа­

ния верхней термопары не учитывались вследствие утечек тепла. Особенности

выбора температуры жидкости для расчета коэффициента теплоотдачи в би­

нарной смеси обсуждаются в разделе 3.3.1.
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Визуализация и запись режимов течения пленки осуществлялась высоко­

скоростной цифровой видеокамерой Phantom 7.0 с частотой съемки 500–5 000

кадров в секунду.

В качестве рабочей жидкости использовалась смесь хладонов R114 и R21 с

различной концентрацией легкокипящего компонента (R114). Температура ки­

пения хладона R21 при атмосферном давлении 8.9∘C, хладона R114 — 3.5∘C,

[180]. Более полные сведения о свойствах смеси приведены в разделе 4.3.2. Кон­

центрация летучего компонента 𝐶𝑋 изменялась в диапазоне от 4 до 19%. Кон­

трольная серия экспериментов была проведена на чистом хладоне R21. Диа­

пазон изменения чисел Рейнольдса на входе в рабочий участок варьировался

от 30 до 370. Число Рейнольдса пленки рассчитывалось по массовому расходу

(Re = 𝐺/π𝑑µ). Физические свойства смеси хладонов определены для текущих

значений давления и состава смеси с учетом их изменения по длине рабочего

участка за счет преимущественного испарения летучего компонента. Далее по

тексту или в обозначениях на рисунках будут указываться состав смеси и число

Рейнольдса на входе в рабочий участок, если не оговорено другое.

Расход жидкости, поступающей на орошение рабочего участка, измерялся

массовым расходомером Cori-Flow. Погрешность расходомера не более 1%. Из­

мерение массового расхода по сравнению с объемным расходом имеет преимуще­

ство при работе со смесями хладонов, изменяющими плотность при изменении

состава. Вследствие интенсивного выпаривания жидкости с поверхности стека­

ющей пленки расход на выходе из рабочего участка существенно отличается

от расхода на входе, 𝐺вых = 𝐺вх − 𝑊/𝑟. Для корректного задания локально­

го числа Рейнольдса пленки при обработке экспериментальных данных как по

теплообмену, так и гидродинамических характеристик, необходимо измерять

расход стекающей пленки после рабочего участка. Для этого был разработан

и изготовлен расходомер, основанный на принципе измерения уровня жидко­

сти в приемном сосуде дифференциальным датчиком давления. В приемный

сосуд попадает вся жидкость, стекающая с рабочего участка. На дне приемно­
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го сосуда имеются сменные калиброванные отверстия для выхода жидкости.

Расход жидкости определяется по скорости истечения через отверстие с извест­

ной площадью поперечного сечения. На фото (Рисунок 3.2) на нижнем фланце

виден дифференциальный манометр измерителя расхода жидкости, стекающей

с рабочего участка. Проведенные измерения расхода стекающей пленки удовле­

творительно совпали с расчетом количества испарившейся жидкости по под­

веденной мощности. Среднее значение расхода жидкости на рабочем участке

рассчитывалось как среднее арифметическое между входом и выходом.

Погрешность определения плотности теплового потока составляла не более

6%. Погрешность определения коэффициента теплоотдачи не превышала 16%.

Концентрация компонентов смеси определялась с относительной погрешностью

3%. Погрешность в определении числа Рейнольдса не превышала 5%.

3.3. Особенности теплообмена в бинарной смеси

3.3.1. Фазовая диаграмма бинарной смеси хладонов R114/R21

При анализе и обработке экспериментальных данных по теплообмену в

стекающих пленках следует обращать внимание на способ определения темпе­

ратуры жидкости и температурного напора между стенкой и жидкостью, осо­

бенно при течении растворов и бинарных смесей [181–183]. Линия равновесия

используемой в экспериментах бинарной смеси хладонов R114 и R21 для рабо­

чего диапазона изменения состава показана на Рисунке 3.7 (полная диаграмма

показана в следующем разделе на стр. 190). Штриховая линия на этом рисун­

ке соответствует равенству концентраций паровой и жидкой фаз. В состоянии

равновесия концентрация летучего компонента R114 в паровой фазе превыша­

ет его концентрацию в жидкой фазе. Чем выше коэффициент летучести, тем

больше разность концентраций. На этом рисунке 𝐶𝑋0 обозначает начальную

концентрацию летучего компонента в жидкой фазе на входе в рабочий участок

(точка a). Во время эксперимента эта величина поддерживается постоянной.
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Рис. 3.7. Диаграмма равновесия смеси хладонов R114 и R21. I — линия равновесия. a — на­

чальный состав жидкой фазы; b — равновесный состав паровой фазы; c — начальный состав

паровой фазы; d — равновесный состав жидкой фазы.

Величина 𝐶𝑌 𝑒 — равновесная концентрация летучего компонента в паровой фа­

зе (точка b). При течении пленки без подвода тепла в объеме установки концен­

трация летучего компонента в паровой фазе соответствует равновесной. В точке

c концентрация летучего компонента в паровой фазе равна начальной концен­

трации в жидкой фазе 𝐶𝑌 0 = 𝐶𝑋0. Величина 𝐶𝑋𝑒 — равновесная концентрация

летучего компонента в жидкой фазе для пара с концентрацией 𝐶𝑌 0 (точка d).

Температуры паровой и жидкой фаз бинарной смеси в состоянии равнове­

сия изменяются так, как показано на Рисунке 3.8. Буквенные обозначения a–d

соответствуют Рисунку 3.7. При течении пленки без подвода тепла температура

жидкости и пара в установке одна и та же (точки a и b). Измеренная темпе­

ратура жидкости в пленке (1) при начальной концентрации 𝐶𝑋0 совпадает с

линией кипения на диаграмме равновесия. Измеренная температура в паровом

объеме (3) над зеркалом испарения внизу колонны совпадает с линией насы­

щения паровой фазы для равновесной концентрации 𝐶𝑌 𝑒. При подводе тепла

к стекающей пленке вследствие испарения расход жидкости и концентрация

летучего компонента в пленке 𝐶𝑋 уменьшаются [177]. Вследствие уменьшения

концентрации летучего компонента температура жидкости в пленке (2) увели­
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Рис. 3.8. Температуры насыщения жидкой и паровой фаз бинарной смеси при давлении

𝑝 = 2 бар. 1, 2 — измеренные температуры жидкой фазы; 3, 4 — измеренные температуры

паровой фазы.

чивается по линии насыщения от точки a к точке d (Рисунок 3.8). Пар вблизи

границы раздела находится в состоянии равновесия. Его температура (точки 4)

также увеличивается при уменьшении равновесной концентрации.

Максимальная разность концентраций между паровой и жидкой фазами

в состоянии равновесия при 𝑝 = 2 бар имеет место при концентрации летучего

компонента в смеси около 20% (Рисунок 3.9). Максимальная разность темпера­

тур кипения и конденсации находится в том же диапазоне 𝐶𝑋 от 15 до 20%,

и составляет ≈ 1.4 K (Рисунок 3.10). При такой концентрации летучего ком­

понента следует ожидать наибольшего влияния состава смеси на теплообмен

в стекающей пленке. Исходя из этого, в экспериментах был выбран диапазон

изменения состава смеси от 4 до 19%.

3.3.2. Изменение состава смеси в стекающей пленке

В работе [177] прямыми измерениями состава смеси в стекающей пленке

было показано, что концентрация летучего компонента уменьшается с увеличе­

нием теплового потока. Количество летучего компонента в смеси на выходе из

рабочего участка уменьшается быстрее, чем общий расход жидкости в пленке
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Рис. 3.9. Разность концентраций паровой и

жидкой фаз в состоянии равновесия.
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Рис. 3.10. Разность температур паровой и

жидкой фаз в состоянии равновесия.

(Рисунок 3.11). При малых расходах жидкости при тепловом потоке 1–2 Вт/см2

Рис. 3.11. Изменение относительного расхода в пленке на выходе рабочего участка. Re = 105:

1, 5 — общий расход; 2, 6 — количество летучего компонента; Re = 26: 3 — общий расход; 4 —

количество летучего компонента. 1, 2: 𝐶𝑋0 = 8.8%; 3–6: 𝐶𝑋0 = 16.4%.

выпаривается до 80% от начального количества. Изменение концентрации ле­

тучего компонента в бинарной смеси приводит к изменению температуры насы­

щения и физических свойств, и, что особенно важно для пленочных течений,

к изменению поверхностного натяжения. При уменьшении концентрации лег­

кокипящего компонента на поверхности пленки до равновесного значения уве­

личение поверхностного натяжения для данной смеси может достигать 4–6%.
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Неодинаковое испарение жидкости в слоях разной толщины (в гребнях волн,

в остаточном слое, на вершинах и во впадинах ребер на структурированной

поверхности) может приводить к возникновению градиентов поверхностного

натяжения вдоль свободной поверхности пленки, которые могут как стабили­

зировать течение пленки, так и приводить к развитию неустойчивостей [156].

Поэтому вопросы о максимальном повышении температуры жидкости в пленке,

уменьшении концентрации летучего компонента, изменении теплофизических

свойств жидкости являются важными при исследовании теплообмена в стека­

ющих пленках бинарных смесей.

На Рисунке 3.12 показано изменение относительной разности концентра­

ций летучего компонента в жидкости в зависимости от величины теплового по­

тока для различных чисел Рейнольдса и различного начального состава смеси

по данным работы [177]. Обозначения на этом рисунке соответствуют обозначе­

ниям на Рисунках 3.7 и 3.8. Относительная разность концентраций рассчиты­

валась по формуле:

Δ ̃︀𝐶𝑋 =
𝐶𝑋0 − 𝐶𝑋

𝐶𝑋0 − 𝐶𝑋𝑒
. (3.1)

Рис. 3.12. Связь между изменением плотности теплового потока и концентрации летучего

компонента в стекающей пленке.
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В качестве масштаба для оценки максимально возможного уменьшения кон­

центрации легкокипящего компонента в пленке при испарении была выбрана

разность концентраций между начальной концентрацией 𝐶𝑋0 и равновесной

концентрацией 𝐶𝑋𝑒. Эта концентрация может быть достигнута, когда концен­

трация легкокипящего компонента в паровой фазе уменьшится до начальной

концентрации в жидкости 𝐶𝑋0. Такой масштаб позволяет сравнить данные, по­

лученные при различном начальном составе смеси.

Данные на Рисунке 3.12 показывают, что чем выше расход жидкости в

пленке, тем меньше изменяется состав смеси на выходе из обогреваемого участ­

ка. При одинаковом расходе жидкости наибольшее изменение состава происхо­

дит при меньшей начальной концентрации легкокипящего компонента (точки 2

и 3). Скорость выпаривания летучего компонента уменьшается по мере увели­

чения теплового потока более 1 Вт/см2, т. е. при переходе к пузырьковому кипе­

нию. При малых расходах жидкости на выходе из рабочего участка происходит

практически полное выпаривание жидкости и осушение поверхности. Концен­

трация летучего компонента приближается к предельному значению 𝐶𝑋𝑒 (точ­

ки 1). Диапазон изменения концентраций между точками c и d на Рисунках 3.7

и 3.8 будет определять максимальное изменение состава смеси на выходе обогре­

ваемого участка, а разность температур между точками a и c — максимальное

повышение температуры в пленке жидкости.

3.3.3. Влияние состава смеси на теплообмен при испарении

Имеющиеся в литературе экспериментальные данные показывают в ряде

случаев значительное влияние концентрации легкокипящего компонента на ин­

тенсивность теплообмена в смесях с большой разницей температур кипения и

конденсации [127, 184]. Наименьшие коэффициенты теплоотдачи имеют место

при максимальной разности концентраций. В то же время, имеются работы, в

которых положение минимума коэффициента теплоотдачи не совпадает с мак­

симумом разности концентраций на диаграмме равновесия [185].
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В общем виде коэффициент теплоотдачи при кипении и испарении бинар­

ной смеси записывается в виде [186]:

α = α𝑖𝑑 𝑓(𝑥𝑖, 𝑦𝑖, 𝑇, 𝑝, 𝑞,𝐷, . . . ), (3.2)

где 𝑓(𝑥𝑖, 𝑦𝑖, 𝑇, 𝑝, 𝑞,𝐷, . . . ) — функция термодинамических свойств, учитывает так­

же влияние массопереноса на границе раздела. За «идеальный» коэффициент

теплоотдачи α𝑖𝑑 принимается коэффициент теплоотдачи, требуемый для под­

держания такого же теплового потока в однокомпонентной жидкости, имеющей

свойства смеси. «Идеальный» коэффициент теплоотдачи может быть записан

в виде:
1

α𝑖𝑑
=

∑︁ 𝑥𝑖
α𝑖

, (3.3)

где α𝑖 — коэффициенты теплоотдачи в чистых компонентах при том же тепло­

вом потоке, что и в смеси. «Идеальная» разность температур записывается в

виде:

∆𝑇𝑖𝑑 =
∑︁

𝑥𝑖∆𝑇𝑖 (3.4)

где ∆𝑇𝑖 — разность температур в чистых компонентах при том же тепловом

потоке, что и в смеси.

Как показано во многих работах, в частности [182, 187, 188], разность тем­

ператур кипения и конденсации (∆𝑇E на фазовой диаграмме, Рисунок 3.13)

представляет собой наибольшую величину поправки, которую необходимо учесть

для расчета коэффициентов теплоотдачи при фазовых переходах в бинарной

смеси по сравнению с однокомпонентной жидкостью. Реальная поправка опре­

деляется соотношением 𝑇local − 𝑇bulk = 𝑘∆𝑇E, где коэффициент 𝑘 < 1. В ука­

занных выше работах приведено большое количество корреляций для расчета

этого коэффициента. Для величины теплового потока 𝑞 ≈ 1 Вт/см2 эмпириче­

ский коэффициент по формулам [188, 189] 𝑘 ≈ 0.2, что дает поправку в разности

температур порядка 0.2 K для используемой в экспериментах смеси хладонов

R114/R21, т. е. на уровне погрешности измерения температуры.
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Рис. 3.13. К модели расчета разности температур при кипении бинарной смеси [188].

Для случая кипения в большом объеме, например, величину 𝑇 local изме­

рить невозможно. В случае течения тонкой пленки насыщенной жидкости тем­

пература (2), измеренная на выходе из рабочего участка (Рисунок 3.8), может

считаться температурой 𝑇 local и использоваться для расчета коэффициентов

теплоотдачи в качестве температуры насыщения.

В работе [190] приведена корреляция для оценки влияния состава кипящей

смеси на коэффициент теплоотдачи:

α = α𝑖𝑑 exp(−0.027∆𝑇𝑏𝑝), (3.5)

в соответствии с которой для исследуемой бинарной смеси поправочный мно­

житель в этом уравнении составляет ≈ 0.97.

В работе [182] был введен поправочный множитель для учета снижения

коэффициента теплоотдачи при пузырьковом кипении бинарной смеси, обуслов­

ленного уменьшением концентрации легкокипящего компонента в перегретом

пристенном слое. Для смеси хладонов R114/R21 уменьшение расчетного коэф­

фициента теплоотдачи за счет введения данной поправки составляет не более

5%. Данные по теплоотдаче при кипении в большом объеме смеси «метанол-эта­

нол» с малой разностью температур конденсации и кипения [189] также показы­

вают незначительное уменьшение коэффициентов теплоотдачи при увеличении

концентрации летучего компонента от 0 до 1.
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Для определения влияния состава смеси на теплообмен в стекающих плен­

ках были проведены эксперименты в одинаковых условиях на чистом хладоне

R21 и на смеси хладонов R114 и R21 [191]. На Рисунке 3.14 показана зависи­

мость коэффициента теплоотдачи от теплового потока для стекающей пленки

чистого хладона R21 и смеси с концентрацией летучего компонента 𝐶𝑋 = 12%

для одного числа Рейнольдса. Полученные результаты показывают, что в ис­

Рис. 3.14. Сравнение данных по теплоотдаче на хладоне R21 (1) и на смеси хладонов

R114/R21 (2).

следованном диапазоне изменения состава смеси веществ влияние концентра­

ции летучего компонента на коэффициенты теплоотдачи в режиме испарения

практически отсутствует. В режиме пузырькового кипения при числах Рей­

нольдса меньше 50 и больше 200 коэффициенты теплоотдачи при течении смеси

R114/R21 незначительно превышают соответствующие значения для хладона

R21. Эти эксперименты были проведены на гладкой поверхности.

На Рисунке 3.15 приведены результаты исследования влияния состава сме­

си на теплообмен в режиме испарения на поверхности с горизонтальным ореб­

рением [177]. Безразмерный коэффициент теплоотдачи линейно увеличивается

с увеличением числа Рейнольдса. Для смеси хладонов R21 и R114 с небольшой

разницей между температурами кипения и конденсации изменение начальной

концентрации летучего компонента смеси от 4 до 15% не оказывает заметного

влияния на коэффициент теплоотдачи.
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Рис. 3.15. Безразмерный коэффициент теплоотдачи для режима испарения пленки бинарной

смеси фреонов на поверхности с горизонтальным оребрением. 𝐶𝑋 , %: 1 — 4.4; 2 — 5.8; 3 — 10.0;

4 — 14.5.

В последующих разделах будут приведены данные по теплообмену в сте­

кающих пленках в режиме пузырькового кипения, где также будет продемон­

стрировано незначительное влияние состава на коэффициенты теплоотдачи для

данной смеси.

3.4. Режимы течения и теплообмена в стекающей пленке

В данном разделе будут рассмотрены некоторые общие вопросы исследо­

вания теплообмена в стекающих пленках. При расчете локальных и осреднен­

ных коэффициентов теплоотдачи и соответствующих чисел Рейнольдса все фи­

зические свойства рассчитывались по текущему значению состава смеси. При

расчете среднего по длине коэффициента теплоотдачи в качестве температуры

насыщения использовалось среднее значение между температурой жидкости на

входе и на выходе рабочего участка. При необходимости локальная температура

насыщения жидкости в пленке может быть рассчитана по линейной интерполя­

ции между температурами жидкости до и после обогреваемого участка.
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3.4.1. Режимы теплообмена

Режим теплообмена на поверхности рабочего участка зависит от величи­

ны теплового потока и расхода жидкости в стекающей пленке. Характерный

график зависимости теплового потока от температурного напора на гладкой

поверхности показан на Рисунке 3.16. При малых тепловых потоках в режиме

испарения наблюдается линейная зависимость теплового потока от температур­

ного напора. При достижении ∆𝑇 ≈ 7–11 K (в зависимости от числа Рейнольд­

са) температурный напор резко уменьшается с увеличением теплового потока,

и затем, при 𝑞 > 2 Вт/см2, наступает режим пузырькового кипения. Зависи­

мость 𝑞 от ∆𝑇 в стекающей пленке в этом диапазоне имеет такой же вид, как

и при кипении в большом объеме.

Рис. 3.16. Зависимость теплового потока от температурного напора на гладкой поверхности.

I — режим испарения; II — режим пузырькового кипения; III — падение температуры стенки

после начала закипания.

Зависимость теплового потока от температурного напора на структури­

рованных поверхностях отличается от аналогичной зависимости на гладкой

поверхности характером перехода к пузырьковому кипению. На Рисунке 3.17
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приведены данные по зависимости теплового потока от температурного напора

для гладкой, оребренной, ромбовидной поверхностей, а также для поверхности

с сетчатым покрытием. На поверхности с сетчатым покрытием из латунной сет­

Рис. 3.17. Зависимость теплового потока от температурного напора «стенка – жидкость».

Re ≈ 80. 1 – гладкая поверхность; 2 – поперечное оребрение; 3 – ромбовидная текстура; 4 –

сетчатое покрытие №1.

ки с диагональной ориентацией проволочек относительно направления течения

пленки наблюдается более крутая зависимость теплового потока от темпера­

турного напора в режиме испарения, чем на гладкой поверхности. Переход к

режиму пузырькового кипения на оребренной и ромбовидной поверхностях про­

исходит при меньшем перегреве стенки (6–7 градусов), чем на гладкой поверх­

ности. При изготовлении рабочего участка с ромбовидной текстурой поверхно­

сти использовался инструмент, создающий острые кромки на впадинах. Эти

кромки могут служить центрами парообразования, облегчающими зарождение

пузырей. Точки контакта узлов металлических сеток с поверхностью цилиндра

также могут служить центрами парообразования. Поверхность с горизонталь­
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ным оребрением имеет такие же параметры чистоты поверхности, как и глад­

кая. Более раннее закипание жидкости и отсутствие гистерезиса может быть

объяснено большей толщиной жидкой пленки в каналах оребрения. Результаты

визуального наблюдения и видеосъемки процесса течения на гладкой поверхно­

сти показывают, что кипение раньше начинается в гребнях волн, т. е. в местах

с большей толщиной пленки.

Кроме скачка температуры в момент начала пузырькового кипения, на

поверхности с горизонтальным оребрением отсутствует гистерезис, обычно на­

блюдаемый в экспериментах при увеличении и последующем уменьшении теп­

лового потока. На Рисунке 3.18 показано изменение температурного напора

«стенка–жидкость» при увеличении и уменьшении теплового потока на стенке

[178]. На гладкой поверхности температурные напоры, соответствующие умень­

Рис. 3.18. Зависимость температурного напора «стенка – жидкость» от теплового потока

при различных направлениях его изменения. Re = 105. 1, 2 — гладкая поверхность; 3, 4 —

поверхность с горизонтальным оребрением.

шению и увеличению теплового потока, различаются. Режим пузырькового ки­

пения при уменьшении тепловой нагрузки за счет парообразования на готовых

центрах сохраняется при меньших тепловых потоках, коэффициенты теплоот­

дачи при одинаковых тепловых потоках становятся выше. На оребренной по­

верхности температурные напоры, полученные при увеличении и уменьшении
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тепловой нагрузки, практически одинаковы, гистерезис не наблюдается. При

дальнейшей обработке экспериментальных данных и для сравнения с извест­

ными расчетными зависимостями в качестве температуры стенки принималось

значение, полученное на ветке увеличения теплового потока.

Вид характерной зависимости коэффициента теплоотдачи от теплового по­

тока для гладкой поверхности показан на Рисунке 3.19 [178]. Отличия такой

зависимости для развитых поверхностей проявляются, главным образом, в об­

ласти перехода от режима испарения к пузырьковому кипению и для режима

ухудшения теплоотдачи при возникновении сухих пятен при малых расходах

жидкости. При тепловых потоках 𝑞 6 1 Вт/см2 теплообмен осуществляется

Рис. 3.19. Зависимость коэффициентов теплоотдачи от теплового потока для гладкой поверх­

ности: 1 — Re = 26; 2 — Re = 105.

в режиме испарения на всей длине участка. В этом режиме коэффициенты

теплоотдачи практически не зависят от теплового потока. На Рисунках 3.16

и 3.17 это соответствует линейной зависимости 𝑞 от ∆𝑇 . При увеличении теп­

лового потока режим испарения сменяется режимом кипения. Коэффициенты

теплоотдачи по аналогии с кипением в большом объеме пропорциональны 𝑞 0.7.

Затем, при достижении критических тепловых потоков, на теплоотдающей по­

верхности возникают сначала замываемые, а затем и стабильные сухие пятна.

Температура стенки в зоне появления сухих пятен повышается на 20–40 граду­

сов. Коэффициенты теплоотдачи при этом начинают уменьшаться. При малых
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числах Рейнольдса замываемые сухие пятна возникают в режиме испарения,

без возникновения режима интенсивного пузырькового кипения (Рисунки 3.20,

3.21). Динамика изменения толщины остаточного слоя, при полном выпарива­

нии которого появляются локальные, замываемые сухие пятна на поверхности,

приведена в работе [192]. В месте образования валика жидкости при натекании

Рис. 3.20. Образование сухого пятна в режи­

ме испарения. Гладкая поверхность, Re = 15,

𝑞 = 0.97 Вт/см2.

Рис. 3.21. Образование сухого пятна в режиме

испарения. Оребренная поверхность, Re = 26,

𝑞 = 1.5 Вт/см2.

на горячую поверхность иногда образуются пузырьки пара. На оребренной по­

верхности в каналах оребрения, аккумулирующих жидкость, также возникают

отдельные паровые пузыри.

3.4.2. Локальный теплообмен

Результаты по измерению распределения локальных коэффициентов теп­

лоотдачи по длине рабочего участка на примере поверхности с горизонтальным

оребрением показаны на Рисунке 3.22 [177, 193]. Эксперименты проведены при

фиксированном числе Рейнольдса на входе в рабочий участок. Локальные ко­

эффициенты теплоотдачи рассчитывались по разности между измеренной тем­

пературой стенки 𝑇ст и температурой насыщения смеси 𝑇нас в данном сечении:

α = 𝑞/(𝑇ст − 𝑇нас).
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Рис. 3.22. Распределение локальных коэффициентов теплоотдачи по длине обогреваемого

участка. Re = 155, 𝐶𝑋 = 14.4%, 𝑞, Вт/см2: 1 — 0.33; 2 — 1.5; 3 — 2.3; 4 — 3.7.

При малых значениях тепловых потоков основным механизмом отвода теп­

ла является испарение на всей длине рабочего участка (точки 1). При больших

тепловых потоках, несмотря на незначительную длину рабочего участка, на обо­

греваемой поверхности одновременно могут существовать различные режимы

теплообмена. В верхней части рабочего участка сохраняется режим испарения,

в нижней части трубы — режим пузырькового кипения, с более высокими ко­

эффициентами теплоотдачи (точки 2–3). При более высоких тепловых потоках

в верхней части трубы существует пузырьковое кипение, а внизу в результате

интенсивного выпаривания расход жидкости в пленке уменьшается, на обогре­

ваемой поверхности образуются сухие пятна (точки 4). Температура стенки в

зоне появления сухих пятен повышается на 20–40 градусов. Такое повышение

температуры стенки сопровождается значительным снижением локальных ко­

эффициентов коэффициентов теплоотдачи.
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3.4.3. Влияние расхода жидкости в пленке на теплообмен

Обзор работ по исследованию теплообмена в стекающих пленках показы­

вает, что в диапазоне изменения числа Рейнольдса от 10 до 160 безразмерный

коэффициент теплоотдачи уменьшается с увеличением числа Рейнольдса, до­

стигает минимума и далее практически не изменяется с увеличением числа

Рейнольдса от 160 до 250 [90, 101, 102, 114, 115]. Уменьшение коэффициен­

та теплоотдачи связано с тем, что при ламинарном течении пленки в теории

Нуссельта коэффициент теплоотдачи обратно пропорционален толщине плен­

ки [69, 100]:

α = λ/δ. (3.6)

Толщина пленки, по классической теории Нуссельта, возрастает с увеличением

числа Рейнольдса по закону:

δ =

(︂
3ν

𝑔

)︂1/3

Re1/3, (3.7)

а коэффициент теплоотдачи уменьшается с увеличением числа Рейнольдса по

такому же закону:

Nu* = 0.693 Re−1/3. (3.8)

Экспериментальные данные по теплоотдаче в стекающих пленках показывают,

как правило, более высокие значения коэффициентов теплоотдачи по сравне­

нию с формулой Нуссельта. Основной причиной интенсификации теплообмена

является процесс волнообразования на поверхности пленок.

Рисунок 3.23 показывает характерную зависимость безразмерного коэффи­

циента теплоотдачи от числа Рейнольдса для различных режимов теплоперено­

са. Диапазон чисел Рейнольдса 75 6 Re 6 400, в котором коэффициенты тепло­

отдачи практически не изменяются, определен в [69, 100] как переходной режим

к турбулентному течению. В турбулентном режиме течения коэффициенты теп­

лоотдачи увеличиваются при увеличении числа Рейнольдса [69, 100, 194].
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Рис. 3.23. Экспериментальные данные по зависимости числа Нуссельта от числа Рейнольдса

при конденсации, испарении и нагреве [181].

В работе [181] отмечается, что существование квазиавтомодельной обла­

сти теплообмена при ламинарно-волновых режимах течения пленки является

фундаментальным фактом, установленным в работе [195]. В этой работе было

предложено оценивать коэффициент теплоотдачи в волновом режиме течения

по толщине остаточного слоя:

α𝑤 ≈ λ/δост. (3.9)

В основе этого предложения лежат эксперименты [90, 196], в которых показа­

на консервативность остаточной толщины пленки по отношению к суммарному

расходу. Алексеенко и др. в работе [196] предположили, что в волновом режиме

течения на достаточно больших длинах пробега пленки существует обширная

область остаточного слоя примерно постоянной толщины, по которой бегут оди­

ночные волны. Основная масса жидкости переносится в волнах, а основное тер­

мическое сопротивление пленки определяется остаточным слоем. Безразмерная

толщина остаточного слоя в области перехода от ламинарного к турбулентному

режиму течения остается постоянной и зависит только от физических свойств

жидкости [197]. Отсюда была получена зависимость для минимального коэф­

фициента теплоотдачи в переходной области течения пленки [195]:

α𝑤 (ν2/𝑔)1/3

λ
≈ 0.527Ar−1/15

* , (3.10)

где Ar* =
𝑔𝑙3

ν2
— критерий Архимеда; 𝑙 =

√︂
σ

ρ𝑔
— капиллярная постоянная. Без­
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размерная толщина остаточного слоя может быть рассчитана по выражению:

δ̃ост =
δост

(ν2/𝑔)1/3
= 1.9 Ar*

1/15. (3.11)

Число Архимеда в приведенной форме записи есть не что иное, как пленоч­

ное число Капицы Fi1/2, т. е. комплекс физических свойств жидкости, характе­

ризующих течение пленки. Для используемой в экспериментах смеси хладонов

Таблица 3.1. Минимальное число Нуссельта

𝐶𝑋 Fi Nuмин
*

0 7.2 × 1010 0.230

0.05 6.3 × 1010 0.231

0.15 4.6 × 1010 0.232

число Капицы и минимальное значение числа Нуссельта по формуле (3.10) при­

ведено в Таблице 3.1. Оно практически не зависит от состава смеси.

