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12.2.1. Коефіцієнти дифузії у газах 

Дифузія у бінарних газових системах є предметом теоретичних та експе-
риментальних досліджень вже понад сто років. Наведемо деякі рекомендації 
для визначення коефіцієнтів взаємної дифузії в таких системах за низького 
тиску. 

Сучасні дослідження в цій області базуються на математичній теорії не-
однорідних газів, що розширює границі застосування класичної кінетичної 
теорії введенням припущення про взаємодію молекул газів. Молекули 
відштовхуються одна від одної, коли вони розміщені в безпосередній близь-
кості, та притягуються, перебуваючи на певній відстані одна від одної. 
Міжмолекулярні потенціали взаємодії виражаються емпірично довільною з 
числа так званих потенціальних функцій, найпоширенішою з яких є потен-
ціал Леннарда — Джонса. Для розрахунку коефіцієнтів дифузії може бути 
запропоноване теоретичне рівняння Дж. Гіршфелдера та ін., в основу розроб-
лення якого і покладено цей потенціал: 

В А В = 
1,833 • 10 -2 Т 3 / 2 ( 1 / М А + 1 / М В )1 / 2 

Р°АвП в 
(796) 

де Т — температура суміші, К; МА , М в — молекулярні маси компонентів 
кг/кмоль; р — тиск, Па; О в — інтеграл зіткнень (табл. 8), О в = / ^ Т / є А В ) ; 
ЄАВ, ° А В — константи взаємодії Леннарда — Джонса для бінарної системи; 
k — постійна Больцмана. 

Постійні величини єАВ та аАВ отримують з відповідних значень для чис-
тих речовин з допомогою правил комбінування 

-АВ 
1/2 

В 
k 

= :г ( ° А + ° в) 
(797) 

Т а б л и ц я 8 . Значення інтеграла зіткнень 

^/ЄАВ ^/ЄАВ ^ / Є а в 

0,30 2,662 1,65 1,153 4,0 0,8836 
0,40 2,318 1,75 1,128 4,2 0,8740 
0,50 2,066 1,85 1,105 4,4 0,8652 
0,60 1,877 1,95 1,084 4,6 0,8568 
0,70 1,729 2,1 1,057 4,8 0,8492 
0,80 1,612 2,3 1,026 5,0 0,8422 
0,90 1,517 2,5 0,9996 7 0,7896 
1,00 1,439 2,7 0,9770 9 0,7556 
1,10 1,375 2,9 0,9576 20 0,6640 
1,20 1,320 3,1 0,9406 40 0,5960 
1,30 1,273 3,3 0,9256 60 0,5596 
1,40 1,233 3,5 0,9120 80 0,5352 
1,50 1,198 3,7 0,8998 100 0,5130 
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Значення величин є/А та о для деяких чистих речовин наведені в табл. 9, 
причому їх слід застосовувати в розрахунках одночасно. 

На жаль, нині не існує ні адекватної теорії, ні достовірної емпіричної ко-
реляції для передбачення значень коефіцієнта дифузії в газах за високих 
тисків. 

Т а б л и ц я 9 . Параметри потенціалу Леннарда — Джонса 

Молекула Назва а 1010, м є /й , К 

А г Аргон 3 ,542 93 ,3 
Не Гелій 2 ,551 10,22 
^ Неон 2 ,820 32 ,8 
Повітря Повітря 3 ,711 78,6 
СН3ОН Метанол 3 ,626 481 ,8 
СН4 Метан 3 ,758 148,6 
СО Оксид вуглецю 3 ,690 91 ,7 
СО2 Діоксид вуглецю 3,941 195,2 
CS2 Сірковуглець 4 ,483 467 ,0 
С2Н2 Ацетилен 4 ,033 231,8 
С2Н5ОН Етанол 4 ,530 362,8 
С 3 Н 8 Пропан 5,118 237,1 
СН3СОСН3 Ацетон 4 ,600 560,2 
С 6 Н 6 Бензол 5,349 412 ,3 
СІ2 Хлор 4 ,217 316,0 
F2 Фтор 3 ,357 112,6 
НС1 Хлористий водень 3 ,339 344,7 
от Фтористий водень 3 ,148 330,0 
^ Йодистий водень 4 ,211 288,7 
Н2 Водень 2 ,827 59,7 
Н2О Вода 2 ,641 809,1 
H2S Сірководень 3 ,623 301,1 
Н& Ртуть 2 ,969 750,0 
J Йод 5,160 474 ,2 
NHз Аміак 2 ,900 558,3 
N2 Азот 3 ,798 71,4 
N 0 Оксид азоту 3 ,492 116,7 
N20 Оксид азоту (І) 3 ,828 232,4 
О2 Кисень 3 ,467 106,7 
S 0 2 Сірчаний ангідрид 4 ,112 335,4 

12.2.2. Коефіцієнт дифузії в рідинах 

Величина коефіцієнта дифузії для бінарних рідких систем значно менша, 
ніж для газів за атмосферного тиску (як правило, вона змінюється від зна-
чень 5 • 10 -5 до 2 • 10 -9 м 2 / с у випадку нев'язких рідин при ~300 К, а для 
бінарних сумішей газів становить 1 • 10 - 5—10 - 4 м 2 / с за атмосферного тиску). 
Причому це не обов'язково означає зниження інтенсивності дифузії в ріди-
нах, оскільки густини та градієнти концентрації в них значно вищі, ніж в 
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газах. На протилежність поведінці в газах, коефіцієнт дифузії в рідинах ча-
сто суттєво змінюється з концентрацією. Однак сучасний рівень розвитку 
молекулярної теорії рідкого стану не дає достатньої бази для визначення ко-
ефіцієнтів дифузії з такою достовірністю, як для газів за низьких тисків. 

Водночас слід відзначити існування двох наближених теорій: гідродина-
мічної теорії та кінетичної теорії Ейрінга, які виявились корисними для 
оцінки порядку розрахункових значень коефіцієнтів дифузії. Гідродинаміч-
на теорія базується на моделі, згідно з якою частка розчиненої речовини роз-
глядається як сфера, що рухається через суцільне середовище розчинника. 
Результуюче рівняння, яке носить назву рівняння Стокса — Ейнштейна, має 
такий вигляд: 

DAB = кГ/(6пгеЦ), (798) 
де r0