3.5. Теплообмен в стекающих пленках на

структурированных поверхностях

3.5.1. Характеристики рабочих участков

В соответствии с задачами исследования было изготовлено три типа рабо­

чих участков — рабочие участки с профилированной поверхностью в зоне подво­

да тепла; рабочие участки с микрооребрением теплоотдающей поверхности, об­

разующим подповерхностные полости; рабочие участки с гладкой поверхностью

и с установленными в зоне теплоподвода металлическими сетками различной

геометрии. Для проведения исследований теплообмена в стекающих пленках

на структурированных поверхностях первого типа были изготовлены рабочие

участки с гладкой поверхностью, с горизонтальным оребрением, с ромбовид­

ной текстурой (Рисунок 3.24). Рабочие участки изготовлены из дюралюминия
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Рис. 3.24. Внешний вид рабочих участков с профилированной поверхностью. а — гладкая

поверхность; б — труба с горизонтальным оребрением; в — труба с ромбовидной насечкой.

и латуни, имеющих высокие значения коэффициента теплопроводности, соот­

ветственно незначительный перепад температур по толщине стенки. Стрелками

показаны места установки термопар. Характеристики структурированных по­

верхностей приведены в Таблице 3.2.

Таблица 3.2. Параметры профилированных поверхностей

Вид поверхности Материал Параметры

Гладкая поверх­

ность

Латунь, алюми­

ний

Шероховатость 1.6–2.5 мкм

Поверхность с

горизонтальным

оребрением

Дюралюминий

Д16Т

Синусоидальная форма профиля

оребрения, шаг 1.5 мм, глубина

0.4 мм

Ромбовидная по­

верхность

Дюралюминий

Д16Т

Расстояние между канавками 1 мм,

глубина и ширина канавок 0.3 мм,

наклон канавок 60∘

Геометрия оребренной поверхности близка по форме и характерным раз­

мерам текстуре некоторых регулярных структурированных насадок, использу­
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емых в технологии разделения веществ — ректификации. Она представляет со­

бой синусоидальные ребра со сглаженными вершинами и скругленными впади­

нами (Рисунок 3.25). В процессе ректификации осуществляется тепло – массо­

Рис. 3.25. Поверхность с горизонтальным оребрением.

перенос на границе раздела между восходящим потоком пара и пленкой жид­

кости, стекающей по структурированной насадке. Для увеличения межфазной

поверхности массообмена стекающая пленка должна как можно более полно

смачивать поверхность насадки. С этой целью производители разделительных

устройств наносят на поверхность материала, используемого для изготовления

насадки, различную текстуру, способствующую более равномерному распреде­

лению жидкости. Одним из видов текстуры является горизонтальное оребре­

ние с характерными параметрами, обеспечивающими растекание жидкости в

поперечном направлении за счет сил поверхностного натяжения. Некоторые

вопросы распределения жидкости по поверхности структурированных насадок

будут рассмотрены в следующей главе, здесь же стояла задача исследования

особенностей течения пленки жидкости с близкими свойствами на оребренной

поверхности. В экспериментах авторов [177], а также в работе [170] было по­

казано, что наряду с возмущающим действием ребер горизонтальные каналы

удерживают жидкость, увеличивая термическое сопротивление пленки.

Ромбовидная текстура получена нанесением взаимно пересекающихся впа­

дин под углом 60∘ к горизонту на внешнюю поверхность рабочего участка из

дюралюминия [198, 199] (Рисунок 3.26). Наклонные пересекающиеся впадины
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Рис. 3.26. Поверхность с ромбовидной текстурой.

препятствуют накоплению жидкости в каналах и способствуют более равномер­

ному распределению жидкости по периметру рабочего участка.

3.5.2. Теплообмен в стекающей пленке на гладкой поверхности

Результаты экспериментов по исследованию теплообмена в стекающих плен­

ках смесей хладонов на гладкой поверхности опубликованы в работах [138, 177,

178]. В экспериментах было показано, что влияние состава смеси (п. 3.3.3), ма­

териала поверхности рабочего участка на коэффициенты теплоотдачи в стека­

ющей пленке смеси хладонов несущественно, как в режиме испарения, так и

в режиме пузырькового кипения. Поэтому далее некоторые результаты по ко­

эффициентам теплоотдачи будут приведены без указания условий проведения

экспериментов. Сравнение результатов проведенных экспериментов с данными

других авторов, а также с известными корреляционными зависимостями для

теплоотдачи в стекающих пленках также приведено в этих работах. Примеры

зависимости коэффициентов теплоотдачи от теплового потока на гладкой по­

верхности во всем диапазоне изменения тепловой нагрузки показаны на Рисун­

ках 3.14, 3.19.

Обобщение результатов экспериментов по измерению коэффициентов теп­

лоотдачи в стекающей пленке на гладкой поверхности в режиме испарения пока­

зано на Рисунке 3.27 в виде модифицированного числа Нуссельта Nu* = α𝑙/λ,

где в качестве масштаба длины используется вязкостно-гравитационный мас­
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Рис. 3.27. Безразмерный коэффициент теплоотдачи в режиме испарения при течении плен­

ки хладонов на гладкой поверхности: 1 — экспериментальные данные; 2 — обобщение экспе­

риментальных данных; 3 — корреляция [114]; 4 — корреляция [115]; 5 — зависимость Нуссель­

та (3.8).

штаб 𝑙 = (ν2/𝑔)1/3. Все данные лежат в одной группе с максимальным разбро­

сом ±15%. Линия 2 обобщает приведенные экспериментальные данные. Причи­

ны уменьшения коэффициентов теплоотдачи при увеличении числа Рейнольдса

рассмотрены в п. 3.4.3. В диапазоне чисел Рейнольдса 20–250 полученные на­

ми данные по теплоотдаче при испарении стекающей пленки удовлетворитель­

но совпадают с известными корреляционными зависимостями, полученными в

экспериментах на воде и других вязких однокомпонентных жидкостях. Форму­

ла Нуссельта практически всегда дает заниженные значения коэффициентов

теплоотдачи по сравнению с экспериментом.

3.5.3. Влияние рельефа поверхности на теплообмен

В отличие от гладкой поверхности, на поверхности с горизонтальным ореб­

рением коэффициенты теплоотдачи возрастают с увеличением числа Рейнольд­

са (Рисунок на стр. 126). Причины такого влияния расхода жидкости в пленке

на теплообмен рассмотрены в работе [177]. При малых расходах пленка жидко­
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сти стекает в безволновом режиме, её термическое сопротивление определяется

средней «эффективной» толщиной слоя в каналах оребрения (Рисунок 3.28 сле­

ва), которая значительно превышает толщину пленки на гладкой поверхности.

При увеличении расхода на поверхности пленки развиваются трехмерные волны

с интенсивным движением жидкости в горизонтальных каналах оребренной по­

верхности (Рисунок 3.28 справа), что приводит к интенсификации теплообмена.

При числах Рейнольдса 70–80 коэффициенты теплоотдачи в режиме испарения

на оребренной поверхности становятся выше, чем на гладкой.

Рис. 3.28. Течение пленки бинарной смеси фреонов на оребренной поверхности: слева — Re =

25; справа — Re = 105.

В литературе имеются данные, которые показывают многократную интен­

сификацию теплообмена на структурированных поверхностях [136, 156, 173].

Течение пленки жидкости в этих работах осуществлялось на пластинах и на

горизонтальных трубах с вертикально ориентированной структурой. Результа­

ты моделирования теплообмена и результаты экспериментов при течении плен­

ки хладона R11 на поверхности горизонтальных труб с различной геометрией

оребрения показывают, что коэффициенты теплоотдачи в ламинарно-волновом

режиме течения увеличиваются с увеличением плотности орошения. Это совпа­

дает с полученными результатами настоящей работы. Основным механизмом

увеличения теплоотдачи является периодическое смачивание ребер на верхней

части оребренной трубы волнами возмущения и испарением очень тонкой плен­
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ки, возникающей в результате в результате этого процесса. Коэффициенты теп­

лоотдачи в режиме пузырькового кипения на такой поверхности также суще­

ственно возрастают по сравнению с гладкой поверхностью. В работе [173] раз­

работана модель теплоотдачи, основанная на испарении микрослоя жидкости

на вершинах ребер в верхней части горизонтальной трубы, согласно которой

интенсификация теплообмена может достигать восьмикратной величины.

Как следует из полученных в данной работе экспериментальных данных,

коэффициенты теплоотдачи при течении пленки на вертикальной структуриро­

ванной поверхности данной геометрии оказываются ниже, чем на гладкой по­

верхности. В исследованном диапазоне изменения расходов в стекающей пленке

горизонтальные каналы оребренной трубы оказываются заполненными жидко­

стью. Капиллярные силы недостаточны, чтобы организовать дренаж жидкости

из каналов и уменьшить толщину пленки на вершинах ребер. Интенсификация

теплоотдачи в режиме испарения наблюдается при появлении мелкомасштаб­

ных трехмерных волн на поверхности стекающей пленки в области более вы­

сокой плотности орошения. Для интенсификации теплообмена на поверхности

с горизонтальными ребрами необходимо препятствовать накоплению жидкости

во впадинах, например, с помощью дренажных каналов или разрывов ребер.

Поверхность с ромбовидной насечкой является одной из таких структур,

в которой периодически расположенные пересекающиеся впадины наклонены

под углом 60∘ к горизонту (Рисунок 3.26). Течение пленки на такой поверхно­

сти показано на Рисунке 3.29 [198]. При течении жидкости без подвода тепла

на поверхности пленки при данном числе Рейнольдса наблюдаются трехмерные

волны. При тепловом потоке 𝑞 = 1.4 Вт/см2 в нижней части трубы начинается

кипение в пленке. При данной тепловой нагрузке расход жидкости на выходе

рабочего участка составляет ≈ 60% от начального расхода. Вследствие значи­

тельного уменьшения расхода жидкости в нижней части рабочего участка по­

верхность пленки становится более гладкой (Рисунок 3.29б ). При достижении

критических значений теплового потока на теплоотдающей поверхности возни­
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Рис. 3.29. Течение пленки смеси хладонов R114/R21 на поверхности с ромбовидной структу­

рой. Re = 78, 𝑝 = 2 бар. а — волновое течение, 𝑞 = 0; б — неразвитое кипение, 𝑞 = 1.4 Вт/см2;

в – развитие кризиса теплоотдачи, 𝑞 = 5.1 Вт/см2.

кают устойчивые сухие пятна (Рисунок 3.29в). Граница сухих пятен проходит

вдоль каналов ромбовидной текстуры, кипящие струи сужаются книзу, образуя

треугольную форму. В нижней части рабочего участка кипящие струи отбрасы­

ваются от горячей поверхности. Расход жидкости на выходе рабочего участка

при этом тепловом потоке составляет менее ≈ 40% от начального расхода.

Данные по теплоотдаче на поверхности с ромбовидной текстурой показаны

на Рисунке 3.30. Характер зависимости коэффициентов теплоотдачи от тепло­

вого потока и для малых, и для больших чисел Рейнольдса остается таким же,

как для гладкой поверхности. Нанесение наклонных взаимно пересекающихся

впадин на поверхность трубы не дает видимых преимуществ в интенсификации

теплообмена. В режиме пузырькового кипения коэффициенты теплоотдачи на

поверхности с ромбовидной текстурой оказываются ниже, чем на гладкой и

оребренной поверхностях. Вероятно, вследствие более равномерного распреде­

ления по периметру трубы пленка становится более тонкой, и вклад испарения в

общем теплопереносе становится выше. Выравнивание расхода жидкости по пе­

риметру рабочего участка за счет такой геометрии приводит к увеличению теп­

ловых потоков, при которых начинается образование устойчивых сухих пятен.
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Рис. 3.30. Зависимость среднего по длине коэффициента теплоотдачи от теплового потока.

1 — гладкая поверхность; 2 — поверхность с горизонтальным оребрением; 3 — участок с ром­

бовидной текстурой. 𝑝 = 2 бар. а — Re = 26, б — Re = 105.

Для наглядного представления об интенсификации теплообмена на струк­

турированных поверхностях данные представлены в относительных координа­

тах (Рисунок 3.31) [200], где αгл — коэффициенты теплоотдачи на гладкой по­

верхности для одинаковых условий экспериментов. При малых числах Рей­

нольдса коэффициенты теплоотдачи на оребренной поверхности на 10–20% ни­

же, чем на гладкой поверхности во всем диапазоне изменения тепловых потоков.

На поверхности с ромбовидной текстурой в режиме испарения, при тепловых

потоках порядка 1Вт/см2, наблюдается незначительное увеличение коэффици­

ентов теплоотдачи по сравнению с гладкой поверхностью. При более высоких

тепловых потоках коэффициенты теплоотдачи на поверхности с ромбовидной

текстурой снижаются по сравнению с гладкой поверхностью. При больших чис­

лах Рейнольдса относительные коэффициенты теплоотдачи на всех исследо­

ванных поверхностях возрастают с увеличением теплового потока, достигают

максимума при тепловых потоках порядка 1Вт/см2, затем уменьшаются до еди­

ницы. В режиме испарения наибольшая интенсификация теплообмена достига­

ется на поверхности с горизонтальным оребрением. При развитом пузырьковом

кипении (𝑞 > 2.5 Вт/см2) коэффициенты теплоотдачи на структурированных

поверхностях практически совпадают с коэффициентами теплоотдачи на глад­

кой поверхности.
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Рис. 3.31. Относительный коэффициент теплоотдачи на структурированных поверхностях.

а — Reпл = 52; б — Reпл = 160. 1 — оребренная поверхность; 2 — ромбовидная текстура.

Данные по безразмерному коэффициенту теплоотдачи для поверхности с

ромбовидной текстурой в режиме испарения в зависимости от плотности ороше­

ния и сравнение с ранее полученными опытными данными для гладкой поверх­

ности и поверхности с горизонтальным оребрением показаны на Рисунке 3.32.

Из рисунка видно, что зависимость коэффициентов теплоотдачи от плотности

орошения для поверхности с трехмерной ромбовидной текстурой аналогична

зависимости для гладкой поверхности с незначительной интенсификацией теп­

лоотдачи в диапазоне изменения числа Рейнольдса 60–200. Наибольшие зна­

чения коэффициентов теплоотдачи в режиме испарения в этой области чисел

Рейнольдса получены на поверхности с горизонтальным оребрением.

Минимальное число Нуссельта, полученное в экспериментах на гладкой

трубе, удовлетворительно совпадает с расчетом по модели [195] при числах

Re ≈ 100–250 (Таблица 3.1). На структурированной поверхности с горизонталь­
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Рис. 3.32. Теплоотдача при испарении стекающей пленки смеси хладонов на гладкой и струк­

турированных поверхностях. Экспериментальные данные, 𝑝 = 1.9 − 2.1 бар: 1 — гладкая по­

верхность; 2 — поверхность с горизонтальным оребрением; 3 — поверхность с ромбовидной

текстурой.

ным оребрением в диапазоне изменения числа Рейнольдса от 10 до 25 число

Нуссельта также принимает минимальные значения. Вероятно, модель [195]

применима и к структурированной поверхности. Характерным размером, опре­

деляющим интенсивность теплопереноса в данном диапазоне расходов, может

быть эффективная толщина пленки, определяемая числом Рейнольдса и высо­

той ребра.

3.5.4. Теплообмен в стекающей пленке при пузырьковом кипении

Развитое пузырьковое кипение в стекающих пленках на различных струк­

турированных поверхностях существует при тепловых потоках от (1.5–2)×104

до (4–8)×104 Вт/м2 в зависимости от числа Рейнольдса. Чем меньше число

Рейнольдса, тем при меньшем тепловом потоке начинается режим ухудшения

теплоотдачи, связанный с возникновением сухих пятен. В режиме развитого

кипения интенсивность теплоотдачи определяется величиной теплового пото­

ка, влияние расхода жидкости на теплообмен, как правило, отсутствует.
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Для обобщения данных по теплоотдаче при пузырьковом кипении в стека­

ющих пленках в настоящее время нет общепринятых безразмерных параметров.

Для представления данных используются аналоги критериев Нуссельта и Рей­

нольдса, в которых характерные скорости и масштабы подбираются на основе

анализа физического явления. Если для режима испарения в качестве харак­

терного размера чаще всего используется вязкостно-гравитационный масштаб,

то для режима пузырькового кипения такими величинами могут быть размер

зародыша парового пузыря, постоянная Лапласа, а также характерные разме­

ры структурированных поверхностей. В качестве характерной скорости могут

выступать скорость роста пузыря или скорость парообразования. Отсюда име­

ются различные подходы в описании процесса теплообмена при пузырьковом

кипении, систематизированные в одной из последних монографий [201].

Кипение в тонкой пленке обладает рядом особенностей по сравнению с ки­

пением в большом объеме [202]. Прежде всего, нужно отметить сильное умень­

шение расхода жидкости на выходе из обогреваемого участка, особенно для

протяженных поверхностей, высоких тепловых потоков и малых начальных

расходов жидкости. Тепловые потоки на стенке при пленочном течении хла­

доагентов, как правило, не превышают величины 𝑞 = 1 × 105 Вт/м2.

Визуальные наблюдения и видеосъемка процесса кипения в стекающей

пленке показывают, что паровые пузыри находятся в пленке жидкости только

на начальном этапе роста. Затем верхняя граница пузыря достигает поверхно­

сти пленки и «прорастает» через нее. Высота купола пузыря быстро растет и

достигает величины 5–6 мм. Далее паровые пузыри сливаются в конгломераты и

стекают в виде кипящих струй (Рисунок 3.33). Разрушение пузырей происходит

при размерах, значительно превосходящих толщину пленки жидкости. Вблизи

поверхности раздела в паровом объеме наблюдаются мелкие капли жидкости,

витающие рядом с движущейся границей пленки, а также туман, состоящий,

вероятно, из более мелких частиц конденсата. Траектория движения мелких

капель и тумана чаще всего хаотичная.
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Рис. 3.33. Режим течения в виде кипящих струй на различных поверхностях. а — гладкая

поверхность, Re = 155, 𝑞 = 5.1 Вт/см2; б — поверхность с горизонтальным оребрением, Re =

102, 𝑞 = 2.9 Вт/см2; в — поверхность с ромбовидной текстурой, Re = 78, 𝑞 = 5.1 Вт/см2.

Для обобщения данных по теплообмену при кипении стекающих пленок

смесей хладонов на различных структурированных поверхностях была исполь­

зована модель Гогонина [203]:

Nu* = 0.01 Re* 0.8 Pr1/3 𝑏𝐾0.4

(︂
λ ′ 𝑐𝑝 ρ

′

λст 𝑐ст ρст

)︂−0.2

𝑘, (3.12)

разработанная для стекающих пленок однокомпонентных жидкостей по глад­

ким поверхностям. Модель учитывает интенсификацию теплообмена в кипя­

щих пленках вследствие разбрызгивания и уноса жидкости при схлопывании

пузырей, а также свойства теплоотдающей поверхности. В качестве характер­

ного масштаба в числах Нуссельта и Рейнольдса в этой модели использует­

ся постоянная Лапласа 𝑙σ. В качестве характерной скорости используется ско­

рость парообразования
𝑞

𝑟ρ ′′ , по аналогии с моделью Лабунцова [204]. Параметр

𝐾 =
(𝑟ρ ′′)2 𝑙σ
𝑐𝑝𝑇𝑠ρ ′σ

характеризует рост паровых пузырей и является комбинаци­

ей числа Якоба и безразмерного диаметра пузыря [205]. Коэффициент 𝑏 =

0.075

[︃
1 + 10

(︂
ρ ′′

ρ ′ − ρ ′′

)︂2/3
]︃

учитывает влияние давления [206]. Член в круг­

лых скобках, введенный Якобом, учитывает влияние теплофизических свойств

материала стенки [202]. Множитель 𝑘 = 1.2 – коэффициент, введенный в [203]

для эмпирического учета особенностей кипения в пленке жидкости. Обработка

результатов по данной модели опубликована в работе [138, 200].
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Опытные данные по зависимости безразмерного комплекса Nu*/𝐾0.4 от

числа Re*, полученные для гладких и структурированных поверхностей, при­

ведены на Рисунке 3.34. Здесь же нанесены данные по кипению в стекающей

Рис. 3.34. Теплоотдача при кипении на структурированных поверхностях при различных

величинах числа Re: 1 – гладкая поверхность; 2 – поперечное оребрение; 3 – ромбовидная

текстура; 4 – гладкая поверхность, хладон R21; линия I – расчет по формуле (3.12); II –

хладон R21, Re = 100; III – поверхность с ромбовидной текстурой, Re = 160; IV – поверхность

с ромбовидной текстурой, Re = 100; V – поперечное оребрение, Re = 160; VI – поперечное

оребрение, Re = 50.

пленке чистой жидкости – хладона R21. Так же, как и в режиме испарения,

коэффициенты теплоотдачи при кипении данной смеси хладонов не зависят от

концентрации летучего компонента.

Полученные данные по теплоотдаче при кипении на поверхностях различ­

ной геометрии удовлетворительно описываются корреляцией (3.12) для кипе­

ния стекающей по гладкой поверхности пленки однокомпонентной жидкости.

Начиная с некоторых значений чисел Рейнольдса, данные по теплоотдаче от­

клоняются от обобщающей зависимости. Так, например, данные для хладона

R21 для чисел Рейнольдса пленки 220 и 160 совпадают с корреляцией I. Те же
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данные для Re = 100 (линия II ) отклоняются от кривой I при Re* ≈ 100. Анало­

гичное отклонение при уменьшении числа Re наблюдается для коэффициентов

теплоотдачи на поверхности с ромбовидной текстурой, линии III –IV, и на по­

верхности с горизонтальным ореберением, линии V –VI. Отклонение данных по

теплоотдаче от обобщающей кривой I имеет место для тех экспериментов, в

которых наблюдалось образование сухих пятен и последующее ухудшение теп­

лоотдачи. Величина теплового потока, вызывающего образование сухих пятен,

как правило, уменьшалась с уменьшением расхода жидкости в пленке. В диапа­

зоне изменения тепловых потоков, соответствующих пузырьковому кипению в

стекающей пленке, вид структурированной поверхности практически не влияет

на интенсивность теплообмена.

В работе [199] приведена обработка полученных в экспериментах данных

по теплообмену при кипении смеси хладонов в стекающей пленке по формуле

Лабунцова [207]:

Nu** = 𝐴Re0.65** Pr1/3. (3.13)

Безразмерный коэффициент теплоотдачи представлен в виде Nu** = α 𝑙*/λ, где

𝑙* = (𝑐𝑝ρLσ𝑇𝑠)/(𝑟ρV)2 имеет масштаб критического размера парового пузыря.

В число Рейнольдса Re** =
𝑞 𝑙*

𝑟ρV ν
входит скорость парообразования и харак­

терный размер 𝑙*. Данная модель учитывает отвод тепла конвекцией через теп­

ловой пограничный слой жидкости и отвод тепла испарением непосредственно

в паровые пузыри, растущие на поверхности. На Рисунке 3.35 приведена обра­

ботка данных по теплообмену при кипении на гладкой и структурированных

поверхностях по формуле (3.13). Данные в области ухудшения теплоотдачи в

обработке не учитывались. Результаты экспериментов удовлетворительно обоб­

щаются зависимостью Лабунцова с коэффициентом 𝐴 = 0.2 вместо 0.125 в

оригинальной работе.

Модель Гогонина, зависимость (3.12), имеет преимущество для обработ­

ки данных по теплообмену при кипении в стекающих пленках, поскольку не

требует введения дополнительных эмпирических коэффициентов.
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Рис. 3.35. Теплообмен при кипении на гладкой и структурированных поверхностях. 1 — Хла­

дон R21, гладкая поверхность. Смесь хладонов: 2 — гладкая поверхность; 3 — поверхность с

горизонтальным оребрением; 4 — поверхность с ромбовидной текстурой; линия 5 — расчет по

формуле (3.13).

Для интенсификации теплообмена при кипении в большом объеме или при

вынужденном течении в каналах разработаны и производятся в коммерческих

масштабах специальные теплообменные поверхности, имеющие, как правило,

развитую систему каверн для удержания пара [139]. Наличие таких каверн при­

водит к существенному снижению температурных напоров, необходимых для

начала кипения. Наличие оребрения или установка сетки приводят к незначи­

тельному увеличению поверхности теплообмена, но на процесс парообразования

это не оказывает влияния. Для интенсификации теплообмена при кипении для

стекающих пленок необходимо разрабатывать новые виды поверхностей с зара­

нее заданными свойствами покрытий.
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3.6. Теплообмен в стекающей пленке на поверхности с

микроструктурой

Одним из методов создания поверхности с упорядоченной микрострукту­

рой, способствующей созданию большого количества центров парообразования,

является метод деформирующего резания, разработанный в МГТУ им. Баума­

на [208–210]. В данном разделе приводятся первые результаты исследования

теплообмена в стекающей пленке, полученные на поверхностях, изготовленных

этим методом (Рисунок 3.36). Поверхность рабочего участка представляет со­

бой горизонтальное оребрение, шаг и высота ребер приведены в Таблице 3.3.

Рис. 3.36. Фрагменты поверхности с микроструктурой: а — фронтальный вид; б — сечение по

открытой области ребер; в — сечение по закрытой области ребер (по впадине накатки).

По вершинам ребер в направлении течения пленки роликом наносится на­

катка с шагом 318 мкм. Линия B–B на рисунке совпадает со впадиной накатки.

При движении по оребренной поверхности ролик сминает вершины ребер во

впадине, образуя закрытые подповерхностные полости (Рисунок 3.36в). В про­

межутке между линиями накатки вдоль линии А–А (Рисунок 3.36б ) полости

остаются открытыми. Чередование открытых и закрытых полостей обеспечи­
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Таблица 3.3. Параметры поверхностей с микрооребрением

Вид поверхности Материал Параметры

Поверхность с

микрострукту­

рой № 1

Медь Горизонтальное оребрение с вертикаль­

ной накаткой, шаг ребер 100 мкм, высота

ребер 220 мкм, шаг накатки 318 мкм.

Поверхность с

микрострукту­

рой № 2

Медь Горизонтальное оребрение с вертикаль­

ной накаткой, шаг ребер 200 мкм, высота

ребер 440 мкм, шаг накатки 318 мкм.

вает микроциркуляцию жидкости в зазоре между ребрами, создавая дополни­

тельный механизм отвода тепла от поверхности к существующему переносу

скрытой теплоты парообразования. Коэффициент увеличения площади поверх­

ности составляет k=5.4. Рабочие участки изготовлен из меди, их размеры и

конструкция идентичны рабочим участкам, описанным в разделе 3.5.1.

Зависимость теплового потока от температурного напора для поверхности

№ 1 показана на Рисунке 3.37. Данные по испарению для 𝑞 < 0.5 Вт/см2 ложат­

Рис. 3.37. Кривая кипения для поверхности с микроструктурой.
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ся на зависимость 𝑞 от Δ𝑇 для гладкой поверхности. При достижении разности

температур «стенка–жидкость» 3–3.5 K начинается процесс парообразования,

температурный напор скачком, как и на гладкой поверхности, уменьшается до

величины порядка 2 K. В режиме пузырькового кипения коэффициенты тепло­

отдачи на этой поверхности выше, чем на поверхности № 2 (Рисунок 3.38).

Рис. 3.38. Зависимость коэффициента теплоотдачи от плотности теплового потока: а — по­

верхность №1, б — поверхность №2.

На Рисунке 3.39 представлена обработка данных по кипению в стекающей

пленке по формуле (3.12), полученной для течения однокомпонентной жидкости

на гладкой поверхности. Результаты по исследованию теплоотдачи в режиме

пузырькового кипения, полученные на микроструктурированной поверхности с

более мелким шагом ребер показали, что теплоотдача при кипении увеличивает­

ся примерно в 3 раза по сравнению с гладкой поверхностью [211–213]. Плотность

центров парообразования на микроструктурированной поверхности существен­

но больше (Рисунок 3.40), а размер паровых пузырей меньше, чем при кипении

пленки бинарной смеси на гладкой и профилированных поверхностях [213, 214].

Данные по теплоотдаче при кипении в пленке на микроструктурирован­

ной поверхности существенно превышают данные по теплоотдаче на гладкой

поверхности. Точки для всех чисел Рейнольдса лежат в одной группе, за ис­

ключением данных для малых чисел Рейнольдса при больших тепловых пото­
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Рис. 3.39. Теплообмен при кипении на поверхности с микротекстурой. I — Расчет по

формуле (3.12).

Рис. 3.40. Кипение на микроструктурированной поверхности. Re = 105; q=3.5 Вт/см2.

ках. При больших тепловых потоках на поверхности с микротекстурой, как и

на других поверхностях, возникают замываемые сухие пятна, вызывающие ло­

кальное повышение температуры стенки и уменьшение осредненного по длине

коэффициента теплоотдачи.
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3.7. Теплообмен на поверхности с сетчатым покрытием

Как уже отмечалось в обзоре литературы, установка металлических се­

ток на поверхности со стекающей пленкой жидкости приводит к турбулизации

течения, улучшению распределения жидкости по теплоотдающей поверхности,

а также к интенсификации процессов тепло – и массообмена. По аналогии с

оребрением, толщина пленки на внешней поверхности проволочек сетки может

значительно уменьшаться. Испарение микрослоя жидкости как на поверхно­

сти проволочек, так и внутри ячейки, при малых расходах жидкости может

привести к увеличению коэффициентов теплоотдачи. Основными параметрами

сетчатого покрытия с точки зрения влияния на интенсивность теплообмена яв­

ляются размер ячейки, материал и диаметр проволочки сетки, расположение

ячеек на обогреваемой поверхности относительно направления течения пленки

жидкости.

Для исследования влияния геометрических характеристик сетчатых по­

крытий на теплообмен при гравитационном течении пленок жидкости исполь­

зовались металлические сетки из латуни и нержавеющей стали с различными

размерами и ориентацией ячеек, Таблица 3.4 [215]. Исследование влияния харак­

теристик металлических проволочных сеток на интенсификацию теплообмена

проведено на рабочем участке с гладкой поверхностью из латуни, на который

устанавливались сетки их разных материалов с различными размерами яче­

ек. Характеристики сеток, устанавливаемых на рабочий участок, приведены в

Таблице 3.4. На Рисунке 3.41 показан внешний вид рабочих участков с установ­

ленными сетками [212, 216].

Основное различие в форме расположения ячеек относительно направле­

ния течения пленки состоит в характере обтекания жидкостью контактных то­

чек, т. е. точек прилегания узлов сетки к поверхности рабочего участка. Видео­

съемка течения пленки на поверхности с сетчатым покрытием показывает, что

характер обтекания жидкостью контактных точек оказывает влияние на пере­
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Таблица 3.4. Характеристики сетчатых покрытий

№ Материал Размер ячейки, мм Диаметр про­

волоки, мм

Ориентация

ячейки

1 Латунь 1.6×1.6 0.4 45∘, диагональ­

ная

2 Латунь 1.6×1.6 0.4 вертикальная

3 Нержавеющая

сталь

3.0×3.3 0.5 вертикальная

4 Нержавеющая

сталь

6.0×6.0 0.7 вертикальная

Рис. 3.41. Рабочие участки с сетчатыми покрытиями №1–4.

распределение жидкости между узлами сетки и поверхностью внутри ячейки.

На поверхности с диагональным расположением ячеек (сетка № 2, Таблица 3.4)

контактные точки расположены в шахматном порядке, поэтому жидкость сте­

кает вниз, периодически изменяя направление течения (Рисунок 3.42) [191]. На

поверхностях с прямоугольным расположением ячеек (сетки № 1, № 3 и № 4,

Таблица 3.4) жидкость в месте контакта сетки со стенкой натекает на горизон­
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Рис. 3.42. Течение пленки жидкости на поверхности с диагональным расположением сетки

из латуни №2. Re = 30 (слева); Re = 260 (справа).

тально расположенную проволочку. Далее жидкость растекается в обе стороны

и стекает в зазоры под проволочкой в соседних ячейках. Течение в окрестности

контакта аналогично течению в критической точке при натекании вертикаль­

ной струи жидкости на горизонтальную пластину. Различие в режимах течения

жидкости в пленке в области контактных точек может влиять на интенсивность

теплоотвода от стенки.

Режимы течения пленки на сетке из нержавеющей стали в режиме испаре­

ния показаны на Рисунке 3.43. Для всех типов сетчатого покрытия при малых

расходах жидкости в пленке капиллярные силы стягивают жидкость к прово­

лочкам сетки. По всему периметру ячеек сетки образуются мениски, а в цен­

тральной части ячеек происходит уменьшение толщины пленки. При больших

расходах количество жидкости в месте натекания на горизонтально располо­

женную проволочку увеличивается. Жидкость стекает вниз не только в зазоре

под проволочкой, но может также перетекать через проволочки сетки. Толщина

пленки внутри ячеек значительно возрастает. Для сеток с меньшим размером

ячеек их заполнение при увеличении числа Рейнольдса более равномерное.

Режим пузырькового кипения в стекающей пленке при больших тепловых

потоках показан на Рисунке 3.44. Так же, как и на структурированных поверх­
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Рис. 3.43. Течение пленки жидкости на поверхности с сетчатым покрытием из нержавеющей

стали №3. Re = 52 (слева); Re = 159 (справа).

Рис. 3.44. Кипение на трубе с сетчатым покрытием №2, 𝑞 = 3.1 Вт/см2; Re = 210.

ностях, он характеризуется образованием пузырей большого размера, покрыва­

ющих практически всю поверхность трубы. Высота пузырей достигает 5–6 мм.

Разрушение пузырей сопровождается выбросом мелких капель жидкости.

Результаты экспериментов по измерению коэффициентов теплоотдачи в

стекающей пленке смеси хладонов на гладкой поверхности, а также на раз­
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личных сетчатых покрытиях, показаны на приведенных ниже рисунках [217].

Первичные данные представлены в виде зависимости теплового потока от тем­

пературного напора. На поверхности с сетчатым покрытием из латунной сет­

ки с вертикальной ориентацией проволочек относительно направления течения

пленки (Рисунок 3.45) наблюдается более крутая зависимость теплового пото­

ка от температурного напора в режиме испарения, чем на гладкой поверхности

(Рисунок 3.17), а переход к пузырьковому кипению происходит при меньших

температурных напорах. Отсутствует падение температуры стенки после нача­

ла пузырькового кипения. Влияние числа Рейнольдса на теплообмен также не

наблюдается. На поверхности с сетчатым покрытием из нержавеющей стали за­

Рис. 3.45. Зависимость теплового потока от

температурного напора на поверхности с ла­

тунной сеткой № 2.

Рис. 3.46. Зависимость теплового потока от

температурного напора на поверхности с сет­

кой №3 из нержавеющей стали.

висимость теплового потока 𝑞 от ∆𝑇 для чисел Рейнольдса 40–110 практически

линейна, т. е. не изменяется при переходе от режима испарения к пузырьково­

му кипению (Рисунок 3.46). При больших числах Рейнольдса 160–260 характер

изменения теплового потока от температурного напора становится таким же,

как на гладкой поверхности с небольшим скачком температуры при перехо­



160

де к пузырьковому кипению. Величина температурного напора при переходе

к пузырьковому кипению на всех сетчатых покрытиях оказывается примерно

одинаковой, за исключением малых чисел Рейнольдса.

Зависимость осредненных по длине коэффициентов теплоотдачи от плот­

ности теплового потока для латунной сетки с различной ориентацией ячеек

показана на Рисунке 3.47. При тепловом потоке 𝑞 6 1 Вт/см2 теплообмен осу­

ществляется в режиме испарения на всей длине обогреваемого участка, как на

гладкой трубе, так и на поверхности с сетчатым покрытием. В этом режиме ко­

эффициенты теплоотдачи не зависят от теплового потока. На сетках с прямо-

угольным расположением ячеек коэффициентытеплоотдачи в режиме испаре­

ния несколько выше, чем на сетке с ромбовидным расположением ячеек. В режи-

ме пузырькового кипения коэффициенты теплоотдачи на сетках с различным

расположением ячеек и на гладкой поверхности практически одинаковы. Разни­

ца в коэффициентах теплоотдачи для сеток из одного материала с одинаковым

размером ячеек, но с различной ориентацией проволочек к направлению те­

чения пленки, возможно, обусловлена характером обтекания контактных точек

узлов сеток со стенкой трубы. Как было отмечено выше, обтекание горизонталь­

ной проволочки может приводить к увеличению коэффициентов теплоотдачи.

Рис. 3.47. Зависимость коэффициентов теплоотдачи от теплового потока на поверхности с

сетчатыми покрытиями. 1 — прямоугольная ориентация ячеек; 2 — диагональная ориентация

ячеек; 3 — гладкая поверхность. а — Re = 80; б — Re = 260.
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Влияние размера ячейки на коэффициенты теплоотдачи показано на Ри­

сунке 3.48. Увеличение коэффициентов теплоотдачи с увеличением размера яче­

ек вероятно обусловлено увеличением удельной поверхности с малой толщиной

пленки внутри ячеек. Визуализация течения пленки по поверхности с сетчатым

Рис. 3.48. Зависимость коэффициентов теплоотдачи от размеров ячеек сетчатых покрытий.

1 — 1.6 мм; 2 — 3.3 мм; 3 — 6 мм; 4 — гладкая поверхность. а — Re = 160; б — Re = 260.

покрытием (см. напр. рисунки 3.42 и 3.43) показывает, что доля поверхности с

тонкой пленкой внутри ячейки возрастает с увеличением размера. Это может

быть справедливо до тех пор, пока размер ячейки будет меньше длины волны

на поверхности пленки. Коэффициенты теплоотдачи на поверхности с сетча­

тым покрытием в режиме испарения увеличиваются в 1.5–2 раза по сравнению

с гладкой поверхностью. Образование менисков вокруг проволочек приводит

к увеличению поверхности испарения. Уменьшение толщины пленки внутри

ячеек сетки снижает термическое сопротивление пленки жидкости. Эти два

фактора являются основными причинами увеличения теплоотдачи по сравне­

нию с гладкой поверхностью. Некоторый вклад в перенос тепла может вносить

теплопередача от стенки через контактные точки сетки. При больших расходах

жидкости в турбулентном режиме течения возможна интенсификация тепло­

обмена за счет вихреобразования в промежутке между двумя последовательно

расположенными рядами проволочек [162].
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Опытные данные по кипению стекающей пленки смеси хладонов на поверх­

ностях с сетчатым покрытием были обобщены по аналогии со структурирован­

ными поверхностями по модели Гогонина [203]. Результаты обработки показаны

на Рисунке 3.49. Коэффициенты теплоотдачи при кипении на сетчатых покры­

Рис. 3.49. Теплообмен при кипении на поверхности с сетчатыми покрытиями: 1 — сетка №1;

2 — сетка №2; 3 — сетка №3; 4 — гладкая поверхность. I – Расчет по формуле (3.12).

тиях удовлетворительно совпадают с данными для гладкой поверхности. Наи­

большее отклонение от расчетной модели (3.12) наблюдается при малых числах

Re*, соответствующих неразвитому пузырьковому кипению. При больших теп­

ловых потоках совпадение с расчетной моделью удовлетворительное. Наличие

сетки на поверхности влияет на начало пузырькового кипения на поверхности,

интенсивность отвода тепла при кипении не изменяется.

Таким образом, параметры исследуемых авторами сетчатых покрытий ока­

зывают существенное влияние на гидродинамику течения пленки (перераспре­

деление жидкости по поверхности, увеличение поверхности испарения) и на

теплоотдачу при испарении пленки жидкости. Однако для достижения интен­

сификации теплоотдачи при пузырьковом кипении необходимо использовать

поверхности с упорядоченной микроструктурой, характеристики которой спо­

собствуют созданию большего количества центров парообразования, приводят

к снижению температурных напоров, необходимых для начала закипания.
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3.8. Критический тепловой поток в стекающих пленках

на структурированных поверхностях

В данном разделе приведены результаты исследования закономерностей

развития кризисных явлений в стекающих пленках на исследованных структу­

рированных поверхностях [138, 178, 198, 218, 219]. В диссертационной работе

Володина О.А. [179] приводятся характерные для стекающей пленки виды кри­

зисных явлений:

− Разрыв нагреваемой пленки жидкости под действием термокапиллярных

сил (эффект Марангони). Такие режимы развития кризиса характерны

для течения пленок жидкости, существенно недогретых до температуры

насыщения.

− Разрыв пленки при минимальной плотности орошения. В результате вы­

паривания жидкости на выходе обогреваемых поверхностей происходит

локальное утончение и разрыв пленки жидкости в режиме испарения. Да­

же в адиабатических условиях существует минимальная плотность оро­

шения, ниже которой на поверхности нарушается сплошность течения.

Для криогенных жидкостей и хладонов, имеющих малые краевые углы

смачивания (до 10∘ на металлических поверхностях), сплошность течения

может сохраняться до очень малых значений числа Рейнольдса.

− Третий вид кризиса — оттеснение жидкости от поверхности нагрева паро­

вой прослойкой при наступлении кризиса пузырькового кипения в пленке

жидкости. Данный вид кризиса реализуется в наиболее «толстых» плен­

ках при больших значениях чисел Рейнольдса на ограниченных по длине

вдоль течения тепловыделяющих поверхностях.

За величину критического теплового потока (КТП) в работе принимается

тепловой поток, соответствующий появлению на теплоотдающей поверхности
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устойчивых сухих пятен, следствием чего является рост локальной температу­

ры поверхности в области осушения и уменьшение коэффициента теплоотдачи.

Возникновение сухих пятен на гладкой и на оребренной поверхностях показано

на Рисунках 3.20 и 3.21. Режим развития кризиса на поверхности с ромбовидной

структурой показан на Рисунке 3.29в. Момент появления сухих пятен фиксиро­

вался как по росту локальных температур стенки, так и визуально.

Пример повышения температуры стенки для режима течения пленки на

оребренной поверхности, показанного на этих рисунках, показан на Рисунке 3.50.

При тепловом потоке 𝑞 = 1.5 Вт/см2 замываемое сухое пятно не приводит к за­

Рис. 3.50. Распределение температуры стенки по длине. q, Вт/см2 : 1 — 1.5; 2 — 1.8.

метному изменению распределения температуры стенки и среднего по длине

участка коэффициента теплоотдачи. Устойчивый режим сохраняется в течение

длительного времени. Незначительное увеличение теплового потока до 𝑞 = 1.8

Вт/см2 приводит к увеличению температуры стенки на выходе рабочего участка

до 80∘C. Перегрев стенки по отношению к температуре насыщения жидкости

достигает более 50∘C. Эта величина теплового потока соответствует критиче­

скому значению. При возникновении кризиса увеличение температуры стенки

происходит практически на всей обогреваемой поверхности. Жидкость оттор­

гается от перегретой поверхности и стекает далее в виде капель или отдельных

струй (Рисунок 3.51).
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Рис. 3.51. Осушение микроструктурированной поверхности. Re = 105; q=9.1 Вт/см2 [214].

Результаты измерения критического теплового потока на рабочих участ­

ках с профилированной поверхностью приведены на Рисунке 3.52 [178, 179, 200].

Наименьшие значения критического теплового потока получены на гладкой по­

верхности и на поверхности с горизонтальным оребрением. Нанесение ромбо­

видной текстуры на поверхность приводит к незначительному увеличению кри­

тического теплового потока, вероятно, вследствие более равномерного распре­

деления жидкости по периметру рабочего участка. Близкие значения критиче­

ского теплового потока были получены на поверхности с сетчатым покрытием

с диагональным расположением ячеек.

В цитируемых выше работах было показано, что кризис теплоотдачи при

ламинарно-волновом течении пленки на гладкой и профилированной поверх­

ностях определяется испарением остаточного слоя жидкости. К этому выводу

авторы пришли в результате визуальных наблюдений процесса течения пленки

и анализа результатов высокоскоростной видеосъемки [178, 198]. Аналогичные

результаты по изменению локальной толщины пленки жидкого азота в лами­

нарно-волновом режиме течения приведены в работе [192]. Наибольшее измене­

ние средней толщины пленки происходит в нижней части зоны обогрева рабоче­
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Рис. 3.52. Зависимость критического теплового потока от числа Рейнольдса. Смеси хладо­

нов R114/R21: 1 — гладкая поверхность; 2 — поверхность с горизонтальным оребрением; 3 —

поверхность с ромбовидной текстурой; 4 — сетчатое покрытие; 5, 6 — данные Christians and

Thome (2012) (поверхность Gewa-B5), для хладонов R236fa и R134a соответственно; 7 — дан­

ные для участка с микрооребрением. I — тепловой поток, соответствующий полному испа­

рению жидкости на выходе рабочего участка. Расчетные зависимости: II — формула (3.14);

III — модифицированная зависимость (3.14) [200].

го участка. При малых числах Рейнольдса пленки на входе в рабочий участок

локальное число Рейнольдса на выходе даже при тепловых потоках, соответ­

ствующих режиму испарения, может уменьшиться по сравнению со входом,

как и на смеси хладонов, в два раза и более. Основанная на этих представле­

ниях модель кризиса в стекающих пленках была получена в работе Pavlenko,

Lel [220]. Согласно этой модели, для возникновения кризиса необходимо испа­

рить жидкость в остаточном слое между гребнями крупных волн, а также ту

жидкость, которая периодически поступает в остаточный слой при прохожде­

нии по пленке крупных трехмерных волн. Зависимость, учитывающая эти две

составляющие, имеет вид:

𝑞кр = 𝑟ρ′
(︂
δ 3

ост 𝑔

3ν′ 𝑙ср
+ 0.25 𝑘 δост𝑓ср

)︂
, (3.14)

где: δ ост — толщина остаточного слоя, м; 𝑙ср — средняя длина крупных волн, м;

𝑓ср — частота прохождения крупных волн, c−1; 𝑘 — коэффициент обновления.
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Эти величины являются функциями локального числа Рейнольдса. Линия II

на Рисунке 3.52 соответствует величине КТП, рассчитанной по формуле (3.14)

[179]. Значения средней длины крупных волн и их скорости были взяты из

экспериментов, в которых волновые характеристики пленочного течения ре­

гистрировались с помощью высокоскоростной камеры [138]. Расчет толщины

остаточного слоя был выполнен по формуле [221]:

δост = 0.52(ν𝑐/𝑔)1/2. (3.15)

Учет влияния трехмерной формы волн на условия подтекания жидкости в оста­

точный слой и его периодическое обновление определяется вторым членом в

формуле (3.14) с коэффициентом обновления 𝑘 = 0.2. Эта формула (линия II )

удовлетворительно описывает полученные результаты по условиям возникнове­

ния сухих пятен на гладких поверхностях.

Для описания данных по КТП на профилированной поверхности с ром­

бовидной текстурой и сетчатым покрытием в расчет по данной модели была

внесена эмпирическая поправка, учитывающая увеличение эффективной тол­

щины пленки [200]. Расчет критического теплового потока с введенной поправ­

кой, учитывающей увеличение толщины остаточного слоя жидкости на 20% при

обтекании ею канавок текстуры или проволочек сетки, показан на Рисунке 3.52

линией III. Данная корреляция дает наилучшее согласие с опытными данными

для смеси хладонов R114/R21 (точки 3, 4) в области малых чисел Рейнольдса

(Re 6 80). При больших значениях чисел Рейнольдса линия III оказывается за­

метно выше полученных опытных данных для ромбовидной текстуры, в тоже

время достаточно хорошо описывает результаты по кризису для хладона R134

на трубах c развитой поверхностью Gewa-B5, приведенные в [141]. Результаты

по кризису для хладона R236fa при меньших числах Рейнольдса лежат ближе

к кривой полного испарения.

Линия I на рисунке соответствует расчету теплового потока, необходимо­

го для полного испарения пленки на выходе рабочего участка с нагревателем
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длиной 70 мм. Для более коротких рабочих участков тепловые потоки, необ­

ходимые для полного испарения жидкости, будут увеличиваться обратно про­

порционально длине. Положение этой линии также будет зависеть от свойств

рабочей жидкости, в частности, для хладонов R236fa и R134 линии полного ис­

парения лежат немного выше линии I. Данная кривая дает верхнюю предель­

ную границу критического теплового потока. При малых расходах жидкости

в пленке экспериментальные значения критического теплового потока на глад­

кой поверхности, на поверхности с ромбовидной текстурой, а также с сетчатым

покрытием близки к кривой полного испарения, что качественно согласуется с

оценкой доли выпарившейся жидкости (Рисунок 3.11). При больших расходах

жидкости кризис возникает при меньших тепловых потоках в соответствии с

описанным выше механизмом.

Максимальные критические тепловые потоки в экспериментах были до­

стигнуты на рабочих участках с микротекстурой (точки 7 Рисунка 3.52) [213,

222]. При малых числах Рейнольдса данные приближаются к линии полного

испарения, чем выше расход жидкости, тем дальше значение критического теп­

лового потока отклоняется от линии полного испарения. Кризис начинается

в нижней части рабочего участка сначала с образования сухого замываемого

пятна при тепловом потоке около 6 Вт/м2 (Рисунок 3.53 слева). При образова­

нии замываемых сухих пятен на большей части поверхности сохраняется режим

пузырькового кипения. Для полного отторжения пленки и осушения значитель­

ной части поверхности требуется подвод большого количества энергии. Осуше­

ние примерно половины рабочего участка происходит при тепловом потоке 12.6

Вт/м2 (Рисунок 3.53 справа). Полное осушение поверхности при меньшем числе

Рейнольдса показано выше (Рисунок 3.51).

При течении пленки по рабочим участкам с подповерхностными полостями

(Gewa-B5, поверхность с микрооребрением) эффективная толщина пленки жид­

кости, обладающей высокой смачиваемостью, существенно возрастает по срав­

нению с гладкой поверхностью. Глубина оребрения превосходит толщину оста­
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Рис. 3.53. Образование сухого пятна и развитие кризиса на поверхности с микроструктурой,

Re = 157: слева — появление замываемого сухого пятна, q = 6 Вт/м2; справа — осушение

нижней части обогреваемого участка, q = 12.6 Вт/м2.

точного слоя на гладкой поверхности, следовательно, даже при выпаривании

остаточного слоя стекающей пленки, в подповерхностных полостях обогревае­

мой поверхности аккумулируется большое количество жидкости, препятству­

ющее резкому повышению температуры стенки и способствующее повышению

критического теплового потока.

Основные результаты, полученные в Главе 3

Получены новые экспериментальные данные по интенсификации теплообмена

в стекающих пленках на структурированных поверхностях различных типов:

с профилированной поверхностью, с подповерхностными полузамкнутыми по­

лостями, с внешней шероховатостью в виде металлических сеток.

На поверхности с горизонтальным оребрением интенсификация теплообмена

при испарении наблюдается в режиме перехода от ламинарно-волнового к тур­

булентному течению в результате возникновения мелкомасштабных волн на по­

верхности пленки. На поверхности с трехмерной ромбовидной структурой в ре­
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зультате более равномерного распределения жидкости по периметру вертикаль­

ной трубы наблюдается интенсификация теплообмена по сравнению с гладкой

поверхностью в области больших расходов жидкости. Критический тепловой

поток на этой поверхности приближается к величине теплового потока полного

испарения.

Впервые получены опытные данные по теплоотдаче в стекающей пленке на по­

верхности с полузамкнутыми полостями с характерными размерами порядка

100 мкм. Получена значительная интенсификация теплообмена в режиме пу­

зырькового кипения. Критический тепловой поток близок к величине теплового

потока полного испарения.

Исследовано влияние размера ячеек сетчатых покрытий на теплообмен в стека­

ющей пленке смеси хладонов. Интенсификация теплообмена на поверхности с

сетчатым покрытием наблюдается в режиме испарения и в режиме перехода от

испарения к пузырьковому кипению. Интенсификация происходит в результате

аккумуляции жидкости вокруг проволочек сетки и уменьшения толщины плен­

ки жидкости внутри ячеек сетки. Интенсификация теплообмена при развитом

пузырьковом кипении на этих поверхностях практически отсутствует.

Показано, что в исследованном диапазоне изменения концентрации летучего

компонента смеси хладонов R114/R21 не наблюдается заметного влияния на­

чального состава смеси на коэффициент теплоотдачи при испарении и кипении

пленки на исследованных структурированных поверхностях.

Полученные результаты важны для разработки высокоэффективных вы­

парных аппаратов, испарителей, компактных теплообменников в химической

технологии, криогенной технике, в установках для ожижения природного газа,

в системах термостабилизации различного назначения.
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Глава 4

Тепломассоперенос при противоточном течении

пара и жидкости в канальных системах

структурированных насадок в дистилляционных

колоннах

4.1. Введение

Совместное противоточное течение жидкости и пара в каналах регулярных

насадок является основным режимом течения в процессах разделения смесей

на чистые компоненты или фракции различного состава. Основными техноло­

гическими процессами, в которых осуществляется разделение смесей, являются

дистилляция и ректификация. Принципиальной разницы между дистилляцией

и ректификацией практически нет, в литературе используются оба определения.

Основное и существенное различие, по мнению авторов [223], состоит в том, что

дистилляция — процесс непротивоточный, ректификация — принципиально про­

тивоточный процесс. В работе [224] приводятся примеры проведения процесса

ректификации при прямоточном подъемном и опускном течении. По-видимому,

более важным признаком ректификации является возможность осуществления

многократного контакта между жидкой и паровой фазами в аппаратах для раз­

деления смесей с наибольшей эффективностью. Практика показывает, что наи­

большие значения коэффициентов извлечения или наименьшие значения числа

единиц переноса при прочих равных условиях достигаются при противотоке.

По этой схеме работает большинство массообменных аппаратов [225].

В России и в мире накоплен огромный опыт исследования различных ас­

пектов разделения смесей посредством дистилляции, опубликовано большое ко­

личество монографий и оригинальных статей: Кафаров В.В., Касаткин А.Г.,
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Рамм В.М., Розен А.М., Олевский В.М., Айнштейн В.Г., Захаров М.К., Серафи­

мов Л.А., Кулов Н.Н., Жаворонков Н.М., Малюсов В.А., Лаптев А.Г., Фарахов

М.И., Пушнов А.С., Kister H., Taylor & Krishna, Bonilla, Spigel & Meier, Rocha,

Bravo, Agrawal, Olujic Z. и др.

Дистилляция и ректификация являются чрезвычайно энергоемкими про­

цессами, поэтому эффективность разделения является одним из главных па­

раметров, определяющих эксплуатационные расходы, капитальные затраты и

габариты оборудования. Развитие технологий разделения действительно под­

держивается междисциплинарными достижениями. Исследования в области хи­

мии, материаловедения, химической технологии, машиностроения и многих дру­

гих отраслей вносят свой вклад как для академических исследований, так и для

строительства промышленных установок. Чрезвычайно важным является вза­

имодействие передовых исследовательских групп с ведущими производителя­

ми разделительных установок. Национальный Исследовательский Совет США

(The National Research Council) опубликовал в 1987 г. Отчет «Разделение и

очистка: критические потребности и перспективы», в котором были обозначе­

ны приоритетные направления исследований:

− исследование явлений переноса на межфазной поверхности;

− увеличение производительности колонн и эффективности разделения;

− разработка более эффективного оборудования для процессов разделения;

− повышение экономичности разделительных установок.

Недавно представительная рабочая группа подтвердила, что эти проблемы оста­

ются актуальными и сегодня [226].

Основными элементами внутреннего оборудования разделительных колонн

являются распределители жидкости и пара, непосредственно разделительные

устройства (тарелки и насадки различной конструкции), опорные решетки и др.
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[227, 228]. Как показывает анализ патентов и других публикаций, для обеспече­

ния эффективной работы разделительных колонн большое внимание уделяется

параметрам распределителей жидкости, определяющих первоначальное ороше­

ние жидкости, и перераспределителей жидкости и пара, периодически устанав­

ливаемых между слоями по высоте насадки, а также устройств, препятствую­

щих накоплению жидкости на стенках колонны и снижающих их отрицательное

влияние на разделение смесей [229].

Даже при равномерном распределении входящих потоков картина их дви­

жения внутри промышленного аппарата довольно сложна. Как правило, ско­

рости потока неодинаковы по поперечному сечению аппарата вследствие пе­

ремешивания, разности плотностей фаз, байпасирования, образования застой­

ных зон и т. д., причем распределение потоков меняется также и по высоте.

Эти неравномерности присущи как жидкой, так и паровой фазам [225]. Игно­

рирование действительных полей скоростей, температур и концентраций пото­

ков обычно приводит к существенным ошибкам при расчете производственных

аппаратов. Наиболее сильно это обстоятельство сказывается при масштабном

переходе от лабораторных установок к промышленным. Причиной масштабно­

го эффекта является возникновение в промышленных установках крупномас­

штабных гидродинамических неоднородностей как по сечению, так и по высо­

те аппаратов [230–232]. Получение точных данных о структуре потоков и дей­

ствительных полях скоростей в промышленных аппаратах представляет собой

практически невыполнимую задачу, поэтому важными направлениями являют­

ся экспериментальные исследования гидродинамики и массообмена на крупно­

масштабных установках и математическое моделирование явлений переноса в

процессах разделения смесей.

Из всего многообразия разделительных устройств структурированные на­

садки занимают особое место благодаря возможности изготовления поверхно­

сти с заданными свойствами [233]. Практика применения нерегулярных засып­

ных насадок показала, что, хотя эффективность разделения в них может быть
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выше, чем в тарельчатых колоннах, распределение жидкости и пара в сече­

нии колонн устанавливается произвольным образом, и, соответственно, эффек­

тивность разделения также будет зависеть от локальной плотности элементов

упаковки в сечении колонны. Конструктивные, массообменные и гидравличе­

ские характеристики нерегулярных насадок можно найти во многих статьях и

монографиях [234–238]. Далее нами будут рассматриваться только регулярные

структурированные насадки.

Специфические новые вопросы при использовании регулярных насадок в

колоннах и аппаратах нецилиндрической геометрии возникают при анализе эф­

фективности работы так называемых термически связанных раздельных ди­

стилляционных колонн, внедрение которых является перспективным в связи с

возможностью снижения удельных энергозатрат и капитальных

вложений [239–242].

Строгий учет влияния вышеуказанных факторов и соответствующих пара­

метров в рамках теоретического описания массообмена в таких системах пред­

ставляет значительные трудности. Это, в первую очередь, связано с необходимо­

стью задания большого набора эмпирических зависимостей, характеризующих

взаимосвязанное влияние потоков жидкости и пара на неравномерность их те­

чения и конечную эффективность разделения смесей. Продвижение в этом на­

правлении, особенно при расчете колонн большого диаметра, предназначенных

для разделения смесей с высокой степенью очистки продуктов (большое количе­

ство ступеней переноса), также ограничивается возможностями моделирования.

На данном этапе разработки численных моделей и достигнутой точности описа­

ния процессов массопереноса с учетом эффектов неравномерности жидкости и

пара в структурированных насадках их ценность, на наш взгляд, определяется

больше прогнозирующей, предсказательной ролью [163, 243–246]. В данной си­

туации значимость проведения комплексных систематических эксперименталь­

ных исследований на крупномасштабных моделях ректификационных колонн

по установлению взаимосвязи между локальными гидродинамическими харак­
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теристиками течения смесей жидкости и пара и интегральными параметрами

разделения в насадках отмечается многими авторами [247–249]. Как отмече­

но в работе [250], на сегодняшний день только экспериментальные данные яв­

ляются единственным источником достоверной информации в данной области

индустрии.

В настоящее время опубликовано большое количество работ по исследова­

нию массообмена, перепада давления при разделении смесей жидкости в круп­

номасштабных моделях разделительных колонн с регулярной и нерегулярной

насадками [251–254]. Исследования на этих моделях, как правило, проведены

либо на воздухо-водяных смесях, либо на различных смесях органических жид­

костей. Характер совместного течения жидкости и пара, интегральная эффек­

тивность разделения смесей по данным ряда работ сложным и неоднозначным

образом зависят от величин расходов жидкости и пара и соотношения между

ними, давления в колонне, высоты используемых насадок. Важным является

вопрос сопоставления данных, особенно по эффективности разделения, полу­

ченных на колоннах разных диаметров. Анализ экспериментальных данных,

представленных в этих и других работах, показывает их существенную неодно­

значность, зачастую противоречивость. Это, по-видимому, связано с влиянием

на исследуемые процессы большого количества вышеуказанных факторов, боль­

шинство из которых на различных установках и в разных сериях опытов может

изменяться не систематически и неконтролируемым образом. Это в существен­

ной мере осложняет их обобщение и выявление общих закономерностей по гид­

родинамике и массообмену при противоточном течении смесей жидкости и пара

в регулярных насадках. Практика показывает, что необходимы дальнейшие ком­

плексные и систематические исследования по гидродинамике и массообмену на

крупномасштабных моделях разделительных колонн в широких диапазонах из­

менения режимных параметров и различной компоновке элементов регулярных

насадок.
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С этой целью в ИТ СО РАН была создана крупномасштабная эксперимен­

тальная модель дистилляционной колонны со структурированной насадкой. В

работах [255–257] приведены подробное ее описание, экспериментальные воз­

можности, методика проведения опытов и отдельные первые результаты по ис­

следованию взаимосвязи эффективности разделения и распределения локаль­

ного расхода жидкости, состава смеси по сечению и на стенке колонны. В ка­

честве рабочей жидкости используется смесь хладонов R114/R21 с различной

концентрацией легкокипящего компонента. Использование данной смеси позво­

ляет моделировать процессы разделения широкого класса систем, практически

важных для индустрии, в том числе процесс криогенной дистилляции воздуха.

Для исследования влияния режимных параметров на тепломассообменные

и гидравлические характеристики процесса разделения имеется возможность

независимого задания расходов пара и жидкости, а также соотношения между

ними. Различные структурированные насадки тестировались как при 𝐿/𝑉 = 1,

так и при 𝐿/𝑉 > 1. Эти данные получены для насадок с различной высо­

той слоев, с различным углом их вращения, в колоннах различного диаметра.

Исследовано влияние качества начального орошения структурированных наса­

док на разделение смеси. Проведено исследование формы поперечного сечения

структурированных насадок на эффективность разделения и гидравлические

характеристики.

4.2. Структурированные насадки для ректификационных

колонн

Структурированные насадки широко применяются в различных техноло­

гиях дистилляционного разделения: при получении криогенных продуктов, в

химической, нефтяной, пищевой и других отраслях промышленности. Их ши­

рокое распространение обусловлено высокой эффективностью разделения, низ­

ким перепадом давления, высокими нагрузочными характеристиками, сравни­
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тельно низкой стоимостью и рядом других факторов в зависимости от области

их применения. В настоящее время коммерческие типы, конфигурация, компо­

новка насадок, выпускаемых различными компаниями, а также сопутствующие

им функциональные и вспомогательные устройства характеризуются большим

разнообразием и существенно отличаются друг от друга большим количеством

факторов [233, 258–260]. Лидерами в области разработок и производства ре­

гулярных насадок являются фирмы Sulzer, Koch–Glitsch, Montz, New Tianjin

Technology & Development Co., Ltd., в России — ФГУП РНЦ «Прикладная хи­

мия», Инженерно-внедренческий центр «Инжехим». Образцы структурирован­

ных насадок различных фирм показаны на Рисунках 4.1 – 4.5.

Структурированная насадка состоит из гофрированных листов, изготов­

ленных из сетки или цельнометаллической ленты с текстурой в виде выступов

(Рисунок 4.1), или ориентированных в определенном направлении мелких ре­

Рис. 4.1. Структурированная насадка Mellapak 250Y компании Sulzer Chemtech Ltd.

бер (Рисунок 4.2). Микротекстура поверхности способствует более равномерно­

му распределению жидкости по насадке. Конструкция структурированных на­

садок постоянно совершенствуется с целью увеличения эффективности и про­
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Рис. 4.2. Структурированная насадка компании Sulzer Chemtech Ltd. [International Patent

Classification Nr.: WO 97/16247 (1997), Sulzer Chemtech AG, Winterthur, Schweiz].

изводительности (Рисунок 4.3) [261]. Структурированную насадку изготавли­

вают из различных металлов — алюминия, нержавеющей стали, меди, исполь­

зуют также керамику, полимерные материалы и т. д. Использование сеток из

различных материалов обеспечивает лучшую смачиваемость поверхности (Ри­

сунок 4.4) и увеличивает количество удерживаемой жидкости. В последнее вре­

мя появились насадки, изготовленные из пористой керамики (Рисунок 4.5). На

поверхность такой насадки может быть нанесен слой катализатора, она разра­

ботана для химической промышленности. В работе [262] приведены результаты

измерения перепада давления, количества удерживаемой жидкости, эффектив­

ности разделения на SiC-керамической насадке в лабораторных установках диа­

метром 100 мм.

Гофрированные листы структурированной насадки собираются в отдель­

ные слои, высота которых зависит от исходного размера металлической ленты.

На боковую поверхность каждого слоя устанавливаются две-три металлические

полоски, так называемые вайперы. Лепестки вайперов плотно прижимаются

к стенкам колонн. Вайперы возвращают в насадку жидкость, стекающую по

стенкам, и предотвращают сквозной проток пара в зазоре между насадкой и
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Рис. 4.3. Поколения высокопроизводительной структурированной насадки из металлических

листов [261].

Рис. 4.4. Сетчатая насадка: а — пластиковая сетка компании Sulzer Chemtech Ltd.; б — на­

садка из металлической сетки компании New Tianjin Technology & Development Co., Ltd.,

(http://www.chemseparation.com).

http://www.chemseparation.com


180

Рис. 4.5. Керамическая насадка компании New Tianjin Technology & Development Co., Ltd.

(http://www.chemseparation.com).

стенкой. Для колонн большого размера каждый слой насадки собирается из от­

дельных блоков или сегментов. В разделительную колонну каждый последую­

щий слой устанавливается под определенным углом относительно предыдущего

(обычно 90∘) для перемешивания потоков жидкости и пара. В слоях или сегмен­

тах гофрированные листы располагаются таким образом, что ребра на каждом

втором листе наклонены в противоположную сторону по сравнению с соседним

листом. Таким образом формируются перекрещивающиеся каналы для прохо­

да пара. Стандартный угол наклона ребер 45∘, но часто используется угол 60∘

для работы колонн в области больших расходов пара [263]. Практически вся

коммерческая структурированная насадка имеет перфорацию для выравнива­

ния давления по сечению колонны и перетока жидкости с одной стороны листа

на противоположную (см. например Рисунок 4.2). Отверстия в листах насадки

также способствуют снижению гидравлического сопротивления [262].

Основной характеристикой насадки является удельная поверхность в еди­

нице объема 𝑎 = 𝐴/𝑉кол,м2/м3. Производители предлагают насадки с удельной

поверхностью от 100 до 750 м2/м3 и выше. Некоторые геометрические парамет­

ры регулярных насадок показаны на Рисунке 4.6. К ним относятся высота и

http://www.chemseparation.com
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сторона канала, угол раскрытия ребер гофрирования, определяющие гидравли­

ческий диаметр каналов насадки. В соответствии с Рисунком 4.6 для единично­

го канала шириной b, высотой h, длиной L поверхность насадки будет 𝐴 = 4𝑠𝐿,

объем — 𝑉 = 𝑏ℎ𝐿, тогда удельную поверхность можно записать в виде:

𝑎 =
4 𝑠

𝑏 ℎ
. (4.1)

Угол наклона ребер
Диаметр слоев
насадки

Высота слоев
насадки

Вайперы

hpe

а

б

b

j

j

Рис. 4.6. Схема установки слоев насадки в колонну (а) и основные размеры каналов насад­

ки (б ): s — сторона канала; h — высота канала; b — ширина канала; δ— толщина листа; β—

угол раскрытия ребер [263].

Если в качестве периметра канала считать периметр V-образной «смочен­

ной» поверхности, то гидравлический диаметр единичного канала насадки, смо­
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ченного с двух сторон, запишется следующим образом:

𝑑ℎ =
4𝐹

𝑃
=

4 𝑏 ℎ

4 𝑠
=

4

𝑎
. (4.2)

Если в качестве канала для течения газа взять треугольное сечение, в котором

одна сторона открытая, тогда «смоченный периметр» запишется как 𝑏 + 2 𝑠,

соответственно гидравлический диаметр, как это приведено в работе [264], за­

пишется в следующем виде:

𝑑ℎ =
4𝐹

𝑃
=

2 𝑏 ℎ

(𝑏 + 2 𝑠)
. (4.3)

Для учета загромождения проходного сечения колонны листами насадки ис­

пользуется параметр «сухой просвет», определяемый следующими образом:

ε = 1 − 2 𝑠 δ𝑠ℎ
𝑏 ℎ

. (4.4)

С учетом толщины ленты, из которой изготовлены гофрированные листы на­

садки, и наличия жидкой пленки на поверхности насадки, гидравлический диа­

метр применительно к расчету числа Рейнольдса по паровой фазе запишется

следующим образом:

𝑑ℎ =
2 (𝑏 ℎ− 2 δ𝑠ℎ𝑠− 2 δ𝑓 𝑠)

(𝑏 + 2 𝑠)
, (4.5)

где δ𝑠ℎ — толщина фольги; δ𝑓 — толщина пленки.

Другие геометрические параметры, в дополнение к вышеуказанным, в су­

щественной мере влияют на растекание жидкости по поверхности, на гидродина­

мику противоточного течения смесей жидкости и пара. Здесь можно отметить

толщину и материал используемой при изготовлении насадки ленты или сетки,

форму микротекстуры и отверстий, профиль и угол наклона ребер, высоту и

угол вращения слоев насадки. Удельная поверхность насадки определяет про­

изводительность колонны, угол наклона ребер — гидравлическое сопротивление

и начало гидравлического кризиса.

Основные составляющие перепада давления — это потери на трение, поте­

ри давления вследствие резкого изменения направления потока газа при его
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зигзагообразном течении вверх по колонне, включая поворот потока на сты­

ке слоёв на угол, соответствующий углу их вращения, а также потери давле­

ния при взаимодействии потоков пара на границе перекрещивающихся каналов.

Площадь V-образной смоченной поверхности канала 2𝑠ℎ𝑝𝑒/ sinϕ является ха­

рактерной для определения гидравлических потерь от взаимодействия потока

газа со смоченной стенкой. Площадь поверхности 𝑏ℎ𝑝𝑒/ sinϕ является характер­

ной для определения гидравлических потерь от взаимодействия потоков пара

в перекрещивающихся каналах. Эти компоненты являются основными в общем

перепаде давления по колонне при расходах пара, предшествующих наступле­

нию подвисания жидкости в насадке. Материал насадки и параметры микро­

текстуры влияют на растекание жидкости по поверхности насадки, определяя

смоченную поверхность, и, следовательно, производительность и устойчивость

работы колонны.

4.3. Методика исследования массопереноса при

противоточном течении пара и жидкости в

структурированных насадках

4.3.1. Описание экспериментальной установки

Эксперименты по исследованию гидродинамики и массопереноса при про­

тивоточном движении пара и жидкости в каналах сложной геометрии проведе­

ны на крупномасштабной модели дистилляционной колонны. Установка состоит

из следующих основных блоков: разделительной колонны, контура конденсации

пара, контура испарения жидкости, системы управления и контроля режимных

параметров, системы измерения локальных характеристик потоков внутри ко­

лонны, системы измерения состава бинарной смеси, системы удаления паров

рабочей смеси из установки, станции хранения рабочих веществ. Принципиаль­

ная схема установки приведена на Рисунке 4.7. Внешний вид колонны показан
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Рис. 4.7. Принципиальная схема установки. 1 — верхняя секция колонны с распределителем

жидкости; 2 — измерительная секция; 3 — насадочные секции для размещения структуриро­

ванной насадки; 4 — измерительная секция; 5 — нижняя секция колонны с распределителем

пара; 6 — кожухотрубные испарители; 7, 8 — насосы для перекачки рабочей жидкости; 9 —

кожухотрубные конденсаторы; 10 — смеситель; 11 — подогреватель; 12 — электрокотлы; 13 —

расходомеры; 14 — холодильная машина; 15 — емкость для хранения рабочей смеси; 16 — ва­

куумный насос.

на Рисунке 4.8. Установка работает в замкнутом цикле. Пар, выходящий из

верхней части колонны (1), поступает в кожухотрубные конденсаторы (9), где за

счет охлаждающей воды конденсируется. Жидкость из конденсаторов подается

насосом (8) через подогреватель (11) в распределитель жидкости, расположен­

ный в верхней секции колонны (1). Подогреватель повышает температуру пе­

реохлажденной в конденсаторе жидкости, поступающей в колонну. Жидкость,

выходящая из колонны, насосом (7) подается в испарители (6). Для получения

пара используется тепло горячей воды, которая подогревается в контуре элек­
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Рис. 4.8. Внешний вид экспериментальной колонны.
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трокотлов (12). Из испарителей пар поступает в распределитель пара в нижней

части колонны. Удельная нагрузка колонны по жидкости для 𝐷 = 0.9 м — от 4

до 16 м3/(м2·с), массовый расход пара от 1 до 4 кг/с. Мощность электрокотлов

составляет 800 кВт.

Удаление рабочей смеси из контура производится с помощью насосов и вы­

паривания оставшейся жидкости нагревателем, расположенным на дне колон­

ны. Перед разборкой колонны осуществляется конденсация остаточных паров

до давления 0.4 бар с помощью холодильной машины (14). Рабочая смесь при

эвакуации из установки закачивается в емкость (15) для ее хранения.

После сборки колонны для удаления воздуха система вакуумируется ваку­

умными насосами (16) до 0.01 бар. Для заправки колонны рабочей жидкостью

давление в сосуде для хранения с помощью горячего теплоносителя поднимает­

ся до 2.5–3 бар, после этого жидкость под давлением перекачивается в предва­

рительно вакуумированную колонну. После заправки измеряется состав рабо­

чей смеси, далее проводится проверка соответствия давления и температуры в

колонне линии насыщения. Соответствие параметров рабочей жидкости состоя­

нию насыщения свидетельствует об отсутствии неконденсирующихся примесей

в колонне.

Разделительная колонна представляет собой сосуд диаметром 0.9 м, вы­

сотой 6.8 м, состоящий из девяти секций. В верхней секции (1) колонны раз­

мещается распределитель жидкости высотой 0.5 м, через жиклеры которого

жидкость орошает насадку. Перед установкой в распределитель жидкости все

жиклеры прошли процедуру индивидуального тестирования на воде. Величина

стандартного отклонения расходных характеристик от среднего значения для

всей группы жиклеров составляет 0.5%. Тестирование распределителя жидко­

сти на воде вместе с используемым предраспределителем показало, что нерав­

номерность расхода в струях по всему поперечному сечению не превышала 3%

во всем исследованном диапазоне изменения расходов жидкости. Плотность то­

чек орошения может изменяться от 125 до 1050 1/м2. Структура расположе­
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ния точек орошения может иметь треугольную, прямоугольную, квадратную

форму. Она выбирается для каждого типа насадки из условия орошения мак­

симального количества элементов насадки с минимальной неравномерностью.

Закрытием части жиклеров можно изменять степень неравномерности ороше­

ния насадки.

В нижней секции (5) установлен предраспределитель пара. В измеритель­

ных секциях (2) и (4) размещаются программно управляемые подвижные от­

борники жидкости и расходомеры, позволяющие проводить измерение локаль­

ных расходов и состава смеси по поперечному сечению колонны над насадкой

и под насадкой, локального расхода жидкости на стенке. Между секциями (2)

и (4) располагаются пять секций для установки насадки. Насадочные секции

колонны имеют разную высоту для установки 1, 2, 4, 5 и 8 слоев насадки в

любой комбинации. Все секции колонны, за исключением нижней и головной,

могут быть установлены в любой последовательности по высоте. Общая высота

насадки может варьироваться от 0.2 до 4 м. При изменении высоты насадки

измерительные секции (2) и (4) соответственно перемещаются так, чтобы они

располагались непосредственно над насадкой и после нее. Для возможности

визуального наблюдения течения жидкости в колонне в стенках каждой из из­

мерительных секций установлены по четыре окна диаметром 60 мм через 90∘

по периметру. В насадочных секция имеется по два окна. Внутрь основной ко­

лонны могут устанавливаться колонны меньшего диаметра, а также колонны с

различной формой поперечного сечения.

В нижней части колонны в секциях (4) и (5) размещены распределители

пара, обеспечивающие равномерное распределение пара по сечению колонны.

Схема ввода пара в колонну показана на Рисунке 4.9. Трубопроводы для входа

и выхода пара и жидкости расположены на боковой поверхности нижней и го­

ловной секций колонны. Пар через полутрубу (1), вырезанную снизу, поступает

в паровой объем (2). На крышке сосуда (2) установлены 452 трубки (3) высотой
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Рис. 4.9. Схема ввода пара в нижней части колонны. 1 — вход пара в полутрубу; 2 — паровой

объем; 3 — трубки предраспределителя пара; 4 — ситчатая тарелка (основной распределитель

пара); 5 — двухфазный слой на ситчатой беспровальной тарелке; 6 — структурированная на­

садка; 7 — опорная решетка, 8 — опускные камеры; 9 — дренажные трубы, 2 шт.; 10 — выход

жидкости.

100 мм, диаметром 10 мм для предварительного равномерного распределения

потока пара по сечению колонны. Далее пар проходит через ситчатую тарелку

(4) с барботажным двухфазным слоем (5) и затем попадает в структурирован­

ную насадку (6). Ситчатая тарелка является основным распределителем пара.

Структурированная насадка с заданным количеством слоёв устанавливается в

насадочные секции колонны. Нижний слой насадки опирается на поддерживаю­

щую решетку (7), закрепленную вверху измерительной секции. Жидкость, сте­

кающая с нижнего среза насадки, попадает на ситчатую тарелку, и далее через

переливные бортики сливается в опускные камеры тарелки (8). Для исключе­

ния контакта стекающей жидкости с входящим паром жидкость по дренажным

трубам (9) стекает из опускных камер в нижнюю часть колонны. Жидкость от­

водится из колонны через патрубок (10).
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Фотография измерительной секции с ситчатой тарелкой (перфорирован­

ной пластиной) приведена на Рисунке 4.10. Верху видна опорная решетка для

установки насадки, ниже располагается приемный коллектор локального рас­

ходомера, по бокам от ситчатой тарелки расположены опускные камеры.

Рис. 4.10. Внешний вид нижней измерительной секции.

В установке предусмотрена возможность работы как при полном возврате

флегмы, так и при 𝐿/𝑉 > 1. При работе установки в режиме, когда отношение

мольного расхода жидкости 𝐿 к мольному расходу пара 𝑉 больше единицы, к

потоку жидкости из конденсатора (8) насосом (11) подается дополнительный

поток жидкости из нижней части колонны. Оба потока смешиваются в смеси­

теле (10) и поступают в распределитель жидкости колонны.

4.3.2. Характеристики рабочей смеси

В качестве рабочей жидкости используется бинарная смесь хладонов R114

и R21. Хладон R114 в данной смеси является летучим компонентом. Темпера­

тура кипения хладона R21 при атмосферном давлении 8.9∘C, хладона R114 —

3.5∘C. Молекулярная масса хладона R21 — 102.92 кг/кмоль, хладона R114 —

170.92 кг/кмоль. Теплота парообразования хладона R21 при температуре ки­
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пения — 239.12 кДж/кг, хладона R114 — 134.04 кДж/кг. Значения мольной теп­

лоты парообразования составляющих смеси близки между собой, 24.61 и 22.91

кДж/моль соответственно [180]. Жидкость имеет низкую вязкость, малую ве­

личину поверхностного натяжения, хорошо смачивает металлические поверхно­

сти. При абсолютном давлении 𝑝 = 3 бар температура в объеме колонны изме­

няется от ≈ 41∘C в нижней части колонны до ≈ 33∘C в верхней части колонны.

Уровень температур и давлений являются удобным для моделирования широ­

кого спектра систем промышленного значения, включая разделение воздуха в

криогенных дистилляционных колоннах [265].

Линия равновесия смеси при рабочем давлении показана на Рисунке 4.11.

Состав смеси выражается в мольных долях летучего компонента, представляю­

Рис. 4.11. Диаграмма равновесия смеси хладонов R114 и R21 для давления 𝑝 = 3 бар. 1 — рав­

новесная концентрация паровой фазы; 2 — линия равенства концентраций паровой и жидкой

фаз; 3 — положение точки азеотропы.

щих отношение киломолей этого компонента к общему числу киломолей смеси.

Чаще всего будет встречаться запись 𝐶𝑥 для концентрации летучего компо­

нента в жидкой фазе и 𝐶𝑦 для концентрации летучего компонента в паровой

фазе. Иногда для обозначения этих же величин будут использоваться обозна­

чения 𝑥 и 𝑦. Смесь имеет точку азеотропы. При рабочем давлении в верхней

части колонны 𝑝 = 3 бара точке азеотропы соответствует 𝐶𝑥 = 0.6222. При



191

увеличении давления концентрация летучего компонента в точке азеотропы

уменьшается. Все эксперименты, результаты которых приведены в диссерта­

ции, проведены в диапазоне изменения концентрации летучего компонента R114

от 0 до 60%, т. е. левее точки азеотропы. До точки азеотропы диаграмма рав­

новесия выглядит также, как для смеси близкокипящих компонентов, таких

как азот/кислород, аргон/кислород, циклогексан/н-гептан (CH/nH), хлорбен­

зол/этилбензол (CB/EB), орто-/пара-ксилол (OX/PX). Перечисленные смеси

широко используются при тестировании разделительных устройств [265].

Диаграмма равновесия показывает, что коэффициент летучести данной си­

стемы α =
𝑦𝑒(1 − 𝑥)

𝑥(1 − 𝑦𝑒)
(иногда используется упрощенная форма записи 𝑘𝑣𝑙 =

𝑦𝑒
𝑥

)

не является постоянной величиной. Его значение постепенно уменьшается от

α ≈ 2 при 𝐶𝑥 = 0 до α ≈ 1 в точке азеотропы. Движущая сила процесса (𝑦𝑒−𝑦)

также является переменной величиной. Свойства рабочей смеси в характерных

точках (низ — малая концентрация, середина и верх колонны — большая концен­

трация) приведены в Таблице 4.1. Массоперенос между восходящим потоком

паровой фазы бинарной смеси и стекающей пленкой жидкой фазы и разделе­

ние смеси на обогащенные отдельными составляющими потоки осуществляется

на развитой поверхности регулярной структурированной насадки. В верхнюю

часть колонны по каналам структурированной насадки поднимается паровой

поток, обогащенный летучим компонентом R114. В нижнюю часть колонны сте­

кает жидкость, обогащенная хладоном R21. Из таблицы видно, что плотность

пара при движении вверх колонны увеличивается, что создает предпосылки для

возникновения неустойчивости потока. Концентрация летучего компонента вни­

зу колонны всегда поддерживалась на уровне 0.3%. В верхней части колонны

при 𝐿/𝑉 = 1 концентрация летучего компонента R114 изменялась от 40 до

60% в зависимости от типа насадки, количества слоев, нагрузки по пару, при

𝐿/𝑉 = 1.7 концентрация хладона R114 изменялась в пределах 5–10%.
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Таблица 4.1. Свойства рабочей смеси, 𝑝 = 3 бар

Жидкость

𝐶𝑥 ρ µ× 104 𝐷 × 109 σ× 102 𝑡 𝑦𝑒/𝑥

% кг/м3 Па·с м2/c Н/м ∘C

0.3 1329.4 2.92 4.76 1.58 40.5 1.956

10 1346.4 3.03 4.83 1.50 37.8 1.63

60 1401.0 3.33 5.66 1.17 33.3 1.008

Пар

𝐶𝑦 ρ µ× 105 𝐷 × 107 𝑡 𝑦/𝑥𝑒

% кг/м3 Па·с м2/c ∘C

0.3 12.7 1.19 10.1 40.6 1.965

10 13.6 1.19 9.93 38.9 1.762

60 18.4 1.19 9.43 33.3 1.01

4.3.3. Методика проведения экспериментов

Для сбора информации и обработки результатов экспериментов установка

оснащена несколькими автоматизированными измерительными комплексами:

− комплекс для измерения режимных параметров;

− комплекс для измерения состава бинарной смеси;

− комплекс для измерения локальных характеристик внутри колонны;

Каждый комплекс включает в себя первичные датчики, коммутатор сигналов,

преобразователи, персональный компьютер, программное обеспечение.

Во время эксперимента измерялись следующие режимные параметры уста­

новки: объемные расходы пара на входе и на выходе из колонны; объемный рас­

ход жидкости, подаваемой в испарители; объемный расход жидкости на входе

в колонну; давление в колонне, в конденсаторах и испарителях; расход горячей

воды, подаваемой в испарители, расход холодной воды, подаваемой в конденса­
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торы; температуры воды на входе и на выходе испарителей и конденсаторов.

Измерение расходов жидкости и пара производится вихревыми расходомера­

ми. Скорости жидкости и пара определены делением объемных расходов на

площадь поперечного сечения колонны. Массовые и мольные расходы паровой

и жидкой фаз, а также физические свойства, необходимые для расчета этих

и других параметров, рассчитывались по давлению и составу смеси в соответ­

ствующих точках. Экспериментальные данные по разделению смеси и перепаду

давления приводятся в зависимости от обобщенных параметров, рассчитанных

для верхней части колонны. Давление в колонне и других элементах установ­

ки измерялось датчиками давления Метран-100. Перепад давления на насадке

измерялся дифференциальным датчиком давления Метран 150-ДД с погрешно­

стью 0.5%. Измерение давления в колонне производилось с погрешностью 0.2%.

Во всех аппаратах контролируется уровень рабочей жидкости емкостными дат­

чиками. Измерения режимных параметров позволяют рассчитать массовый и

тепловой баланс по узлам установки. Все измеряемые параметры отображаются

на экране мониторов в реальном времени, что позволяет поддерживать главные

режимные параметры в требуемых диапазонах. Для примера, во время экспе­

риментов абсолютное давление в колонне поддерживалось на уровне 3.00 бар с

отклонением от нормы не более ± 0.01 бар в течение 4–6 часов.

Состав смеси паровой и жидкой фаз на входе и на выходе из колонны из­

мерялся методом газовой хроматографии. Отборы проб для измерения средней

концентрации смесей в жидкой и паровой фазах на входе и выходе колонны,

конденсаторов, испарителей производятся непрерывно в течение всего перио­

да работы колонны. В том же режиме производятся измерения расходов жид­

кости и пара рабочей смеси. Измерения концентрации и локальных расходов

производятся в автоматическом режиме по заданной программе перемещения

отборников по сечению колонны. Чувствительность измерения концентрации

хроматографом с тепловым детектором составляет 0.001%. Калибровочные ха­

рактеристики хроматографов контролировались после каждого эксперимента.
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Для измерения локальных характеристик потоков пара и жидкости в ниж­

ней измерительной секции, находящейся под насадкой, установлено три подвиж­

ных измерителя локального расхода жидкости. Внутри колонны под насадкой

в поперечном сечении локальный расход жидкости измеряется проточным рас­

ходомером времяпролетным методом (Рисунок 4.12). Методика измерения ло­

Рис. 4.12. Схема измерителя локального расхода жидкости под насадкой. 1 — приемник по­

тока; 2 — успокоитель; 3 — калиброванный трубопровод; 4 — спиральный нагреватель (гене­

ратор пузыря); 5 — регистратор прохождения пузыря.

кального расхода и измерительная аппаратура описаны в работах [99, 266, 267],

калибровочные характеристики приведены на Рисунке 4.13. Диаметр передвиж­

Рис. 4.13. Калибровочная характеристика расходомера. а — отношение скорости пузыря к

скорости жидкости в горизонтальной трубке; б — корреляция между измеренным и задан­

ным значением расхода рабочей жидкости.
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ного заборника жидкости под насадкой составляет 28 мм. Измерение локально­

го расхода жидкости под насадкой в кольцевой зоне на расстоянии от стенки

от 3 до 18 мм осуществляется аналогичным расходомером с прямоугольным се­

чением приемника жидкости. Распределение локального расхода жидкости на

стенке колонны производится щелевым подвижным отборником жидкости. Ши­

рина и длина щели прижимного заборника жидкости на стенке колонны состав­

ляют 2 и 30 мм, соответственно. Перемещение и позиционирование датчиков в

азимутальном и радиальном направлениях в течение эксперимента осуществ­

ляется с использованием управляемых шаговых двигателей, установленных в

двух патрубках в измерительных секциях.

Измерение распределения концентрации по сечению колонны производит­

ся как в жидкой, так и в паровой фазах. При измерении состава жидкости,

вытекающей из каналов насадки, пробоотборник помещается в подвижный кол­

лектор. При измерении состава паровой фазы пробоотборник помещается под

зонтик, предотвращающий попадание в него капель жидкости. Для измерения

распределения по сечению температуры жидкости, стекающей из насадки, в

жидкостные подвижные коллекторы помещались термометры с чувствительно­

стью порядка 2 мВ/К. Эти датчики позволяют также измерить распределение

концентраций под насадкой, поскольку в бинарной смеси имеется однозначная

связь состава, давления и температуры 𝐶 = 𝑓(𝑝, 𝑇 ) на линии равновесия.

Погрешность измерения режимных параметров нагляднее всего может быть

представлена на примере тепловых и массовых балансов отдельных аппаратов

установки. Тепловые балансы включают в себя результаты измерения расходов,

температур, давления, определения теплофизических свойств и т. д., поэтому

накапливают ошибки измерений. Массовые балансы дополнены результатами

измерения состава рабочей жидкости.

Баланс по теплообменникам (испарители и конденсаторы) предполагает

равенство тепловой энергии, подведенной или отведенной теплоносителем, фор­

мула (4.6), и рабочим телом в жидкой или паровой фазах, формула (4.7). Баланс
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по теплообменникам включает тепло, подведенное теплоносителем:

𝑄тепл =
∑︁

𝐺𝑖 𝑐𝑝(𝑡вых − 𝑡вх)𝑖, (4.6)

и тепло, внесенное в теплообменники с рабочей смесью:

𝑄раб. см = 𝑁𝑙,𝑣 (𝐻𝑣 −𝐻𝑙), (4.7)

где 𝑁𝑙,𝑣 = 𝑄 ρ/𝑀 — суммарный мольный расход жидкости в испарители или

пара в конденсаторы; 𝑄— объемный расход; 𝐻 — энтальпия пара или жидкости

в соответствующих точках; ρ,𝑀 — плотность и молекулярная масса пара или

жидкости в соответствующих точках.

Исходя из этого, в экспериментах должны соблюдаться равенства количества

тепла для испарителей 𝑄гор.в = 𝑄 исп
𝑙 = 𝑄 исп

𝑣 и 𝑄хол.в = 𝑄 конд
𝑙 = 𝑄 конд

𝑣 для

конденсаторов.

На Рисунке 4.14 показаны отношения количества тепла, переданного в теп­

лообменниках рабочей смесью в жидкой и паровой фазах к количеству тепла,

подведенного теплоносителем в испарителях (а) и отведенного конденсаторах

(б ) для всего массива проведенных экспериментов. Потери тепла в окружаю­

щую среду при этом не учитывались.

Рис. 4.14. Тепловой баланс в испарителях — а: 1 —𝑄 исп
𝑙 /𝑄гор.в; 2 —𝑄исп

𝑣 /𝑄гор.в; и в конденса­

торах — б : 3 —𝑄конд
𝑙 /𝑄хол.в ; 4 —𝑄конд

𝑣 /𝑄хол.в.

Как видно из рисунков, подавляющее большинство точек лежит в диапа­

зоне ± 5%, что свидетельствует о качественном поддержании режимных пара­
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метров установки при проведении экспериментов. Данные, в которых отклоне­

ния режимных параметров выходят за указанные пределы, анализируются и

выбраковываются.

Для проверки массового баланса колонны в режиме разделения необхо­

димо сравнить входящие и выходящие потоки жидкой и паровой фаз рабочей

смеси. Независимо от соотношения расходов жидкости и пара, справедливо со­

отношение:

𝑁 верх
𝑙 + 𝑁низ

𝑣 = 𝑁низ
𝑙 + 𝑁 верх

𝑣 . (4.8)

При сравнении используются мольные расходы паровой и жидкой фаз. При

отсутствии отборов вещества из паровой и жидкой фаз их мольные расходы на

входе и на выходе из колонны будут одинаковы:

𝑁 верх
𝑙 = 𝑁низ

𝑙 ,

𝑁 верх
𝑣 = 𝑁низ

𝑣 .
(4.9)

В процессе разделения смеси происходит диффузия летучего компонента

с поверхности стекающей по структурированной насадке пленки жидкости в

восходящий поток пара. Для этого процесса должен соблюдаться баланс колон­

ны по летучему компоненту, 𝑁R114
𝑙 = 𝑁R114

𝑣 . Количество летучего компонента

рассчитывается по формулам:

𝑁 R114
𝑙 = (𝑁𝑙 𝐶𝑥)верх − (𝑁𝑙 𝐶𝑥)низ,

𝑁 R114
𝑣 = (𝑁𝑣 𝐶𝑦)

верх − (𝑁𝑣 𝐶𝑦)
низ.

(4.10)

Массовый баланс по колонне показан на Рисунке 4.15. Суммарные потоки рабо­

чей смеси на выходе из колонны с точностью до ±1% совпадают с суммарными

потоками на входе в колонну. Совпадение потоков летучего компонента на гра­

нице раздела фаз также вполне удовлетворительное.
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Рис. 4.15. Массовый баланс в колонне между входом и выходом (а) и по летучему компонен­

ту (б ).

4.3.4. Форма представления данных по разделению смеси.

Определение величин ВЕП и ВЭТТ

Дистилляция или ректификация — это процесс разделения гомогенных жид­

ких смесей путем многократного взаимного обмена компонентами между жид­

кой и паровой фазами, обычно движущимися в противотоке друг к другу. Услов­

ная схема процесса массопереноса на границе раздела фаз приведена на Рисун­

ке 4.16 [225]. Скорость переноса каждого вещества через поверхность раздела

выражается в виде суммы двух вкладов, обусловленных диффузионным меха­

низмом и механизмом объемного течения [268]. Потоки являются положитель­

ными, если они направлены внутрь той фазы, в которую передается вещество.

Оценка по [269, 270] показывает, что доля конвективного переноса летучего

компонента в используемой бинарной смеси хладонов составляет не более 5%.

Диффузионный вклад пропорционален градиенту концентрации переносимого

компонента у поверхности раздела.

Количество переносимого диффузией вещества M, по аналогии с перено­

сом тепла, пропорционально поверхности раздела F и движущей силе:

𝑀 = β𝑦 𝐹 (𝑦 − 𝑦гр) или 𝑀 = β𝑥 𝐹 (𝑥гр − 𝑥), (4.11)

где β𝑦 и β𝑥 — индивидуальные коэффициенты массоотдачи для каждого компо­
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Рис. 4.16. Схема распределения концентраций в фазах в процессе массопередачи [225].

нента в паровой и жидкой фазах.

В литературе встречаются и другие обозначения коэффициентов массоот­

дачи, например 𝑘𝑙,𝑔. Размерности всех величин согласуются с размерностью дви­

жущей силы. В случае разделения многокомпонентной смеси уравнения (4.11)

должны быть записаны для каждого компонента [271].

Ввиду того, что состав фаз и локальные коэффициенты массоотдачи непо­

средственно на границе раздела измерить практически невозможно, уравнения,

выражающие материальные балансы, записывают следующим образом:

𝑀 = 𝐾𝑦 𝐹 (𝑦 − 𝑦𝑒) либо 𝑀 = 𝐾𝑥 𝐹 (𝑥𝑒 − 𝑥), (4.12)

где 𝐾𝑦 и 𝐾𝑥 — коэффициенты массопередачи для паровой и жидкой фаз, 𝑦𝑒 и

𝑥𝑒 — равновесные концентрации, соответствуют концентрациям в ядре потока

другой фазы. При изменении разности концентраций вдоль поверхности разде­

ла вводятся их средние значения ∆𝑦ср и ∆𝑥ср.

Связь между индивидуальными коэффициентами массоотдачи в паровой и

жидкой фазах у границы раздела и коэффициентом массопередачи по правилу

аддитивности сопротивлений выражается зависимостями:

1

𝐾𝑦
=

1

β𝑦
+

𝑚

β𝑥
или

1

𝐾𝑥
=

1

β𝑥
+

1

𝑚β𝑦 ,

(4.13)
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где m — тангенс угла наклона линии равновесия. При этом сопротивление самой

границы раздела не учитывается.

Средние движущие силы процесса записываются следующим образом [225]:

для паровой фазы:

∆𝑦ср =
𝑦верх − 𝑦низ

𝑦верх∫
𝑦низ

𝑑𝑦

𝑦 𝑒 − 𝑦

, (4.14)

и для жидкой фазы:

∆𝑥ср =
𝑥верх − 𝑥низ

𝑥верх∫
𝑥низ

𝑑𝑥

𝑥𝑒 − 𝑥 .

(4.15)

В практике представления эффективности процессов массопереноса в про­

цессах абсорбции и дистилляции наиболее широко используются такие харак­

теристики, как число единиц переноса ЧЕП и высота единицы переноса ВЕП, а

также число теоретических ступеней разделения (число теоретических тарелок)

ЧТТ и высота, эквивалентная теоретической тарелке ВЭТТ [223, 225, 272]. В

зарубежной литературе для обозначения величин, характеризующих эффектив­

ность разделения, используются аббревиатуры HTU и NTU — высота и число

единиц переноса и HETP, Nst — высота и число теоретических тарелок. Высота

единицы переноса определяется делением высоты насадки в колонне на число

единиц переноса:

ВЕП =
𝐻𝑝

ЧЕП
. (4.16)

Аналогично определяется величина ВЭТТ. Знаменатели в уравнениях (4.14) и

(4.15) есть не что иное, как число единиц переноса в концентрациях паровой

фазы 𝑁0𝑦 и число единиц переноса в концентрациях жидкой фазы 𝑁0𝑥.

Для произвольного значения 𝐿/𝑉 выражения для числа единиц переноса

принимают вид для паровой фазы:

𝑁0𝑦 =

𝑥верх∫
𝑥низ

(𝐿/𝑉 ) 𝑑𝑥

𝑦𝑒(𝑥) − 𝑦
, (4.17)
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и для жидкой фазы:

𝑁0𝑥 =

𝑦верх∫
𝑦низ

𝑑𝑦

(𝑥− 𝑥𝑒(𝑦))𝐿/𝑉 .

(4.18)

Связь между числом единиц переноса и коэффициентом массопередачи

записывается в виде:

𝑁0𝑦 =
𝐾𝑦 𝐹 (𝑦верх − 𝑦низ)

𝑀
, (4.19)

где действительная поверхность контакта фаз 𝐹 , как правило, неизвестна. В

таких случаях используют объемный коэффициент массопередачи (𝐾𝑦 · 𝑎), где

𝑎— удельная поверхности насадки. Количество распределяемого компонента 𝑀

может быть рассчитано по уравнениям (4.10). Величины 𝑁0𝑥, 𝑁0𝑦 и 𝐾𝑥, 𝐾𝑦 по

сути являются одними и теми же показателями эффективности разделения,

записанными в терминах фазы 𝑥 или 𝑦.

Графическим способом число теоретических ступеней разделения (иногда

употребляют термин «число теоретических тарелок») можно рассчитать, на­

неся на график линии равновесия рабочую линию процесса (Рисунок 4.17).

Уравнение рабочей линии процесса может быть получено из уравнения мате­

Рис. 4.17. Рабочие и равновесные линии процесса для различных значений 𝐿/𝑉 , (диаграммы

Мак-Кэб—Тиле [272]). 1 — равновесная линия; 2 — рабочая линия; 3 — теоретические ступени

разделения.

риального баланса (4.8) и уравнений баланса по летучему компоненту (4.10).

Применительно к описываемому процессу уравнение рабочей линии запишется
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в виде [272]:
𝐿

𝑉
=

𝑦верх − 𝑦низ

𝑥верх − 𝑥низ . (4.20)

Рабочая линия в простейшем случае является прямой линией, связывающей

начальную и конечную точки процесса вверху и внизу колонны. Тангенс угла

наклона рабочей линии равен величине 𝐿/𝑉 . Количество теоретических ступе­

ней разделения, линия 3, между началом и концом рабочей линии характеризу­

ет эффективность разделения аппарата. На теоретической ступени достигается

идеальный контакт фаз, т. е. из контактного устройства потоки уходят с равно­

весными концентрациями.

При 𝐿/𝑉 = 1 рабочая линия отстоит от равновесной дальше, чем в других

случаях, поэтому движущая сила будет наибольшей и неравномерно распреде­

ленной по высоте аппарата, ступени изменения будут велики, а число ступеней

разделения минимально. При 𝐿/𝑉 = 1.7 наклон рабочей линии близок к на­

клону линии равновесия в рабочем диапазоне, поэтому высота теоретических

ступеней (движущая сила процесса) не очень сильно изменяется по высоте ко­

лонны. Число теоретических ступеней разделения в этом случае практически

равно числу единиц переноса, соответственно ВЭТТ ≈ ВЕП.

Отношение тангенсов углов наклона равновесной и рабочей линий

λ =
𝑚

𝐿/𝑉
(4.21)

называется критерием диффузионного потенциала и является важной характе­

ристикой бинарной смеси [272]. При 𝑚 = const 𝐾𝑥/𝐾𝑦 = 𝑚, а 𝑁0𝑥/𝑁0𝑦 = λ.

Кроме того, параметр λ определяет соотношение между высотой единицы пе­

реноса и высотой, эквивалентной теоретической тарелке:

ВЭТТ = ВЕП
ln λ

λ− 1
. (4.22)

Это соотношение строго действительно, когда равновесная линия является пря­

мой. Для рабочей жидкости зависимость величин 𝑚 и λ от состава смеси пока­

зана на Рисунке 4.18. Рисунок показывает, что коэффициенты массопередачи
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Рис. 4.18. Характеристики линии равновесия смеси R114/R21.

изменяются по высоте колонны. Для 𝐿/𝑉 = 1.7 в рабочем диапазоне измене­

ния концентрации летучего компонента (𝑥 6 0.1) величина λ ≈ 1, общее число

единиц переноса в жидкой и паровой фазах примерно одинаково, а величина

ВЭТТ ≈ ВЕП.

Величины ВЭТТ и ВЕП одинаковым образом характеризуют разделитель­

ную способность насадки. Высота единицы переноса ВЕП имеет то преимуще­

ство, что может быть рассчитана по уравнениям (4.16)–(4.18), если известно

выражение для линии равновесия бинарной смеси. При проведении тестовых

испытаний различных насадок и внутренних устройств колонны оно, как пра­

вило, известно.

Для определения эффективности контактных устройств массообменных

аппаратов имеются и другие характеристики, например коэффициент извлече­

ния или обогащения, эффективность и к.п.д. тарелки и др. [225, 272–274]. Для

их расчета, так же, как и для ВЭТТ и ВЕП, используются концентрации ком­

понентов смеси на входе и на выходе единицы объёма или всего контактного

устройства, поэтому выбор того или иного параметра определяется в каждом

конкретном случае.

При выводе уравнений для числа единиц переноса и средней движущей

силы предполагалось, что потоки фаз равномерно распределены по сечению,

перемешивание отсутствует. Вследствие перемешивания, как отмечалось во вве­

дении, физическая картина движения потоков усложняется. Структура пото­

ков оказывается промежуточной между структурами, соответствующими иде­
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альному вытеснению и идеальному смешению [225]. Расчет влияния обратного

перемешивания на среднюю движущую силу массопереноса возможен при помо­

щи различных моделей перемешивания. Основным критерием влияния обрат­

ного перемешивания на эффективность массообмена является критерий Пекле

Pe = 𝑤𝑑э/𝐷п, где 𝐷п — эффективный коэффициент перемешивания. Модели

для расчета коэффициентов перемешивания на различных контактных устрой­

ствах массообменных аппаратов приведены в работах [230, 273, 275].

Для определения эффективности разделения той или иной структуриро­

ванной насадки обычно представляют графики зависимости высоты единицы

переноса или высоты, эквивалентной теоретической тарелке, от расходных ха­

рактеристик по паровой или по жидкой фазе. В качестве расходных характери­

стик используются фактор нагрузки колонны по пару:

𝐹𝑣 = 𝑈𝑣
√
ρ𝑣, (4.23)

и нагрузка колонны по жидкости 𝑚𝑙. Нагрузка по жидкости обычно приводится

в виде массового или объемного расхода на единицу площади поперечного сече­

ния колонны. Наряду с этими параметрами используются модифицированные

приведенные скорости паровой фазы:

𝐾𝑣 =
𝑈𝑣

√
ρ𝑣√

ρ𝑙 − ρ𝑣
, м/с, (4.24)

и жидкости:

𝐶𝑙 =
𝑈𝑙
√
ρ𝑙√

ρ𝑙 − ρ𝑣
, м/с. (4.25)

Число единиц переноса и число теоретических тарелок или ступеней разде­

ления для экспериментов, приведенных в диссертации и публикациях авторско­

го коллектива, рассчитывались по измеренным на входе и на выходе колонны

значениям состава паровой и жидкой фаз с использованием базы данных и

программ, предоставленных компанией «Аэр Продактс» в рамках выполнения

контракта с ИТ СО РАН, см. совместные публикации [255, 256, 276, 277]. По
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этим же базам данных рассчитывались теплофизические свойства смеси. В дис­

сертации и в публикациях представлены значения ВЕП и ВЭТТ, рассчитанные

для паровой фазы, все индексы далее будут опущены.

4.4. Влияние режимных и технологических параметров

на эффективность разделения смеси на

структурированных насадках

4.4.1. Влияние высоты насадки

Высота насадки в разделительных колонная является важнейшей конструк­

тивной характеристикой, которую определяют при проектировании, исходя из

эффективности разделения смеси на отдельные компоненты заданной степени

чистоты. Вследствие увеличения степени неравномерности распределения пото­

ков по высоте, насадку в колоннах делят на секции, устанавливая между ними

перераспределители жидкости и пара. Перераспределители жидкости устанав­

ливают в колонну вместо некоторого числа слоёв насадки, т. е., выравнивая

распределение жидкости по сечению, уменьшают полезный объём насадки. По­

этому определение количества перераспределителей и оптимальной высоты сек­

ций с насадкой в колонне является важнейшей технико-экономической задачей.

Исследование влияния количества слоёв насадки на эффективность разделения

проводилось в колонне диаметром 0.9 м, а также в полуцилиндрической колонне

(раздел 4.5.4).

Влияние количества слоёв насадки на эффективность разделения смесей

в колонне диаметром 0.9 м при полном возврате флегмы (𝐿/𝑉 = 1) показано

на Рисунке 4.19 [256]. В колонну устанавливалось 6 и 10 слоев насадки Koch1Y.

Удельная поверхность насадки ≈ 420 м2/м3, высота одного слоя ℎ𝑝𝑒 = 0.21 м.

Плотность точек орошения в распределителе жидкости ̃︀𝑁 = 449 1/м2. Увели­

чение количества слоев насадки с 6 до 10 приводит к значительному снижению
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общей эффективности разделения (увеличение ВЭТТ на 30–50% в зависимости

от нагрузки колонны). Изменение эффективности разделения с незначитель­

ным изменением высоты насадки может быть отнесено к эффектам масштаб­

ного перехода, поскольку определяющие интенсивность массообмена в паровой

и в жидкой фазах режимные параметры практически не изменились. Измере­

ния распределения по сечению локального расхода жидкости и состава смеси,

приведенные в этой работе [256], показали их существенную неравномерность.

В сечении колонны на выходе из насадки были обнаружены крупномасштаб­

ные области пониженной и повышенной концентрации летучего компонента в

жидкой фазе, а также локального расхода жидкости (Рисунок 4.20). Величина

Рис. 4.19. Влияние количества слоев насадки на эффективность разделения. 1 — 10 слоёв;

2 — 6 слоёв.

среднеквадратичного отклонения σ, частично характеризующая степень нерав­

номерности распределения жидкости по сечению, в данном случае составляет

около 20%. С учетом этой крупномасштабной неравномерности внутренний объ­

ем колонны условно можно разделить на несколько локальных колонн с инди­

видуальными отношениями расходов жидкости и пара, составом смеси на входе

и на выходе и с различной эффективностью разделения. Из определения поня­

тия рабочей линии процесса в предыдущем параграфе следует, что в случае

наличия крупномасштабных неравномерностей распределения потоков по сече­
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Рис. 4.20. Распределение по сечению локального расхода жидкости (а) и локального состава

смеси (б ).

нию и по высоте колонны положение локальных рабочих линий по отношению

к равновесной может быть таким, что в нижней или в верхней частях колонны

локальные концентрационные напоры могут стать очень малыми. Возникнове­

ние пинч-эффекта («бесконечное» увеличение числа ступеней разделения при

уменьшении концентрационного напора) может приводить к ухудшению эффек­

тивности разделения. С увеличением общей высоты насадки подобные эффекты

могут оказывать более существенное влияние на интегральную эффективность

разделения.
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Причиной влияния высоты насадки на эффективность разделения смеси

может быть также нелинейное изменение локального концентрационного напо­

ра по высоте колонны вследствие изменения летучести (Рисунок 4.17). Чем

больше кривизна равновесной линии, тем сильнее проявляется зависимость

ВЕП и ВЭТТ от состава смеси [272].

Влияние высоты насадки на эффективность разделения смеси исследова­

лось также на насадке с удельной поверхностью 350 м2/м3 [278–280]. Экспери­

менты проведены в колонне диаметром 0.9 метра на десяти и на девятнадцати

слоях насадки Mellapak 350Y (ℎ𝑝𝑒 = 0.21 м). Результаты экспериментов в срав­

нении с расчетом по моделям [263, 264], а также с данными компании-произ­

водителя показаны на Рисунке 4.21. Описание моделей расчета массопереноса

Рис. 4.21. Влияние количества слоев насадки Меллапак 350 на эффективность разделения.

1 — 10 слоёв; 2 — 19 слоёв; 3, 4 — расчет по модели «Delft», 10 и 19 слоёв; 5,6 — расчет по

модели «SRP», 10 и 19 слоёв; 7 — данные копании Зульцер, 𝑝 = 960 мбар [233].

на структурированных насадках приведено в Приложении на стр. 260. Во всех

экспериментах обнаружено снижение эффективности разделения с увеличени­

ем высоты насадки. При больших нагрузках по пару величина ВЭТТ на 10

слоях насадки приближается к расчетной кривой по модели «SRP». Расчет по

модели «Delft» даёт завышенные значения в области больших расходов пара.
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Увеличение ВЭТТ, наблюдаемое при уменьшении нагрузки колонны, не пред­

сказывается этими моделями. Не предсказывается также влияние высоты насад­

ки, см. кривые 3, 4 и 5, 6 на Рисунке 4.21. Сравнение расчетов с модельными

экспериментами также показывает их значительное расхождение [281]. Резкое

ухудшение эффективности разделения в области гидравлического кризиса и

затопления насадки не может быть описано в рамках предложенных моделей.

Относительный перепад давления от высоты насадки не зависит (Рисунок

4.22). Расчеты показывают более низкие значения перепада давления на насад­

ке. Влияние высоты насадки на относительный перепад давления отсутствует,

хотя в модели «Delft» имеется составляющая потерь давления, учитывающая

сопротивление при переходе пара из слоя в слой, обусловленное изменением

направления потока. Аналогичные результаты по влиянию высоты упаковки

Рис. 4.22. Влияние количества слоев насадки на потери давления. 1 — 10 слоёв; 2 — 19 слоёв;

3, 4 — расчет по модели «Delft», 10 и 19 слоёв; 5,6 — расчет по модели «SRP», 10 и 19 слоёв.

насадки Mellapak с удельной поверхностью 250 м2/м3 на эффективность раз­

деления и перепад давления были получены в работе [254]. Высота упаковки

насадки составляла 1.69 и 3.78 м. Относительный перепад давления не зависит

от высоты упаковки. Высота, эквивалентная теоретической тарелке ВЭТТ для
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насадки большей высоты при малых нагрузках колонны по пару, а также после

наступления кризиса гидравлического сопротивления, возрастала более чем в

два раза по сравнению с насадкой меньшей высоты. Эксперименты проводились

на двух смесях (орто-параксилен и смесь 𝑖𝐶4/𝑛𝐶4) при различных давлениях.

Структурированная насадка, устанавливаемая в ректификационные ко­

лонны, обычно состоит из отдельных слоев, высота которых у разных произво­

дителей может быть различной. Высота единичного слоя влияет на количество

поворотов потока в секции колонны при переходе из слоя в слой, и, тем самым,

на равномерность распределения потоков по сечению колонны и на гидравли­

ческое сопротивление.

В работе проведено исследование влияния высоты единичного слоя на­

садки на эффективность разделения и гидравлическое сопротивление насадки

Koch1Y. Высота единичного слоя насадки изменялась путём изменения коли­

чества слоёв, устанавливаемых без поворота относительно друг друга. В серии

экспериментов с минимальной высотой одного слоя насадки в колонну устанав­

ливалось 18 слоёв стандартной высоты 0.21 м. Угол поворота между слоями 90∘.

В следующей серии каждые два слоя насадки устанавливались без вращения

друг относительно друга, затем два следующих слоя поворачивались на угол

90∘, всего девять двойных слоёв. Высота единичного слоя составляла 414 мм. В

третьей серии опытов устанавливалось шесть слоёв тройной высоты. Три слоя

насадки укладывались без вращения, затем следующие три слоя повернуты на

угол 90∘ и т. д. Высота единичного слоя составляла 621 мм. Соответственно,

отношение высоты слоя к диаметру колонны было 0.23, 0.46 и 0.69. Результаты

опытов по разделению смесей на 18-слойной насадке с общей высотой 3.73 м

представлены на Рисунке 4.23 [256]. Опыты были проведены при соотношении

𝐿/𝑉 = 1.7. Полученные данные показывают, что увеличение высоты «условно­

го» одиночного слоя насадки привело к некоторому снижению эффективности

разделения в колонне (увеличение ВЭТТ примерно на 15%). Наилучшее раз­

деление смеси наблюдается при максимальном количестве поворота слоев на­
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Рис. 4.23. Влияние высоты слоёв насадки на эффективность разделения смеси. 1 — одинарные

слои (18 × 1); 2 — двойные слои (9 × 2); 3 — тройные слои (6 × 3).

садки друг относительно друга, т. е. при наименьшей высоте единичного слоя.

Характер и степень неравномерности распределения жидкости под насадкой

для опытов с двойным и тройным слоями принципиальных отличий по сравне­

нию с рассмотренным выше случаем не имеют.

Увеличение высоты единичного слоя приводит к незначительному умень­

шению перепада давления на насадке и коэффициента гидравлического сопро­

тивления (Рисунок 4.24). Коэффициент сопротивления массообменных аппара­

Рис. 4.24. Влияние высоты слоёв насадки на перепад давления (а) и коэффициент гидравли­

ческого сопротивления (б ). 1 — одинарные слои (18×1); 2 — двойные слои (9×2); 3 — тройные

слои (6 × 3).
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тов с насадкой определялся по формуле Дарси—Вейсбаха [282]:

Δ𝑃 = ζ
𝐻

𝑑э

ρ𝑣𝑢
2
𝑣𝑒

2
, (4.26)

где 𝑑э — эквивалентный диаметр канала структурированной насадки, м; 𝑢𝑣𝑒 —

эффективная скорость пара, м/с. Плотность пара ρ𝑣 здесь и в числе Рейнольд­

са паровой фазы рассчитывалась как среднее арифметическое между верхом

и низом колонны. Эффективная скорость пара 𝑢𝑣𝑒 = 𝑈𝑣/(ε(1 − ℎ𝑙) sinϕ) в на­

клонном канале рассчитывалась с учетом количества удерживаемой на насадке

жидкости ℎ𝑙, ε— свободное проходное сечение для пара. При течении газа че­

рез насадку турбулизация развивается значительно раньше, чем при движении

по трубам. Полностью развитый турбулентный режим наступает при значени­

ях Re𝑣 от 2 000 до 6 000. При обычно встречающихся на практике значениях

Re𝑣 от 40 до 2 000 движение заза соответствует переходному режиму [282].

При числах Рейнольдса Re𝑣 < 2 000 коэффициент сопротивления умень­

шается с увеличением числа Рейнольдса, как при ламинарном течении потока

в каналах, затем остается постоянным. В этих экспериментах скорость пара

в каналах насадки не превышала 0.3–0.4 м/с, что соответствует режиму сла­

бого взаимодействия потока пара с пленкой жидкости [283]. В области плато

при Re𝑣 > 2 000 заметно расслоение коэффициентов сопротивления для наса­

док с разной высотой слоя. Наибольшие значения коэффициента сопротивле­

ния наблюдаются для насадки с наименьшей высотой слоёв, наименьшие — для

тройных слоёв с наименьшим количеством поворотов слоёв насадки в упаковке.

Потери давления на стыках между слоями при их повороте относительно друг

друга являются одной из составляющих суммарного перепада давления.

4.4.2. Влияние отношения расходов жидкости и пара

Большая часть экспериментальных исследований эффективности разделе­

ния при тестировании различных насадок и тарелок проводится в условиях

отсутствия отбора флегмы из конденсатора, когда колонна работает «на себя».
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В зарубежной литературе этот режим называется total reflux. Мольные расходы

жидкости и пара при этом одинаковы, 𝐿/𝑉 = 1. Весь пар, сконденсировавшийся

в конденсаторах, поступает на орошение насадки. В реальных ректификацион­

ных колоннах в нижней части до тарелки питания обычно 𝐿/𝑉 > 1, в верхней

части колонны 𝐿/𝑉 может быть меньше единицы. Считается, что эффектив­

ность насадок при 𝐿/𝑉 ̸= 1 такая же, как и при полном возврате флегмы [227].

Ниже будет показано, что это не всегда выполняется.

Эксперименты по исследованию влияния отношения расходов жидкости

и пара на эффективность разделения и гидравлическое сопротивление прово­

дились на 10 слоях насадки Koch1Y в круглой колонне диаметром 0.9 м при

четырех значениях 𝐿/𝑉 : 1, 1.4, 1.5 и 1.7 [255]. Результаты экспериментов по­

казаны на Рисунке 4.25. Чем больше отношение расхода жидкости к расходу

Рис. 4.25. Зависимость ВЭТТ на насадке Koch1Y в круглой колонне от приведенной скорости

пара (а) и приведенной скорости жидкости (б ), 𝐿/𝑉 : 1 — 1; 2 — 1.4; 3 — 1.5; 4 — 1.7.

пара, тем меньше величина ВЭТТ. Для низких значений отношения 𝐿/𝑉 эф­

фективность разделения ухудшается с уменьшением расходов пара и жидкости.

Этот эффект становится тем меньше, чем больше значение 𝐿/𝑉 . При 𝐿/𝑉 = 1

величина ВЭТТ резко возрастает при 𝐾𝑣 < 0.035 м/с, а при 𝐿/𝑉 = 1.7 остается

постоянной во всём диапазоне изменения нагрузки колонны по пару.

На Рисунке 4.26 те же данные представлены в виде зависимости коэффи­

циентов массопередачи от чисел Рейнольдса пара и пленки жидкости. Число
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Рис. 4.26. Зависимость коэффициента массопередачи от чисел Рейнольдса пара и пленки

жидкости на насадке Koch1Y.

Рейнольдса паровой фазы определено по гидравлическому диаметру канала

структурированной насадки и приведенной скорости пара с учетом угла на­

клона ребер (раздел 4.2). Плотность орошения, входящая в число Рейнольдса

пленки Re𝑓 , получена делением объемного расхода жидкости на суммарный пе­

риметр листов насадки, собранных в одном слое. Коэффициенты массопередачи

в зависимости от числа Рейнольдса пара расслаиваются по параметру 𝐿/𝑉 , как

и величины ВЭТТ на Рисунке 4.25а. Число Рейнольдса пленки Re𝑓 удовлетво­

рительно обобщает данные по коэффициентам массопередачи для различных

значений 𝐿/𝑉 . Если сопоставить данные двух последних рисунков, то можно

увидеть, что ухудшение эффективности разделения при малых нагрузках ко­

лонны по пару начинается при числах Рейнольдса Re𝑓 < 40. Эта тенденция

наблюдается для всех значений 𝐿/𝑉 . По оценкам, приведенным в Главе 3, сред­

няя толщина пленки жидкости при этих расходах становится меньше 100 мкм.

При таких маленьких числах Рейнольдса вся жидкость течет вдоль орошаемо­

го канала, и не может перетекать через вершины ребер [284]. В самом канале

жидкость также распределена неравномерно, и большая её часть может течь в

долине канала. При этих условиях велика вероятность разрыва пленки и образо­

вания сухих пятен. Уменьшение доли смоченной поверхности при уменьшении

плотности орошения, по всей видимости, является основной причиной ухудше­

ния массоотдачи в этих режимах.
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Данные по влиянию 𝐿/𝑉 на эффективность разделения и гидравлическое

сопротивление получены также для насадки с удельной поверхностью 350 м2/м3

[278] и полуцилиндрической насадки, [285] (раздел 4.5.4). Основные закономер­

ности уменьшения высоты единицы переноса с увеличением 𝐿/𝑉 сохраняются

и на других типах насадки.

4.4.3. Влияние особенностей установки насадки в колонну

Важность задания оптимального начального распределения жидкости для

нерегулярных и структурированных насадок отмечается в ранних работах [286,

287]. Если для нерегулярных насадок варьируемыми параметрами могут быть

высота засыпки и диаметр колонны, то для регулярных структурированных

насадок к ним добавляется угол вращения слоёв и положение распределителя

жидкости по отношению к верхнему слою насадки. Распределители жидкости

являются сложными и дорогостоящими элементами дистилляционных колонн и

предназначены для обеспечения равномерного начального распределения жид­

кости. Их главными характеристиками являются плотность точек орошения и

структура расположения точек орошения по отношению к элементам насадки.

Рисунок 4.27 показывает, что при одной и той же плотности точек орошения ка­

чество начального орошения структурированной насадки зависит от угла уста­

новки рядов отверстий распределителя жидкости по отношению к направлению

листов верхнего слоя насадки. При угле 60∘ орошается только каждый третий

лист верхнего слоя насадки (Рисунок 4.27а). Незначительным изменением этого

угла можно добиться орошения каждого листа насадки (Рисунок 4.27б ).

Поскольку число точек орошения не может быть бесконечно большим, все­

гда на первых слоях насадки часть поверхности остается не смоченной жидко­

стью, что приводит к уменьшению эффективности разделения за счет умень­

шения поверхности массообмена. Далее по высоте колонны перемешивание по­

токов жидкости и пара обеспечивается вращением слоев насадки относительно

друг друга. Углы вращения слоев определяют расстояние, на котором влияние
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Рис. 4.27. Влияние угла установки распределителя жидкости на качество начального ороше­

ния насадки.

начальной неравномерности орошения становится несущественным. При дли­

тельной работе колонн часть отверстий распределителя может частично или

полностью засориться, и тогда эффект начальной неравномерности может мно­

гократно усилиться. По мере движения жидкости по насадке и в результате

взаимодействия её с паровой фазой возникает неравномерность, обусловленная

геометрическими характеристиками самой насадки. Распределение жидкости

становится существенно неравномерным в пристенной и центральной областях

сечения колонны, кроме того, часть жидкости перетекает на стенку колонны.

Важную роль при этом играет смачиваемость материала насадки. При хорошей

смачиваемости практически вся поверхность может быть смочена под точкой

орошения, при плохой смачиваемости жидкость стекает вдоль каналов насадки

на края пакета (Рисунок 4.28).

При натекании одиночной струи жидкости на верхний слой насадки на

выходе слоя образуется смоченная зона, вытянутая в направлении листов на­

садки, поскольку растекание жидкости вдоль листов существенно выше, чем в

поперечном направлении [288]. Если угол поворота нижележащего слоя будет

небольшим, то на выходе из него будет формироваться вытянутая в направле­
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Рис. 4.28. Влияние смачиваемости поверхности насадки на распределение жидкости в пакете

гофрированных листов.

нии листов насадки смоченная зона. При большом угле поворота формируется

более широкая смоченная зона. Таким образом, варьируя угол поворота слоев,

можно влиять на характеристики распределения жидкости в насадке.

Для уменьшения влияния неравномерности распределения жидкости на

эффективность разделения в колоннах большой высоты рекомендуется уста­

навливать перераспределители жидкости через определенные промежутки по

высоте колонны.

В настоящее время известно ограниченное число работ, посвященных экс­

периментальному исследованию распределения потоков по сечению колонн. Наи­

более распространенным методом при исследовании неравномерности распре­

деления в лабораторных моделях насадочных колонн является метод сбора

жидкости под насадкой с помощью коллекторов [247, 288]. В последнее вре­

мя появились работы, в которых описано применение методов рентгеновской

компьютерной томографии и гамма-томографии к исследованию течения в упа­

ковках с катализаторами и структурированными насадками [289–292]. В работе
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[247] проведено исследование распределения потока воды при встречном тече­

нии потока пара в колонне диаметром 0.3 м на различных типах нерегулярных

насадок. Высота насадки варьировалась от 0 до 1.75 м. Для измерения расхо­

да под насадкой использовались четыре кольцевых коллектора. Распределение

жидкости по сечению зависит от смачиваемости материала насадки и началь­

ной неравномерности орошения. Измерения показали, что до 60% жидкости те­

чет в пристенной зоне. В работе [288] определены коэффициенты растекания в

нерегулярных и структурированных насадках в лабораторной модели колонны

диаметром 0.5 м при течении воды.

Большинство работ посвящено исследованию влияния неоднородного рас­

пределения жидкости, поскольку считается, что неравномерность в распределе­

нии пара по сечению колонн быстро сглаживается по высоте насадки и слабо

влияет на эффективность разделения [293]. Для количественной оценки степени

неравномерности начального распределения в работе [294] был введен коэффи­

циент неравномерности 𝑓макс:

𝑓макс =
𝑦𝑒 − 𝑦верх

𝑦верх − 𝑦низ
+

𝑥низ − 𝑥𝑒
𝑥верх − 𝑥𝑒

− 𝑦𝑒 − 𝑦верх

𝑦верх − 𝑦низ
× 𝑥низ − 𝑥𝑒

𝑥верх − 𝑥𝑒 ,
(4.27)

где 𝑦𝑒 = 𝑓(𝑥верх); 𝑥𝑒 = 𝑓(𝑦низ). Для его определения требуется знать только со­

ставы паровой и жидкой фаз на входе и на выходе из колонны, которые можно

получить из эксперимента или из расчета разделительной способности колонны.

Если реальный коэффициент неравномерности распределения на входе в насад­

ку 𝑓 > 𝑓макс, то всегда будет наблюдаться снижение эффективности разделе­

ния по сравнению с расчетным. Предложенный анализ основан на модели двух

параллельных колонн, в которых значения отношений расходов жидкости и па­

ра отклоняются от осредненных расходов по всему сечению. При значительной

неравномерности орошения и большой высоте насадки концентрации на концах

рабочей линии в каждой из колонн приближаются к равновесным значениям,

и процесс разделения в области сближения прекращается из-за практически

нулевого концентрационного напора. При (𝑦𝑒 − 𝑦верх) → 0 или (𝑥низ − 𝑥𝑒) → 0
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наблюдается так называемый пинч-эффект, когда в зазор между рабочей и

равновесной линией можно вписать бесконечное число ступеней. Для локаль­

ной рабочей линии с увеличенным значением 𝐿/𝑉 этот эффект проявляется в

верхней части колонны, а для рабочей линии с уменьшенным значением 𝐿/𝑉 —

в нижней части колонны. Вследствие возникновения пинч-эффекта в любой

из параллельных колонн общая их эффективность снижается по сравнению с

колонной с равномерным распределением. Степень снижения эффективности

зависит от расчетного числа теоретических ступеней разделения. Чем больше

число теоретических ступеней в процессе разделения, тем больше снижение эф­

фективности. При малой высоте колонны (малое число теоретических ступеней

разделения) допускается большая начальная неравномерность практически без

потери эффективности.

Исследование контролируемой неравномерности на входе в колонну в ре­

жиме разделения смеси было проведено в работе [295]. Эксперименты по разде­

лению смеси метанол-этанол проводились в колонне диаметром 0.45 м на двух

типах насадки с удельной поверхностью 250 и 500 м2/м3. Показано, что форма

начального распределения оказывает существенно большее влияние на эффек­

тивность разделения, чем плотность точек орошения. Насадки с большей удель­

ной поверхностью сильнее подвержены влиянию начальной неравномерности. В

последнее время широкое распространение получают методы математического

моделирования течения жидкости по элементам структурированной насадки,

позволяющие реализовать в моделях различные виды неоднородностей и их

влияние на эффективность разделения [163, 243, 244, 246, 296, 297]. Из анализа

литературы следует, что имеется несколько типов неравномерности распреде­

ления жидкости в зависимости от природы их возникновения:

− неравномерность распределения, обусловленная начальным орошением на­

садки из распределителя жидкости;
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− неравномерность течения жидкости по элементам насадки, обусловленная

геометрическими характеристиками насадки;

− неравномерность распределения вследствие краевых эффектов (повышен­

ный расход жидкости с края насадки, на стенке колонны и повышенный

расход пара вследствие малого гидравлического сопротивления в зазоре

между краем насадки и стенкой колонны).

В данном разделе приведены результаты исследования влияния угла вра­

щения слоёв насадки на эффективность разделения смеси. Слои насадки уста­

навливались с углами вращения 20∘ и 70∘. Как было показано выше, угол уста­

новки слоёв насадки влияет на растекание жидкости в нижележащих слоях.

Эксперименты проводились в колонне диаметром 0.9 м на насадке с удельной

поверхностью около 500 м2/м3. Общая высота насадки составляла 3.3 м. Экспе­

рименты проводились на смеси хладонов R114 и R21 при соотношении мольных

расходов жидкости и пара 𝐿/𝑉 = 1.7. При такой величине 𝐿/𝑉 ввиду близости

рабочей линии процесса и равновесной линии для данного состава смеси фрео­

нов эффективность разделения очень чувствительна к равномерности началь­

ного орошения. Для выявления влияния характера распределения жидкости в

колонне на эффективность разделения смеси предполагалось создавать началь­

ное неравномерное орошение насадки и путем изменения угла вращения слоёв

создавать различную степень неравномерности в сечении колонны.

В качестве распределителя жидкости использовался распределитель с пря­

моугольной структурой расположения точек орошения, 4.29, а. Неравномерность

распределения локального расхода жидкости по сечению насадки создавалась

путем закрытия отверстий в днище распределителя. Доля закрытых отвер­

стий в одном ряду составляла примерно 10% от общего числа (Рисунок 4.29б ).

Устройство управления механизмом блокировки позволяло закрыть один или

два ряда отверстий. Блокировка или открытие отверстий осуществлялись в

режиме проведения экспериментов, без разборки колонны. Локальный расход
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Рис. 4.29. Схема расположения точек орошения в распределителе жидкости: а — стандартное

расположение; б — неравномерное орошение, отверстия одного ряда закрыты.

жидкости под насадкой по сечению колонны измерялся расходомером (стр. 194).

Вначале проводилась серия экспериментов при равномерном орошении насад­

ки, затем при сохранении всех внешних условий и режимных параметров про­

водились эксперименты при неравномерном орошении.

Результаты экспериментов на насадке с углом вращения слоев 70∘ показа­

ны на Рисунках 4.30 и 4.31. На Рисунке 4.30а приведен пример распределения

относительного локального расхода жидкости под насадкой при равномерном

орошении. В целом по сечению наблюдается достаточно равномерное распреде­

ление локального расхода жидкости с одним локальным максимумом и одним

локальным минимумом, расположенными в диаметрально противоположных

зонах у стенки колонны. В зоне максимума расход примерно на 20% выше сред­

него, а в зоне минимума примерно на 20% ниже среднего. Закрытие одного ряда

отверстий в распределителе жидкости приводит к перераспределению локаль­

ных неоднородностей по сечению (Рисунок 4.30б ). Под насадкой, в месте рас­

положения закрытого ряда отверстий распределителя, наблюдается небольшая

зона пониженного расхода. Разница максимальных и минимальных расходов в

зонах составляет ± 20%, как и в случае равномерного орошения.
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Рис. 4.30. Распределение локального относительного расхода жидкости под насадкой. Угол

вращения слоёв 70∘; 𝐾𝑣 = 0.02 м/с; 𝐶𝑙 = 0.0033 м/с; а — равномерное орошение; б — неравно­

мерное орошение, отверстия одного ряда закрыты.

В экспериментах с равномерным орошением насадки с углом вращения

слоёв 70∘ достигалась эффективность разделения, соответствующая 20–24 тео­

ретическим тарелкам на высоте насадки 3.3 м (Рисунок 4.31). Максимальный

коэффициент неравномерности, рассчитанный по формуле (4.27), составляет
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величину 𝑓макс ≈ 0.05–0.07, в зависимости от величины 𝐾𝑣. Следовательно, в

экспериментах с начальной неравномерностью распределения жидкости на вхо­

де 𝑓 = 0.1, которая задается закрытием одного ряда отверстий в распредели­

теле, должно наблюдаться ухудшение эффективности разделения. По резуль­

татам анализа работы установок по разделению воздуха [294] при начальной

неравномерности 𝑓 = 0.1 число теоретических тарелок должно уменьшиться

на 40–60% по сравнению с расчетным. На Рисунке 4.31 приведены результаты

экспериментов с равномерным и неравномерным орошением насадки при за­

крытии 10% отверстий распределителя. Увеличение ВЕП для неравномерного

орошения по сравнению с равномерным орошением составило 30–35%, что близ­

ко к приведенной выше оценке. Ухудшение эффективности разделения может

Рис. 4.31. Влияние распределения жидкости на входе на эффективность разделения, α =

70∘. 1 — равномерное орошение; 2 — неравномерное орошение.

быть результатом влияния как неравномерности орошения, так и уменьшения

количества точек орошения. Результаты экспериментов [255], проведенных на

10 слоях насадки Koch 1Y, показали, что уменьшение количества точек ороше­

ния в два раза практически не приводит к увеличению высоты единицы перено­

са при сохранении равномерного распределения их по сечению (Рисунок 4.32).

По-видимому, существует некоторый критический размер неорошенной области
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Рис. 4.32. Влияние плотности точек орошения распределителя на эффективность разделения,

насадка Koch 1Y, число слоёв — 10, α = 70∘, 𝐿/𝑉 = 1. ̃︀𝑁 : 1 — 449 м−2; 2 — 230 м−2.

для насадки, который может приводить к развитию неравномерности по высоте

насадки и к существенному ухудшению разделительной способности колонны.

Многоячеистая модель, предложенная в [243], также предсказывает значитель­

ное увеличение ВЕП при неравномерном орошении для смеси фреонов R114 и

R21 при полном возврате флегмы для колонны диаметром 0.9 м.

Одной из причин снижения эффективности разделения при неравномер­

ном начальном орошении является уменьшение доли смоченной поверхности в

верхних слоях насадки. Некоторые корреляции для доли смоченной поверхно­

сти приведены в Приложении (стр. 260). Под блокированным рядом отверстий

распределителя образуется неорошенная зона насадки с несмоченной поверхно­

стью. Глубина этой несмоченной области зависит от продольного и поперечного

растекания жидкости по насадке, которое определяется микротекстурой и ка­

чеством контактов вершин ребер соседних листов насадки. При больших расхо­

дах жидкости происходит более интенсивное перетекание жидкости на соседние

листы насадки, поэтому доля несмоченной поверхности уменьшается. Обычно

нижележащий слой повернут на угол порядка 90∘. В этом случае доля несмо­

ченной поверхности в этом слое будет уменьшаться за счет притока сюда части
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Рис. 4.33. Влияние распределения жидкости на входе на эффективность разделения, α =

20∘. 1 — равномерное орошение; 2 — неравномерное орошение.

жидкости из орошаемых каналов верхнего слоя. Влияние недоорошения насад­

ки на глубине двух-трех слоев может стать пренебрежимо малым [288, 295].

При угле поворота нижележащих слоев меньше 90∘ этот эффект уменьшается,

поэтому насадка может оставаться несмоченной на большой глубине.

На Рисунке 4.33 показаны результаты экспериментов с равномерным и

неравномерным орошением на входе в колонну на насадке с углом вращения

слоев 20∘. Видно, что при неравномерном орошении высота единицы переноса

выросла примерно на 60% по сравнению с равномерным орошением. Как мож­

но видеть на Рисунке 4.34, область с пониженным локальным расходом под

насадкой значительно выросла по сравнению с равномерным орошением, она

располагается под закрытым рядом отверстий в распределителе. Можно пред­

положить, что в этой половине колонны ввиду малого угла вращения слоев зна­

чительная доля поверхности в верхней части колонны оказалась несмоченной.

За счет неравномерности орошения и малого угла вращения слоев произошло

перераспределение жидкости между двумя условными частями колонны. При

больших расходах жидкости значительная часть ее перетекает через вершины

ребер насадки преимущественно в вертикальном направлении. Вследствие это­
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Рис. 4.34. Распределение локального относительного расхода жидкости под насадкой. Угол

вращения слоёв 20∘; 𝐾𝑣 = 0.02 м/с; 𝐶𝑙 = 0.0033 м/с; а — равномерное орошение; б — неравно­

мерное орошение, отверстия одного ряда закрыты.

го зона с большим начальным расходом сохраняет свое положение на большой

высоте колонны (Рисунок 4.34б ). Поскольку распределение расхода пара в сече­

нии колонны на большей части насадки по высоте предполагается равномерным

[293], то локальные отношения расходов жидкости и пара 𝐿/𝑉 в каждой из этих

половин изменились. В результате произошло ухудшение общей эффективности

разделения по сравнению с равномерным орошением насадки. Влияние нерав­
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номерности орошения оказалось сильнее на насадке с малым углом поворота

слоев 20∘ (Рисунок 4.35). Причинами этого могут быть, как отмечалось выше,

уменьшение области растекания жидкости на насадке с малым углом вращения,

и, соответственно, увеличение доли несмоченной поверхности под распределите­

лем. Такой же эффект сохранения несимметричной неравномерности на входе

Рис. 4.35. Влияние угла вращения слоев на эффективность разделения при неравномерном

орошении насадки: 1 —α = 70∘; 2 —α = 20∘.

на большой высоте колонны был показан в работе [243] на основе теоретическо­

го моделирования.

Перепад давления на насадке слабо зависит и от угла вращения слоев, и

от неравномерности орошения на входе в колонну в исследованном диапазоне

изменения параметров (Рисунок 4.36). Аналогичные результаты получены в

работе [278] на насадке Mellapak 350Y. По-видимому, в области расходов пара,

предшествующих развитию гидравлического кризиса, при такой степени нерав­

номерности распределения жидкости по сечению колонны не происходит суще­

ственного изменения взаимодействия фаз при их встречном течении в каналах

насадки. В работе [298] показано, что начальная неравномерность в распределе­

нии пара также не влияет на перепад давления на насадке в широком диапазоне

изменения нагрузки по пару, включая режим захлебывания.
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Рис. 4.36. Относительный перепад давления на насадке с удельной поверхностью 𝑎 = 500

м2/м3. Равномерное орошение: 1 —α = 20∘; 2 —α = 70∘. Неравномерное орошение: 3 —α =

20∘; 4 —α = 70∘.

В экспериментах по изменению угла вращения слоёв насадки показана вза­

имосвязь эффективности разделения смеси и распределения локального расхо­

да жидкости по сечению колонны.

В работах [277, 299] показана возможность регистрации неравномерности

распределения потоков и состава смеси посредством измерения полей темпера­

тур по сечению и высоте колонны.

Влияние удельной поверхности насадки

Приведенные выше результаты показывают влияние начальной неравно­

мерности орошения порядка 10% на эффективность разделения смеси на 16

слоях структурированной насадки (высота одного слоя ℎ𝑝𝑒 = 0.21 м)с удельной

поверхностью 𝑎 = 500 м2/м3. В работе [278] нами получены результаты по разде­

лению смеси на 19 слоях структурированной насадки Mellapak 350Y компании

«Sulzer» как при равномерном орошении, так и при начальной неравномерности

10 и 20%. Начальная неравномерность орошения создавалась, как и в преды­
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дущей серии, закрытием одного или двух рядов отверстий в распределителе

жидкости (Рисунок 4.29, стр. 221). Насадка имеет большую высоту (4.02 метра

по сравнению с 3.3 метра в предыдущих экспериментах), угол вращения слоев

90∘, её удельная поверхность 𝑎 = 350 м2/м3. Микротекстура насадки Mellapak

имеет форму выступов в отличие от горизонтальных микроребер на насадке с

удельной поверхностью 𝑎 = 500 м2/м3.

Сравнение экспериментальных данных, полученных в двух сериях экспе­

риментов, приведено на Рисунке 4.37. Высота единицы переноса ВЕП при рав­

Рис. 4.37. Влияние удельной поверхности насадки на эффективность разделения при нерав­

номерном орошении насадки, 𝐿/𝑉 = 1.7; 𝑎 = 350 м2/м3: 1 — равномерное орошение; 2 —

неравномерность 10%; 3 — неравномерность 20%; 𝑎 = 500 м2/м3: 4 — равномерное орошение;

5 — неравномерность 10%.

номерном начальном орошении насадки с удельной поверхностью 𝑎 = 500 м2/м3

оказывается ниже, чем для насадки Mellapak 350Y. При уменьшении расхода

пара наблюдается незначительное её увеличение. Для насадки с большей удель­

ной поверхностью число Рейнольдса пленки, определяющее локальные коэффи­

циенты массоотдачи в жидкой фазе, при низких нагрузках по пару становит­
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ся очень малым, что, по-видимому, является причиной увеличения ВЕП при

значениях 𝐾𝑣 < 0.025 м/с как для равномерного, так и для неравномерного

орошения.

При начальной неравномерности орошения 10% величины ВЕП для раз­

личных насадок совпадают между собой. По-видимому, уменьшение удельной

поверхности насадки компенсируется увеличением угла вращения слоёв, кото­

рое способствует выравниванию распределения жидкости по сечению колонны.

Однако относительное увеличение ВЕП при этой неравномерности на насадке

с удельной поверхностью 𝑎 = 500 м2/м3 оказывается значительно выше, чем на

насадке Mellapak 350Y.

Одновременное закрытие двух рядом расположенных рядов отверстий в

распределителе жидкости создает неравномерность порядка 20%. Рисунок 4.37

показывает существенное ухудшение эффективности разделения при такой сте­

пени начальной неравномерности орошения насадки Mellapak. Если при закры­

тии 10% отверстий распределителя жидкости высота единицы переноса ВЕП

возросла на 15%, то при закрытии 20% отверстий ВЕП возросла более чем на

50%. Как уже отмечалось выше, создание локализованной крупномасштабной

зоны неравномерности орошения на входе в колонну приводит к существенному

ухудшению эффективности разделения смеси.

Коэффициенты массопередачи в зависимости от числа Рейнольдса пара

при равномерном орошении этих насадок показаны на Рисунке 4.38. При боль­

ших нагрузках колонны зависимость коэффициентов массопередачи от числа

Рейнольдса для структурированных насадок с различной удельной поверхно­

стью примерно одинакова. При числах Рейнольдса меньше 1 600 на насадке с

удельной поверхностью 𝑎 = 500 м2/м3 наблюдается более сильное уменьшение

коэффициента массопередачи. Число Рейнольдса пленки в этом диапазоне рас­

ходов пара существенно уменьшается, Re𝑓 < 40. На этом рисунке приведено

сравнение коэффициентов массопередачи, полученных в экспериментах, с рас­

четом по уже упомянутым моделям (Приложение на стр. 260). Видно, что коэф­



231

Рис. 4.38. Зависимость коэффициента массопередачи от числа Рейнольдса на насадках с

различной удельной поверхностью. 1 — 𝑎 = 350 м2/м3; 2 — 𝑎 = 500 м2/м3; 3, 4 — расчет по

модели «SRP»; 5, 6 — расчет по модели «Delft».

фициенты массопередачи для насадки с удельной поверхностью 𝑎 = 350 м2/м3

совпадают с расчетом по модели «SRP» для этой насадки. Модель «Delft» дает

существенно заниженные коэффициенты массопередачи для обоих случаев.

4.5. Эффективность разделения смесей на

структурированных насадках некруглой формы

4.5.1. Введение

Колонны с разделительными стенками (DWC) являются интенсивно раз­

вивающимися системами для разделения многокомпонентных смесей. Они име­

ют огромный потенциал для энергосбережения и уменьшения капитальных за­

трат, значительно больший, чем традиционные дистилляционные системы раз­

деления [300]. Начало промышленного строительства раздельных колонн от­

носится к середине 80-х годов, в настоящее время их количество превышает

сотни установок [301]. Большая часть публикаций по этой тематике посвящена

разработке и анализу термодинамических схем всего технологического цикла

разделения многокомпонентных смесей, включая вопросы тепловой интеграции
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[241, 242, 302, 303]. Вопросам разработки систем для проектирования и методов

расчета процесса массопереноса и гидродинамики в нецилиндрических насад­

ках посвящено значительно меньше работ [304–306]. В литературе отсутствуют

данные по эффективности разделения смесей на структурированных насадках

в колоннах с некруглым поперечным сечением.

Пример традиционной схемы получения аргона в процессе разделения воз­

духа посредством криогенной дистилляции показан на Рисунке 4.39а. Внутри

колонны высокого давления 1 воздух предварительно разделяется на обогащен­

ный азотом поток пара N2 вверху колонны и на обогащенный кислородом поток

жидкости O2 в нижней части колонны. В колонне низкого давления 2 часть по­

тока отбирается из средней точки и отводится во вспомогательную колонну 11

для получения продукта, обогащенного аргоном Ar. В альтернативной схеме

вместо вспомогательной колонны для производства аргона используется колон­

Рис. 4.39. Схема стандартного процесса (а) и альтернативного способа (б ) криогенного раз­

деления воздуха на отдельные компоненты [307].
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на с разделительной стенкой (Рисунок 4.39б ). В этой схеме поток пара в ниж­

ней части колонны низкого давления 2 делится на два потока. Первая часть,

обогащенная азотом, поднимается вверх колонны, вторая часть направляется

в отделенную стенками 6, 7 от основной колонны секцию со структурирован­

ной насадкой 5 для получения потока пара, обогащенного аргоном Ar. Главной

целью применения такой схемы является уменьшение капитальных затрат и эко­

номия энергии. Первая цель достигается благодаря отсутствию необходимости

установки отдельной колонны. Экономия энергии в процессе получения потока,

обогащенного аргоном, происходит потому, что этот процесс протекает внутри

основной колонны, т. е. термически связан с процессом разделения воздуха.

Конструирование раздельных колонн предполагает разделение внутренне­

го пространства колонны как минимум на две части с установкой разделитель­

ных стенок, а также производство и установку структурированных насадок,

имеющих в сечении форму, соответствующую раздельным колоннам. В зависи­

мости от количества разделительных стенок это могут быть сегменты, квадра­

ты, треугольники и т. д. (Рисунок 4.40) [303, 307]. Противоточное течение пара

и жидкости в структурированных насадках некруглой формы будет иметь ряд

особенностей вследствие наличия угловых зон. Образование вихрей, уменьше­

ние локальной скорости пара, изменение распределения жидкости на коротких

листах насадки в угловых зонах могут отрицательно повлиять на эффектив­

ность разделения таких насадок. В литературе имеется немного данных по эф­

фективности разделения на насадках некруглой формы, по крайней мере, в

открытой печати [307].

Рис. 4.40. Формы поперечного сечения колонн с разделительными стенками.



234

Рис. 4.41. Схема установки вставок с различной формой поперечного сечения в эксперимен­

тальную колонну.

В данном разделе приведены результаты исследования разделения смеси

хладонов R114 и R21 в полуцилиндрической и квадратной вставках, установ­

ленных в экспериментальной крупномасштабной модели ректификационной ко­

лонны (Рисунок 4.41). Площади поперечного сечения вставок различной фор­

мы близки между собой. Высота насадки в колонне изменялась от 1.2 до 3.2 м,

удельная поверхность ≈ 500 м2/м3. В экспериментах были исследованы насадки

с углом наклона ребер 45∘ и 60∘(ℎ𝑝𝑒 = 0.21 и 0.22 м) соответственно. Угол вра­

щения слоев — 90∘. Эксперименты проведены при соотношении мольных расхо­

дов жидкости и пара 𝐿/𝑉 = 1 и 𝐿/𝑉 = 1.7. Сравнение результатов приведено с

данными, полученными на круглой вставке. В разделе представлены результа­
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ты исследования влияния расходов пара и жидкости, высоты насадки на эффек­

тивность разделения, гидравлическое сопротивление, распределение локальных

потоков жидкости и состава смеси по сечению колонн в стационарных условиях

при равномерном орошении насадки.

4.5.2. Влияние формы поперечного сечения колонны на

эффективность разделения и гидравлическое сопротивление

Результаты экспериментов на 11 слоях насадки с удельной поверхностью

≈ 500 м2/м3, с углом наклона ребер 45∘ в колоннах с различной формой попе­

речного сечения показаны на Рисунке 4.42. Здесь приведены данные по ВЭТТ

и соответствующему перепаду давления на круглой насадке 𝐷 = 0.6 м, на

полуцилиндрической насадке 𝐷 = 0.8 м, и на насадке с квадратной формой

поперечного сечения 0.54 × 0.54 м при 𝐿/𝑉 = 1 [308–311].

В круглой колонне при малых значениях параметра 𝐾𝑣 = 0.03–0.05 м/с

величина ВЭТТ с увеличением расхода пара плавно уменьшается (Рисунок

4.42а). При 𝐾𝑣 ≈ 0.052 м/с наблюдается резкий рост ВЭТТ, так называемый

«mass transfer flooding». Перепад давления при этом продолжает плавно уве­

личиваться с увеличением расхода пара. Резкое увеличение перепада давле­

ния, свидетельствующее о наступлении гидравлического кризиса, происходит

при 𝐾𝑣 > 0.056 м/с, т. е. позднее начала ухудшения массообмена. Величина

ВЭТТ при этом значении 𝐾𝑣 достигает локального максимума. После наступ­

ления гидравлического кризиса происходит увеличение количества жидкости,

удерживаемой внутри насадки потоком пара (начало захлебывания [282]). Ви­

зуальные наблюдения показывают, что при 𝐾𝑣 ≈ 0.06 м/с из каналов верхнего

слоя насадки выбрасываются струйки жидкости. В центре колонны эти струй­

ки поднимаются вверх на 2–3 см. Выходящий из каналов насадки поток пара

разбивает струйки на капли, часть капель падает на насадку, а часть более

мелких капель уносится в пространство между насадкой и распределителем

жидкости. При этих расходах пара струи жидкости из распределителя, ороша­
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Рис. 4.42. Эффективность разделения на структурированных насадках с различной формой

поперечного сечения, 11 слоёв, угол наклона ребер 45∘, 𝐿/𝑉 = 1. 1 — эффективность разде­

ления ВЭТТ; 2 — относительный перепад давления ∆𝑃/𝐻.

а — круглая насадка; б — полуцилиндрическая насадка; в — квадратная насадка.
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ющие насадку, также интенсивно разбрызгиваются на высоте 5–10 см от насад­

ки. Зависимость величины ВЭТТ от расхода пара в этой области достаточно

сложная. При дальнейшем увеличении 𝐾𝑣 до 0.065 м/с количество выносимой

из насадки жидкости возрастает настолько, что над насадкой появляется слой

жидкости высотой 2–3 см. В результате этого жидкость вверху насадки ороша­

ет каждый канал насадки, что, возможно, и является причиной уменьшения

величины ВЭТТ в этом диапазоне расходов пара. При дальнейшем увеличении

расхода пара вынос жидкости из насадки в верхнюю часть колонны становит­

ся настолько велик, что происходит затопление пространства между насадкой

и распределителем жидкости и нормальная работа колонны становится невоз­

можной.

В полуцилиндрической колонне при малых значениях параметра 𝐾𝑣 =

0.035− 0.05 м/с величина ВЭТТ остается примерно постоянной, на 10–17% вы­

ше, чем для круглой насадки (Рисунок 4.42б ). Кризис массообмена (резкое уве­

личение ВЭТТ) начинается при более высоком значении параметра 𝐾𝑣, чем на

круглой насадке. При этом же значении параметра 𝐾𝑣 на полуцилиндрической

насадке развивается кризис гидравлического сопротивления. После наступле­

ния кризиса относительный перепад давления постепенно растет с увеличени­

ем расхода пара. В диапазоне 𝐾𝑣 от 0.055 до 0.065 м/с наблюдается аналогич­

ный локальный максимум ВЭТТ в виде горба, а затем происходит дальнейшее

увеличение ВЭТТ. Рост величины ВЭТТ при 𝐾𝑣 > 0.065 м/с также связан с

затоплением насадки в верхней части колонны и выносом большого количества

жидкости в пространство между насадкой и распределителем жидкости.

В колонне с квадратной насадкой, начиная со значений 𝐾𝑣 ≈ 0.04 м/с,

величина ВЭТТ плавно растет и достигает максимума при 𝐾𝑣 ≈ 0.056 м/с

(Рисунок 4.42в). В диапазоне 𝐾𝑣 = 0.06–0.065 м/с величина ВЭТТ достига­

ет минимума, как и в полуцилиндрической колонне, затем снова наблюдается

резкое увеличение ВЭТТ. В этом режиме над верхним слоем насадки также

наблюдался выброс струек жидкости из каналов насадки, разбрызгивание вы­
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текающих из распределителя струй жидкости. В отличие от круглой насадки,

при дальнейшем увеличении 𝐾𝑣 до 0.068 м/с слой жидкости над насадкой не

наблюдался. Характер зависимости перепада давления от расхода пара вплоть

до значения 𝐾𝑣 ≈ 0.06 м/с аналогичен зависимости ВЭТТ от расхода пара.

Далее рост перепада давления практически прекращается, как будто в колонне

открылись дополнительные каналы для движения пара. Возможно, рост пере­

пада давления с увеличением расхода пара мог возобновиться при существенно

больших значениях параметра 𝐾𝑣 при полном затоплении верхнего слоя на­

садки. В квадратной колонне не так четко выражен кризис гидравлического

сопротивления, как это наблюдалось в круглой колонне. Возможно, это связа­

но с наличием угловых зон и сложным характером течения паровой фазы в

этих зонах.

Сравнение данных по эффективности разделения смеси, полученных на

структурированных насадках с различной формой поперечного сечения, пока­

зано на Рисунке 4.43. В узком диапазоне низких значений параметра 𝐾𝑣 вели­

Рис. 4.43. Эффективность разделения на структурированных насадках с различной формой

поперечного сечения. 11 слоёв, угол наклона ребер 45∘, 𝐿/𝑉 = 1.

1 — круглая насадка; 2 — полуцилиндрическая насадка; 3 — квадратная насадка.

чина ВЭТТ для всех форм поперечного сечения насадки оказывается пример­

но одинаковой. При низких значениях расходов пара и жидкости в условиях
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их слабого взаимодействия коэффициенты массоотдачи в каждой фазе опре­

деляются только их расходами и геометрическими характеристиками насадки.

Режим течения паровой фазы, главным образом, зависит от удельной поверх­

ности или гидравлического диаметра каналов насадки. Режим течения жидкой

фазы по поверхности структурированной насадки будет определяться в основ­

ном характеристиками микротекстуры. Поэтому для одного типа насадки вли­

яние формы поперечного сечения колонны при малых расходах пара может

быть несущественным. В режиме захлебывания колонны и выноса жидкости

в пространство между насадкой и распределителем жидкости влияние формы

сечения колонны также будет несущественным, что и наблюдается в экспери­

ментах при 𝐾𝑣 > 0.065 м/с.

В диапазоне изменения параметра 𝐾𝑣 = 0.045–0.066 м/с наименьшие зна­

чения величины ВЭТТ получены на круглой насадке, наибольшие значения —

на квадратной насадке. Вид зависимости ВЭТТ от параметра 𝐾𝑣 для всех на­

садок оказывается примерно одинаковым. После начала развития гидравличе­

ского кризиса, когда в каналах насадки начинается унос жидкости, появляется

локальный максимум ВЭТТ, затем следует незначительное снижение. После­

дующий рост ВЭТТ связан с наступлением режима захлебывания колонны.

Несмотря на незначительное повышение величины ВЭТТ на насадках некруг­

лой формы, эти насадки могут быть конкурентоспособными, поскольку сохра­

няют свою производительность до более высоких нагрузок по пару и жидкости,

чем круглая насадка.

Сравнение данных по перепаду давления на структурированных насадках

с различной формой поперечного сечения показано на Рисунке 4.44. Видно, что

до начала развития гидравлического кризиса относительный перепад давления

практически не зависит от формы поперечного сечения колонны. Только на­

чиная с 𝐾𝑣 ≈ 0.045 м/с перепад давления на квадратной насадке становится

несколько выше. В диапазоне значений параметра 𝐾𝑣 ≈ 0.06–0.068 м/с, когда

над насадкой наблюдается выброс жидкости из каналов, рост перепада давле­
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Рис. 4.44. Перепад давления на структурированных насадках с различной формой попереч­

ного сечения. 11 слоёв, угол наклона ребер 45∘, 𝐿/𝑉 = 1.

1 — круглая насадка; 2 — полуцилиндрическая насадка; 3 — квадратная насадка.

ния на этой насадке прекратился. На полуцилиндрической насадке зависимость

перепада давления от параметра 𝐾𝑣 практически совпадает с аналогичной за­

висимостью для круглой вставки. Можно отметить, что после наступления гид­

равлического кризиса, связанного с началом уноса жидкости в каналах насад­

ки, перепад давления на полуцилиндрической насадке несколько выше, чем на

круглой насадке вплоть до начала захлебывания. При 𝐾𝑣 ≈ 0.07 м/с в полу­

цилиндрической колонне перепад давления становится меньше, чем в круглой

колонне. Полученные данные по перепаду давления указывают на необходи­

мость исследования влияния локальной структуры потока пара в сечении ко­

лонн некруговой геометрии на гидравлическое сопротивление.

4.5.3. Разделение на насадках с различным углом наклона ребер

В данном разделе рассмотрено влияние формы поперечного сечения раз­

делительной колонны на эффективность разделения на структурированных на­

садках с углом наклона ребер 60∘. Эксперименты на этом типе насадки прово­

дились в круглой колонне диаметром 0.6 метра и в квадратной колонне сечени­
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ем 0.54 × 0.54 м при 𝐿/𝑉 = 1. Насадка имеет такую же удельную поверхность

500 м2/м3 и микроструктуру поверхности в виде мелких горизонтальных ребер.

Из-за увеличения угла наклона ребер высота единичного слоя насадки увеличи­

вается, поэтому в колонну устанавливалось по 10 слоёв насадки. Общая высота

10 слоёв насадки с углом наклона ребер 60∘ была практически равна высоте 11

слоёв насадки с углом наклона ребер 45∘.

На Рисунке 4.45 показано сравнение величины ВЭТТ для круглой и квад­

ратной колонн. Величина ВЭТТ для насадки с углом наклона ребер 60∘ в круг­

Рис. 4.45. Эффективность разделения на структурированных насадках с различной формой

поперечного сечения. 10 слоёв, угол наклона ребер 60∘, 𝐿/𝑉 = 1.

1 — круглая насадка; 2 — квадратная насадка.

лой и в квадратной вставках оказывается практически одинаковой. С увеличе­

нием расхода пара в диапазоне 𝐾𝑣 = 0.032–0.042 м/с величина ВЭТТ умень­

шается, затем наблюдается широкая область с практически постоянной эффек­

тивностью разделения. При 𝐾𝑣 > 0.08 м/с величина ВЭТТ в круглой колонне

начинает возрастать. Визуальные наблюдения показывают, что при этих рас­

ходах пара из каналов верхнего слоя насадки выбрасываются струйки жидко­

сти. Высота подъема струек или капель жидкости достигала 5–8 см. Поскольку

угол наклона каналов насадки достаточно большой, выбрасываемая жидкость

практически вся возвращается на верхний слой насадки. Ухудшение разделе­
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ния происходит постепенно, в отличие от насадки с меньшим углом наклона

ребер.

Относительный перепад давления в круглой и в квадратной колоннах ока­

зался одинаковым во всем диапазоне изменения расходов пара (Рисунок 4.46).

Переход к режиму уноса и захлебывания в колонне происходит постепенно, и за­

нимает широкую область по расходу пара от 𝐾𝑣 ≈ 0.06 м/с до 𝐾𝑣 ≈ 0.075 м/с.

Проведенные эксперименты показывают, что форма поперечного сечения ко­

Рис. 4.46. Относительный перепад давления на структурированных насадках с различной

формой поперечного сечения. 10 слоёв, угол наклона ребер 60∘, 𝐿/𝑉 = 1.

1 — круглая насадка; 2 — квадратная насадка.

лонны не влияет на эффективность разделения и перепад давления на насадке

с углом наклона ребер 60∘.

Сравнение эффективности разделения и гидравлического сопротивления

насадок с разным углом наклона ребер в квадратной колонне приведено на Ри­

сунке 4.47. Эффективность разделения на насадке с большим углом наклона

ребер оказалась значительно ниже, чем на насадке с углом наклона ребер 45∘.

Величина ВЭТТ увеличилась примерно на 40–50%, но при этом во всем диа­

пазоне значений параметра 𝐾𝑣 сохраняет примерно постоянное значение. При

𝐾𝑣 > 0.055 м/с, когда на насадке 45∘ начинается ухудшение массоотдачи, ве­

личина ВЭТТ для насадки 60∘ начинает колебаться в небольшом интервале.
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Рис. 4.47. Эффективность разделения и относительный перепад давления на структуриро­

ванных насадках с различным углом наклона ребер в квадратной колонне.

1 — угол наклона ребер 45∘; 2 — угол наклона ребер 60∘.

Кризис массоотдачи на этой насадке в исследованном диапазоне расходов пара

не наблюдается. При больших расходах пара величина ВЭТТ становится срав­

нимой с соответствующими значениями для насадки 45∘ в круглой и квадратной

вставках в режиме захлебывания.

Перепад давления на насадке с углом наклона ребер 60∘ уменьшился бо­

лее чем в два раза. Изменение угла наклона ребер и геометрии каналов насадки

привело к уменьшению скорости пара в вертикальном направлении и уменьше­

нию угла изменения траектории потока при переходе из нижележащего слоя в

верхний (Рисунок 4.6 на стр. 181). Уменьшение скорости пара на 20% может

привести к уменьшению потерь на трение примерно в полтора раза. Другими

причинами уменьшения перепада давления являются уменьшение вклада, свя­

занного с поворотом потока пара на меньший угол на стыке двух слоев насадки

и уменьшение вихревой составляющей потерь на трение в перекрещивающихся

каналах. Разница в перепадах давления на насадках с разными углами наклона

ребер увеличивается с увеличением расходов пара. Кризис гидравлического со­

противления на насадке с углом наклона ребер 60∘ начинается при существенно

больших значениях параметра 𝐾𝑣, чем насадке с углом наклона ребер 45∘.

Сравнение результатов по влиянию угла наклона ребер насадки на эф­

фективность разделения в круглой колонне с данными работы [281] приведено
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Рис. 4.48. Эффективность разделения и относительный перепад давления на структуриро­

ванных насадках с различным углом наклона ребер в круглой колонне.

а — результаты автора [311]; б — результаты Fair et al. [281].

на Рисунке 4.48. В работе Fair et al. приведены результаты экспериментов на

насадке с удельной поверхностью 𝑎 = 400 м2/м3 в колонне диаметром 0.43 м

высотой 3 м. Увеличение угла наклона ребер на эффективность разделения как

в работе автора, так и в работе Fair et al. приводит к значительному ухудше­

нию эффективности разделения. Более высокие значения ВЭТТ в работе Fair

et al. получаются в результате уменьшения удельной поверхности и высоты на­

садки. Характер изменения ВЭТТ от нагрузки колонны по пару 𝐹𝑣 одинаков.

Ухудшение эффективности разделения на насадке с углом наклона ребер 45∘

начинается при одинаковом значении 𝐹𝑣-фактора. Далее следует сложная за­

висимость с локальными максимумами и минимумами ВЭТТ, обусловленная

захлебыванием и затоплением насадки. Ухудшение эффективности разделения

на насадке с углом наклона ребер 60∘ в работе Fair et al. начинается при мень­

шем значении 𝐹𝑣-фактора, чем в настоящей работе.

Сравнение результатов экспериментов в круглой колонне на структуриро­

ванной насадке с различными углами наклона ребер с расчетными моделями

показано на следующих рисунках. В экспериментах наблюдается более сильное

влияние угла наклона ребер на эффективность разделения, чем это предска­
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Рис. 4.49. Сравнение экспериментальных данных по эффективности разделения на структу­

рированных насадках с различным углом наклона ребер с расчетными моделями.

1 — угол наклона ребер 45∘; 2 — угол наклона ребер 60∘.

зывают обе модели (Рисунок 4.49). Модель «SRP» удовлетворительно предска­

зывает нижнюю границу диапазона изменения величины ВЭТТ для насадки

с углом 45∘, а модель «Delft» — верхнюю границу. Экспериментальные значе­

ния ВЭТТ для насадки с углом 60∘ лежат в промежутке между расчетными

зависимостями «SRP» и «Delft». Ухудшение массоотдачи на насадке с углом

наклона ребер 45∘ начинается при меньшей нагрузке по пару, чем резкий рост

перепада давления, а на насадке с углом наклона ребер 60∘ при большей на­

грузке (Рисунки 4.49, 4.50). Ухудшение эффективности разделения в режимах

от начала подвисания жидкости в каналах насадки и далее, вплоть до затоп­

ления насадки, не учитывается в приведенных моделях. Характер изменения

перепада давления с изменением расхода пара верно предсказывается обеими

моделями (Рисунок 4.50). В области до начала гидравлического кризиса бо­

лее близкие результаты дает модель «SRP», а при больших расходах пара —

модель «Delft». Начало гидравлического кризиса практически совпадает с рас­

четом по моделям — 𝐹G,lp = 1.9 Па1/2 для насадки с углом наклона ребер 45∘ и

𝐹G,lp = 2.15 Па1/2 для насадки с углом наклона ребер 60∘.
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Рис. 4.50. Сравнение экспериментальных данных по перепаду давления на структурирован­

ных насадках с различным углом наклона ребер с расчетными моделями.

1 — угол наклона ребер 45∘; 2 — угол наклона ребер 60∘.

Для иллюстрации взаимосвязи эффективности разделения смесей на струк­

турированных насадках с распределением потоков жидкой и паровой фаз по

сечению далее будут приведены топограммы локального расхода жидкости под

насадкой в колоннах с различной формой поперечного сечения (Рисунок 4.51).

Данные приведены в виде удельного расхода q [см3/(см2·с)]. Для структуриро­

ванной насадки с углом наклона ребер 45∘ распределение жидкости по сечению

в круглой колонне характеризуется повышенным расходом в центральной части

и пониженным расходом в пристенной зоне. Резкое уменьшение расхода начи­

нается с расстояния от центра, равного примерно 2/3 радиуса колонны. В полу­

цилиндрической колонне зона повышенного расхода жидкости сосредоточена в

центральной части сечения, в углах колонны локальный расход жидкости резко

уменьшается. С увеличением расхода жидкости размер зоны локального макси­

мума расхода уменьшается, степень неравномерности расхода увеличивается. В

квадратной колонне при данных расходах пара и жидкости зоны уменьшенного

расхода расположены вдоль стенок, их размер порядка 70 мм. В центральной

части колонны располагается область достаточно ровного расхода с нескольки­

ми локальными максимумами.
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Рис. 4.51. Распределение локального расхода жидкости под насадкой с различными углами

наклона ребер: 45∘(слева), 𝐾𝑣 = 0.046–0.049 м/с; 60∘(справа), 𝐾𝑣 = 0.054–0.056 м/с.

а — круглая вставка; б — полуцилиндрическая вставка; в — квадратная вставка.
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Для насадки с углом наклона ребер 60∘ в круглой колонне зона с равно­

мерным расходом жидкости в центральной части сечения увеличилась по срав­

нению с насадкой с углом наклона ребер 45∘. Форма этой зоны с повышенным

расходом стала близка к форме сечения колонны. В квадратной колонне также

наблюдается близкая к квадратной форма зоны с максимальным расходом в

центральной части сечения. Однако размер этой зоны на насадке уменьшил­

ся по сравнению с насадкой с меньшим углом наклона ребер. Распределение

концентрации летучего компонента в жидкой фазе на выходе из насадки также

характеризуется наличием крупномасштабных зон с максимумом и минимумом

в углах колонн. Как правило, максимумы концентрации летучего компонента

находятся в зонах пониженного расхода жидкости. Особенно это характерно

для насадки в форме сегментов и квадратов.

Характер распределения жидкости даже для одного типа насадки может

изменяться в зависимости от высоты насадки, угла вращения слоёв, расходов

жидкости и пара, начального орошения, а также других факторов [255, 256,

278]. В распределении могут появляться локальные максимумы и минимумы

расхода. Предсказать характер распределения локальных параметров на дан­

ном этапе практически невозможно. Можно предположить, что увеличение уг­

ла наклона ребер насадки будет способствовать увеличению расхода жидкости

в центральной части сечения. Но в то же время, пар также будет стремиться

течь в более вертикальном направлении, оказывая влияние на распределение

жидкости.

Изменение локального расхода жидкости и состава смеси под насадкой от­

ражает изменения распределения потоков жидкости и пара внутри структури­

рованной насадки. Результаты измерения распределения состава смеси внутри

насадки в различных сечениях по высоте колонны приведены в работе [277].

Методика измерения распределения состава смеси в сечении колонны посред­

ством измерения поля температур в жидкой фазе приведена в [299]. Для из­

мерения распределения поля температур в нескольких сечениях устанавлива­
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ются миниатюрные датчики (16 в каждом сечении). Затем осуществляется пе­

ресчет измеренной температуры жидкой фазы в локальную концентрацию в

предположении, что жидкая фаза находится на линии насыщения (см. напри­

мер Рисунок 3.8 на стр. 119). Данные по распределению температуры внутри

колонны показывают, что перепад температуры в одном сечении соизмерим с об­

щим перепадом температур между верхом и низом колонны. Это означает, что

диапазон изменения концентрации летучего компонента по сечению колонны

также сопоставим с разностью концентраций между верхом и низом колонны.

Неравномерное распределение состава смеси по сечению приводит к тому, что

движущая сила процесса в разных зонах колонны и по сечению, и по высоте,

оказывается существенно неодинаковой, что приводит к снижению интеграль­

ной эффективности разделения смеси.

4.5.4. Влияние режимных и технологических параметров на

эффективность разделения в полуцилиндрической колонне

Исследование влияния отношения мольных расходов жидкости и пара на

эффективность разделения в полуцилиндрической колонне особенно важно для

раздельных колонн, поскольку состав смеси и расходы фаз по обе стороны раз­

делительных стенок определяются технологической схемой процесса. В отличие

от случая полного возврата флегмы при 𝐿/𝑉 ̸= 1 одни и те же данные по эф­

фективности разделения, а также по перепаду давления, будут выглядеть по

разному в зависимости от расхода пара и от расхода жидкости (Рисунке 4.52).

Ухудшение эффективности разделения при 𝐿/𝑉 = 1 начинается при большем

расходе пара, но меньшем расходе жидкости, чем при 𝐿/𝑉 = 1.7. Высота еди­

ницы переноса ВЕП (так же, как и ВЭТТ) для 𝐿/𝑉 = 1.7 оказывается меньше

в области плато, чем для 𝐿/𝑉 = 1. По всей видимости, это связано с измене­

нием локальных коэффициентов массоотдачи жидкой и паровой фаз при изме­

нении соотношения их расходов. Влияние изменения скорости жидкой фазы на

локальный коэффициент массоотдачи паровой фазы может сказываться через
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Рис. 4.52. Влияние отношения расходов пара и жидкости на эффективность разделения в

полуцилиндрической колонне; 6 слоёв, угол наклона ребер 45∘.

изменение их относительной скорости в единичном канале структурированной

насадки.

На Рисунках 4.53 и 4.54 показано сравнение с расчетными моделями по­

лученных данных по влиянию 𝐿/𝑉 на эффективность разделения в полуци­

линдрической колонне. Модель «SRP» дает близкие, но заниженные значения

ВЭТТ и ВЕП по сравнению с экспериментом для 𝐿/𝑉 = 1. Для 𝐿/𝑉 = 1.7 эта

модель дает завышенные примерно на 25% значения ВЭТТ и ВЕП по сравне­

нию с экспериментом. Модель «Delft» дает существенно завышенные значения

ВЭТТ и ВЕП для всех значений отношения расходов жидкости и пара. Ни од­
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Рис. 4.53. Сравнение экспериментальных данных по влиянию 𝐿/𝑉 на эффективность разде­

ления (ВЭТТ) в полуцилиндрической колонне с расчетными моделями.

1 —𝐿/𝑉 = 1.0; 2 —𝐿/𝑉 = 1.7.

Рис. 4.54. Сравнение экспериментальных данных по влиянию 𝐿/𝑉 на эффективность разде­

ления (ВЕП) в полуцилиндрической колонне с расчетными моделями.

1 —𝐿/𝑉 = 1.0; 2 —𝐿/𝑉 = 1.7.

на из моделей не предсказывают ухудшения эффективности разделения после

начала гидравлического кризиса. Кроме того, расчеты по представленным мо­

делям показывают различное влияние 𝐿/𝑉 на величины ВЭТТ и ВЕП. Модель

«Delft» дает значительное возрастание ВЭТТ при изменении 𝐿/𝑉 от 1 до 1.7, в
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то время как результаты экспериментов показывают обратную зависимость.

Характер изменения ВЕП с увеличением 𝐿/𝑉 одинаков и в экспериментах,

и в моделях (Рисунок 4.54). В данном случае уменьшение высоты единицы

переноса ВЕП при увеличении отношения 𝐿/𝑉 может быть объяснено ростом

локальных коэффициентов массоотдачи жидкой фазы при увеличении расхода

жидкости (формула (4.28) Приложения.)

Величина ВЭТТ в моделях рассчитывается по зависимости (4.22), в кото­

рую входит параметр распределения λ. Ввиду нелинейной зависимости пара­

метра распределения от состава смеси при моделировании необходимо делить

колонну на несколько сегментов по высоте, как это делается в более сложных

моделях (Рисунок 4.18) [271].

Данные по перепаду давления, полученные в экспериментах с различным

отношением 𝐿/𝑉 , показаны на Рисунке 4.55. При одном и том же расходе пара в

Рис. 4.55. Влияние отношения расходов пара и жидкости на относительный перепад давления

в полуцилиндрической колонне.

области больших значений параметра 𝐾𝑣 перепад давления возрастает с увели­

чением 𝐿/𝑉 . Чем больше расход жидкости в канале, тем при меньшем расходе

пара начинается кризис гидравлического сопротивления [61, 312]. При одинако­

вом расходе жидкости (параметр 𝐶𝑙) расход пара в случае 𝐿/𝑉 = 1 более чем в

полтора раза выше, чем при 𝐿/𝑉 = 1.7, поэтому на правой части Рисунка 4.55

перепад давления тоже значительно выше в области, предшествующей кризису

гидравлического сопротивления. Коэффициент сопротивления, рассчитанный
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по формуле (4.26) для этих данных, показан на Рисунке 4.56 в зависимости

от числа Рейнольдса паровой фазы [308]. В этих координатах коэффициенты

сопротивления для различных соотношений между расходом жидкости и пара

в предкризисной области совпадают между собой. Кризис гидравлического со­

противления для 𝐿/𝑉 = 1.7 начинается раньше, чем для 𝐿/𝑉 = 1. Сравнение

результатов экспериментов по измерению перепада давления в полуцилиндри­

Рис. 4.56. Влияние отношения расходов пара и жидкости на коэффициент сопротивления

насадки в полуцилиндрической колонне.

ческой колонне с расчетными моделями показано на Рисунке 4.57. Характер из­

менения перепада давления с изменением расхода пара верно предсказывается

обеими моделями, но более близкие результаты в области до начала гидравли­

ческого кризиса дает модель «SRP».

Аналогичные результаты по влиянию отношения расходов жидкости и па­

ра на эффективность разделения были получены нами в работе [255]. Структу­

рированная насадка Koch1Y имеет несколько меньшую удельную поверхность

по сравнению с полуцилиндрической насадкой (соответственно 420 и 500 м2/м3).

Выше было показано, что коэффициенты массопередачи на десяти слоях насад­

ки Koch1Y для различных значений параметра 𝐿/𝑉 удовлетворительно обоб­

щаются в зависимости от числа Рейнольдса пленки (Рисунок 4.26б ). Также

обобщаются данные по коэффициентам массопередачи для различных значений
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Рис. 4.57. Сравнение экспериментальных данных по влиянию 𝐿/𝑉 на перепад давления в

полуцилиндрической колонне с расчетными моделями. 1 —𝐿/𝑉 = 1.0; 2 —𝐿/𝑉 = 1.7.

параметра 𝐿/𝑉 на полуцилиндрической насадке, Рисунок 4.58. Максимум на

зависимости коэффициента массопередачи и последующее его уменьшение соот­

ветствуют наступлению режима ухудшения массопереноса (Рисунок 4.52). Для

𝐿/𝑉 = 1.7 максимум коэффициента массопередачи достигается при Re𝑓 = 80–90,

а для 𝐿/𝑉 = 1 — при Re𝑓 = 60–70. На этом же рисунке нанесены данные по ко­

эффициентам массопередачи для шести слоёв насадки Koch1Y при 𝐿/𝑉 = 1

в круглой колонне. Данные для насадки с различной удельной поверхностью,

формой поперечного сечения, но одинаковой высоты, удовлетворительно совпа­

дают между собой. Приведенные данные показывают, что оптимальный диапа­

зон чисел Рейнольдса пленки, в котором эффективность разделения наиболь­

шая, достаточно узок. Снизу он ограничен неполным смачиванием поверхности

и возможностью образования сухих пятен на насадке, а сверху — наступлением

гидравлического кризиса.

Исследование влияния числа слоёв на эффективность разделения связано

с необходимостью уменьшения влияния неравномерности распределения жид­

кости и пара внутри колонн как с регулярной, так и с нерегулярной насадками.

В большей степени эта проблема возникает в случае работы колонн большой
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Рис. 4.58. Зависимость коэффициента массопередачи от числа Рейнольдса пленки на полу­

цилиндрической насадке.

высоты, в которых для уменьшения негативного влияния неравномерности, как

правило, устанавливаются перераспределители жидкости и пара. В этих устрой­

ствах жидкость, стекающая с насадки в расположенной выше секции, переме­

шивается и затем равномерно подается на насадку в нижележащую секцию. Тем

самым решается вопрос выравнивания не только локальных расходов по сече­

нию колонны, но и выравнивания состава смеси. Скорость пара также вырав­

нивается по сечению в паровых каналах перераспределителя. Основной вопрос

при установке перераспределителей — сколько их нужно установить по высоте

колонны и через какой промежуток. Другими словами, на каком расстоянии от

входа в насадку потеря эффективности разделения становится столь значитель­

ной, что затраты на установку перераспределителей становятся экономически

выгодными.

Приведенные выше данные позволяют сравнить эффективность разделе­

ния на одиннадцати слоях насадки (Рисунок 4.42), и на шести слоях насадки

(Рисунок 4.52) для полуцилиндрической колонны. Результаты сравнения для

𝐿/𝑉 = 1 приведены на Рисунке 4.59. С уменьшением высоты насадки эффек­

тивность разделения возрастает.
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Рис. 4.59. Влияние высоты насадки на эффективность разделения в полуцилиндрической

колонне, 𝐿/𝑉 = 1; 1 — 6 слоёв; 2 — 11 слоёв.

В Таблице 4.2 приведены значения некоторых характерных параметров

потоков внутри колонны для полуцилиндрической насадки различной высоты.

Все данные взяты из таблиц экспериментальных данных для K 𝑣 ≈ 0.045 м/с в

области плато, где величина ВЭТТ не зависит от расхода пара. Вследствие того,

что плотности паровой и жидкой фаз вверху и внизу колонны различаются, при

равенстве мольных потоков массовые и объемные расходы фаз также различа­

ются. Как видно из Таблицы 4.2, наиболее сильно изменяются объемный расход

жидкости и массовый расход пара по высоте колонны при 𝐿/𝑉 = 1. Приведен­

ная скорость пара при его движении вверх колонны сохраняется практически

постоянной, но массовый расход, следовательно и число Рейнольдса пара, воз­

растают. В соответствии с этим, локальный коэффициент массоотдачи паровой

фазы в каналах верхних слоёв насадки должен быть выше, чем в нижних. Зна­

чительное уменьшение объемного расхода жидкости в нижней части колонны

приводит к уменьшению числа Рейнольдса жидкой пленки. В соответствии с

этим, локальный коэффициент массоотдачи в жидкой пленке в каналах нижних

слоёв насадки должен быть меньше, чем в верхних.
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Таблица 4.2. Изменение характерных параметров потоков по высоте колонны

Параметр L/V=1 L/V=1.7

Число слоёв 6 11 6 16

𝐶𝑥, %
верх 33.1 55 8.5 6.9

низ 0.25 0.27 1.3 0.25

ρ𝑙, кг/м3
верх 1375 1397 1343 1341

низ 1327 1329 1329 1327

ρ𝑣, кг/м3
верх 15.9 18 14 13.8

низ 13 12.8 13.1 12.9

𝑈𝑣, м/с
верх 0.41 0.40 0.45 0.45

низ 0.41 0.39 0.45 0.45

𝐺𝑣, кг/с
верх 1.64 1.82 1.56 1.56

низ 1.32 1.3 1.48 1.47

𝑄 низ

𝑄 верх , жидкость 0.85 0.73 0.98 0.98

Re𝑓
верх 49.3 55.3 81 81.5

низ 43.7 44.8 80 80

Средний концентраци­

онный напор, %

5 4.5 1.25 0.6

При 𝐿/𝑉 = 1.7 изменения параметров по высоте колонны не столь значи­

тельны, даже для насадки большой высоты. Несмотря на это, результаты экспе­

риментов показывают влияние высоты насадки на эффективность разделения

и в этом случае (Рисунок 4.60). В области плато, до наступления кризиса мас­

соотдачи, величина ВЭТТ на шести слоях насадки примерно на 30% ниже, чем

на шестнадцати слоях. После наступления кризиса массоотдачи разница замет­

но уменьшается. Относительный перепад давления, напротив, до наступления

гидравлического кризиса не зависит от высоты насадки, а после наступления
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Рис. 4.60. Влияние высоты насадки на эффективность разделения в полуцилиндрической

колонне, 𝐿/𝑉 = 1.7; 1 — 6 слоёв; 2 — 16 слоёв.
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Рис. 4.61. Влияние высоты насадки на перепад давления в полуцилиндрической колонне,

𝐿/𝑉 = 1.7; 1 — 6 слоёв; 2 — 16 слоёв.

кризиса перепад давления на более высокой насадке становится ниже (Рисунок

4.61). При этом происходит резкое изменение зависимости перепада давления

от расхода пара, подобное тому, которое наблюдалось в квадратной колонне

(Рисунок 4.42в).

Подобные результаты по влиянию высоты насадки на эффективность раз­

деления и гидравлическое сопротивление были получены нами в работе [256]

для круглой колонны большого диаметра.
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Основные результаты, полученные в Главе 4

Проведено экспериментальное исследование влияния режимных параметров и

способов установки структурированной насадки в разделительную колонну на

эффективность разделения и гидравлическое сопротивление. Проведено срав­

нение полученных данных с расчетными моделями.

Получены новые опытные данные по влиянию отношения расходов жидкости

и пара, высоты насадки, угла вращения слоёв, удельной поверхности на пере­

пад давления и эффективность разделения смеси. Обнаружено влияние отноше­

ния расходов жидкости и пара на эффективность разделения. C увеличением

высоты упаковки структурированной насадки происходит увеличение высоты

единицы переноса и высоты, эквивалентной теоретической тарелке. В экспери­

ментах по изменению угла вращения слоёв насадки показана взаимосвязь эф­

фективности разделения смеси и распределения локального расхода жидкости

по сечению колонны.

Впервые получены опытные данные по эффективности разделения смеси и пе­

репаду давления в колоннах с квадратной и полуцилиндрической формами по­

перечного сечения, проведено их сравнение с данными для круглой колонны.

На насадке с углом наклона ребер 45∘ при малых нагрузках эффективность

разделения не зависит от формы поперечного сечения колонны. В области,

предшествующей гидравлическому кризису, наибольшая эффективность раз­

деления имеет место в круглой колонне, наименьшая — в квадратной. Форма

поперечного сечения колонны не влияет на эффективность разделения и пере­

пад давления на насадке с углом наклона ребер 60∘.

Основные закономерности по влиянию высоты насадки, отношения расхо­

дов жидкости и пара, других режимных параметров на эффективность разде­

ления смесей и перепад давления, полученные для круглых колонн, действи­

тельны и для колонн с некруглым поперечным сечением.
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Полученные результаты по эффективности разделения, перепаду давле­

ния, распределения локальных расходов жидкости, состава смеси на структури­

рованных насадках различной формы важны для проектирования современных

раздельных колонн и для обоснованного выбора типов насадок для отдельных

секций колонн с учетом реальных условий по расходам жидкости и пара, высоте

колонны, отношения 𝐿/𝑉 и других параметров.

Приложение к Главе 4

Модели расчета эффективности разделения смесей

на структурированных насадках

Часто используемая модель для расчета массопереноса и гидравлического

сопротивления в колоннах со структурированными насадками была разработа­

на несколько лет назад в рамках программы исследований разделения (SRP)

в университете г. Остина, шт. Техас, США. [264, 313, 314]. Основой модели

является модель течения в канале насадки со смоченными стенками. Альтер­

нативной моделью является более поздняя модель Технологического универси­

тета г. Делфт, Нидерланды, также основанная на течении пленки жидкости

в наклонном канале гофрированной пластины, и учитывающая макрогеомет­

рические параметры структуры, которые могут влиять на эффективность на­

садки [263]. Для всесторонней оценки имеющихся моделей были использованы

экспериментальные данные, полученные в рамках программы SRP на структу­

рированных насадках одного производителя с двумя углами наклона ребер —

45∘ и 60∘. Высота насадки составляла три метра, удельная поверхность изме­

нялась от 244 до 390 м2/м3. Эксперименты проводились на одной установке в

колонне диаметром 0.43 м, с использованием одного рабочего вещества (смесь

циклогексан–n-гептан), при одинаковых режимных параметрах. В работе [281]
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приведено сравнение различных подходов к расчету эффективности разделения

и гидравлического сопротивления.

Обе модели для расчета эффективности разделения используют предпо­

ложение, что сопротивление массопереносу сосредоточено в газовой и жидкой

фазах. Коэффициент массоотдачи в жидкой фазе в обоих случаях рассчитыва­

ется по теории проницания Хигби [268]:

𝑘L = 2

√︂
𝐷L𝑢L𝑒
π 0.9 𝑙 ,

(4.28)

где l — характерный размер. В модели «Delft» в качестве характерного разме­

ра используется гидравлический диаметр, формула (4.5), в модели «SRP» —

сторона канала s. В модели «SRP» коэффициент массоотдачи в паровой фазе

рассчитывается по формуле:

𝑘G = 0.054

(︂
ρG(𝑢G𝑒 + 𝑢L𝑒)𝑠

µG

)︂0.8(︂
µG

𝐷GρG

)︂0.333(︂
𝐷G

𝑠

)︂
.

(4.29)

Коэффициент массоотдачи в паровой фазе в модели «Delft» рассчитывается по

формуле:

𝑘G =
√︁
𝑘2G,lam + 𝑘2G,turb , (4.30)

а его составляющие соответственно по формулам:

ShG,lam = 0.664 Sc
1/3
G

√︃
ReGvr

𝑑ℎG
𝑙Gpe

(4.31)

и

ShG,turb =
ξGLϕ

8

ReGvrScG

1 + 12.7

√︂
ξGLϕ

8
(Sc

2/3
G − 1)

[︃
1 +

(︂
𝑑ℎG
𝑙Gpe

)︂2/3
]︃
.

(4.32)

Далее рассчитываются значения высоты единицы переноса в каждой фазе:

HTUG = 𝑢Gs/(𝑘G𝑎𝑒) и HTUL = 𝑢Ls/(𝑘L𝑎𝑒), (4.33)
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а затем общая высота единицы переноса в терминах паровой фазы:

HTUG0 = HTUG + λHTUL (4.34)

и величина ВЭТТ (HETP) по формуле (4.22).

По коэффициентам массоотдачи в паровой и жидкой фазах также могут

быть рассчитаны коэффициенты массопередачи. Как правило, коэффициенты

массоотдачи приведены в объемных единицах, поэтому для согласования раз­

мерностей при сравнении экспериментальных результатов с расчетными моде­

лями в формулу для коэффициента массопередачи (4.13) необходимо ввести

мольные плотности паровой и жидкой фаз [271]:

1

𝐾G0
=

1

𝑘G
+

𝑐G

𝑐L
𝑚

𝑘L .

(4.35)

Для расчета эффективной площади поверхности раздела 𝑎𝑒 авторы моде­

лей также используют различные подходы. Растекание жидкости по поверхно­

сти насадки зависит от геометрии гофрированных листов насадки (угол накло­

на ребер, радиус скругления вершин ребер, угол раскрытия), от геометриче­

ских характеристик поверхности (наличие отверстий, форма и размеры микро­

текстуры, её ориентация относительно направления течения плёнки жидкости)

и её физических свойств, определяющих смачивание (шероховатость, контакт­

ный угол). Свойства жидкости, такие как вязкость, поверхностное натяжение,

также оказывают существенное влияние на растекание жидкости по поверхно­

сти насадки. В расчетных моделях учитываются макрохарактеристики насадки

(удельная поверхность, высота и сторона ребра, угол наклона ребер, наличие

перфорации). Характеристики микротекстуры поверхности не учитываются.

В модели «Delft» для расчета площади смоченной поверхности используется

формула:

𝑎𝑒 = 𝑎𝑝
(1 − Ω)(︂
1 +

𝐴

𝑢𝐵Ls

)︂
,

(4.36)
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где 𝑎𝑝 — удельная поверхность насадки; Ω — площадь перфорации листов; A и

B — константы, зависящие от размеров насадки. В модели «SRP» площадь эф­

фективной поверхности насадки рассчитывается по формуле:

𝑎𝑒 = 𝑎𝑝𝐹𝑡𝐹𝑠𝑒, (4.37)

в которую входит коэффициент увеличения поверхности 𝐹𝑠𝑒 = 0.35 и множи­

тель, учитывающий количество удерживаемой на насадке жидкости:

𝐹𝑡 =
29.12(We𝐿𝑠Fr𝐿𝑠)

0.15𝑠0.359

Re0.2𝐿𝑠 ε
0.6(1 − 0.93 cosγ)(sinϕ)0.3 .

(4.38)

На Рисунке 4.62 показано сравнение различных моделей расчета эффективной

поверхности массопереноса. Имеется большое расхождение результатов, особен­

но при малых нагрузках колонны. Расчет по модели «SRP» показывает, что

при малых нагрузках колонны до половины поверхности насадки может быть

несмоченной. Имеются и другие зависимости для расчета площади смоченной

Рис. 4.62. Эффективная поверхность насадки с удельной поверхностью 244 м2/м3, рассчи­

танная по методикам «Delft» и «SRP» [281].

поверхности, например [315]:

𝑎𝑤
𝑎𝑡

= 1 − 𝑒−1.45(σ𝑐/σ)
0.75(Re)0.1(Fr)−0.05(We)0.2. (4.39)
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Видно, что доля смоченной поверхности зависит от режима течения и смачивае­

мости поверхности. На Рисунках 4.63 и 4.64 приведены копии таблиц с формула­

ми для расчета гидравлического сопротивления колонн со структурированной

насадкой из работы [281]. По этим формулам рассчитывается перепад давле­

ния в области, предшествующей началу гидравлического кризиса, когда пар

в каналах насадки ещё не оказывает заметного влияния на движение пленки

жидкости (Δ𝑝preload). В модели «SRP» за основу принимается перепад давления

на сухой насадке, затем вводятся поправки, учитывающие количество удержи­

ваемой на поверхности жидкости [313]. В модели «Delft» предполагается, что

суммарный перепад давления на насадке складывается из трех составляющих:

– из потерь давления на трение, обусловленных взаимодействием потока

пара с пленкой жидкости Δ𝑝GL;

– из потерь давления, обусловленных взаимодействием потоков пара в пе­

рекрещивающихся каналах насадки Δ𝑝GG;

– из потерь давления на изменение направления потока пара на стыках

между слоями насадки и на стенке колонны Δ𝑝DC.

Для расчета перепада давления при больших расходах пара (𝐹𝑣 > 𝐹G,lp) приме­

няется общий подход, в котором перепад давления, рассчитанный по формулам

для докритического режима, умножается на поправочный множитель 𝐹load, при­

веденный в таблице на Рисунке 4.65.
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Рис. 4.63. Сводная таблица формул для расчета перепада давления по методике «SRP» [281].
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Рис. 4.64. Сводная таблица формул для расчета перепада давления по модели «Delft» [281].

Рис. 4.65. Таблица формул для расчета перепада давления в закритической области [281].
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Заключение

1. Получены новые опытные данные по распределению локальных коэффи­

циентов массоотдачи на внутренней поверхности канала с поворотом по­

тока и канала с внезапным расширением при течении в них однофазного

и двухфазного газожидкостного потоков. Получены эмпирические зависи­

мости для максимальных коэффициентов массоотдачи в канале за сечени­

ем расширения и в канале с поворотом потока, определены положение зон

с наибольшими коэффициентами массоотдачи и степень интенсификации

массообмена по сравнению с прямыми трубами.

2. Проведено экспериментальное исследование пленочного течения жидко­

го азота и спутного потока пара в щелевом прямоугольном миникана­

ле. Получены профили распределения толщины пленки жидкого азота

по периметру канала при различных режимных параметрах. Определен

диапазон расходов жидкости, в котором толщина пленки на узкой и на

широкой стенках существенно различается. Определена величина расхо­

да пара, при которой происходит выравнивание распределения пленки

жидкого азота по периметру прямоугольного миниканала, режим течения

становится подобным дисперсно-кольцевому режиму в круглой трубе.

3. Проведены экспериментальные исследования и получены новые экспери­

ментальные данные по интенсификации теплообмена в стекающих плен­

ках на структурированных поверхностях различных типов: с профилиро­

ванной поверхностью, с подповерхностными полузамкнутыми полостями,

с внешней шероховатостью в виде металлических сеток. Впервые полу­

чены опытные данные по теплоотдаче и критическому тепловому пото­

ку в стекающей пленке на поверхности с микроструктурой, представля­

ющей комбинацию микроребер с подповерхностными полостями. Достиг­

нута значительная интенсификация теплообмена в режиме пузырькового
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кипения. Критический тепловой поток близок к величине теплового пото­

ка полного испарения. Определены области режимных параметров, в ко­

торых имеет место интенсификация теплообмена на структурированных

поверхностях.

4. Проведено экспериментальное исследование и получены новые опытные

данные по влиянию отношения расходов жидкости и пара, угла вращения

слоёв, высоты насадки и удельной поверхности на перепад давления и эф­

фективность разделения смеси. Обнаружено влияние отношения расходов

жидкости и пара на эффективность разделения. C увеличением высоты

упаковки структурированной насадки происходит увеличение высоты еди­

ницы переноса и высоты, эквивалентной теоретической тарелке.

5. Впервые получены опытные данные по эффективности разделения смеси

и перепаду давления в колоннах с квадратной и полуцилиндрической фор­

мами поперечного сечения, проведено их сравнение с данными для круг­

лой колонны. Выявлены области режимных параметров и характеристики

насадок, для которых имеет место влияние формы поперечного сечения на

эффективность разделения смесей. Основные закономерности по влиянию

высоты насадки, отношения расходовжидкости и пара, других режимных

параметров на эффективность разделения смесей и перепад давления, по­

лученные для круглых колонн, действительны идля колонн с некруглым

поперечным сечением.

Полученные результаты исследований тепло – и массопереноса при тече­

нии двухфазных газо- и парожидкостных потоков в каналах с различными мас­

штабами, формой и структурой поверхности являются основой для создания

высокоэффективного тепломассообменного оборудования в энергетике, крио­

генной и низкотемпературной технике, химической технологии.
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Список сокращений и условных обозначений

𝑎 — удельная поверхность, [м2/м3];

𝐴 — площадь поверхности, [м2];

𝑐𝑝 — теплоемкость, [Дж/(кг·К)];

𝐶 — концентрация, [–], [моль/м3];

𝐶𝑓 — коэффициент сопротивления, [–];

𝐶𝑙 — нагрузка колонны по жидкости, [м/с];

𝑑 — диаметр, [м];

𝐷 — коэффициент диффузии, [м2/с];
𝑑𝑃𝑓

𝑑𝑧
— потери давления на трение, [Па/м2];

e — ЭДС термопары, [мВ];

𝐸 — доля уноса жидкости, [–];

𝐹𝑣 — фактор нагрузки колонны по пару, [Па1/2];

𝐺 — массовый расход, [кг/с];

ℎ𝑙 — доля удерживаемой на насадке жидкости, [–];

ℎ𝑝𝑒 — высота одного слоя насадки, [м];

𝐻 — высота (насадки), [м];

𝐼 — интенсивность излучения;

𝐼 — ток, [A];

𝐼 — энтальпия, [Дж/кг];

𝑗 — поток массы, [кг/(м2·с)];

𝑘 — коэффициент массоотдачи, [м/с];

𝐾 — коэффициент массопередачи, [кмоль/(м2·с)];

𝐾𝑣 — нагрузка колонны по пару, [м/с];

𝑙σ — постоянная Лапласа 𝑙σ =

√︂
σ

𝑔(ρ ′ − ρ ′′)
, [м];

𝑙νσ — вязкостно-гравитационный масштаб 𝑙νσ =

(︂
ν2

𝑔

)︂1/3

, [м];

𝐿 — длина, [м];
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𝐿 — мольный расход жидкости, [кмоль/с];

𝐿/𝑉 — отношение мольных расходов жидкости и пара, [–];

𝑚𝑙 — нагрузка колонны по жидкости, [кг/(м2·час), м3/(м2·час)];

𝑚 — локальный наклон линии равновесия, 𝑚 =
𝑑𝑦

𝑑𝑥
, [–];

𝑁 — мольный расход, [кмоль/с];̃︀𝑁 — плотность точек орошения распределителя жидкости, [1/м2];

𝑝 — давление, [МПа, бар];

∆𝑃 — разность давлений, [Па];

𝑞 — тепловой поток, [Вт/м2];

𝑞 — удельный расход, [см3/(cм2·c)];

𝑄 — объемный расход, [м3/с];

𝑄 — тепловая мощность, [кВт];

𝑟 — теплота парообразования, [Дж/кг];

𝑅 — радиус, [м];

𝑡 — температура, [∘C];

𝑇 — температура, [K];

∆𝑇 — разность температур, [K];

𝑢 — скорость, [м/с];

𝑈 — скорость, [м/с];

𝑣* — динамическая скорость, 𝑣* =

√︂
τ

ρ
, [м/с];

𝑉 — объем, [м3];

𝑉 — мольный расход пара, [кмоль/с];

𝑊 — мощность, [Вт];

𝑥 — массовое паросодержание, [–];

Греческие символы

α — коэффициент теплоотдачи, [Вт/(м2·К)];

α — угол вращения слоёв насадки, [град];
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β — объемное расходное газосодержание, [–];

γ — показатель адиабаты, [–];

δ — толщина, [м];

δ — погрешность, [–];

ε — доля сечения колонны, не занятая насадкой, [–];

ε — молярный коэффициент светопоглощения, [м2/моль];

ζ — коэффициент сопротивления, [–];

λ — коэффициент сопротивления, [–];

λ — теплопроводность, [Вт/(м·К)];

λ — диффузионный потенциал, [–];

µ — динамическая вязкость, [Па/с];

ν — кинематическая вязкость, [м2/с];

ρ — плотность, [кг/м3];

ρ𝑤 — массовая скорость, [кг/(м2·с)];

σ — поверхностное натяжение, [н/м];

τ — трение, [Па];

ϕ — истинное газосодержание, [–];

ϕ — угол, [∘];

θ — угол по окружности, [∘];

Безразмерные параметры

𝐿+ — безразмерная длина, 𝐿+ =
𝐿𝑣*
ν

;

𝑦+ — безразмерное расстояние от стенки, 𝑦+ =
𝑦 𝑣*
ν

;

Dn — число Дина, Dn =
𝑣

ν

√︂
𝐿3

2𝑟
;

Fi — число Капицы, Fi =
ρσ3

𝑔 µ4
;

Fr — число Фруда, Fr =
𝑈 2

𝑔 𝑑
;
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Nu — число Нуссельта, Nu =
α 𝑑

λ
;

Pr — число Прандтля, Pr =
ν

𝑎
;

Re — число Рейнольдса, Re =
𝑈 𝑑

ν
;

Sc — число Шмидта (диффузионное число Прандтля PrD), Sc =
ν

𝐷
;

Sh — число Шервуда (диффузионное число Нуссельта NuD), Sh =
𝑘 𝑑

𝐷
;

St — число Стантона, St =
Nu

Re Pr
;

ΦG — параметр Локкарта—Мартинелли, ΦG =

(︂
𝑑𝑃𝑓

𝑑𝑧

)︂⧸︂(︂
𝑑𝑃𝑓

𝑑𝑧

)︂
G

;

𝑋𝑡𝑡 — параметр Локкарта—Мартинелли, 𝑋𝑡𝑡 =

(︂
𝑑𝑃𝑓

𝑑𝑧

)︂
L

⧸︂(︂
𝑑𝑃𝑓

𝑑𝑧

)︂
G

;

Нижние индексы

вх — вход;

вых — выход;

г — газ;

дв — двухфазный;

ж — жидкость;

кр — критический;

ост — остаточный;

см — смесь;

ср — среднее;

ст — стенка;

экв — эквивалентный;

0 — однофазный;

𝑐𝑟 — критический;

D — диффузионный;

𝑒 — равновесный;
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𝑒𝑞 — эквивалентный;

𝑓 — жидкая фаза, пленка;

𝑓𝑙 — поток;

G — газовая фаза;

𝑖 — поверхность раздела;

𝑖𝑛 — вход;

G L — газожидкостная смесь;

𝑙,L — жидкая фаза;

𝑜𝑢𝑡 — выход;

𝑝 — насадка;

𝑟𝑒𝑠 — остаточный;

𝑠 — насыщение;

𝑡 — труба, турбулентный;

𝑡 𝑝ℎ — двухфазный;

𝑣,V — паровая фаза;

𝑥 — жидкая фаза (в бинарной смеси);

𝑦 — паровая фаза (в бинарной смеси);

Верхние индексы

′ — жидкая фаза;
′′ — паровая фаза.

𝑏𝑜𝑡 — низ колонны;

𝑡𝑜𝑝 — верх колонны;

В списке литературы

[S. l.] — без места;

[s. n.] — без издателя;
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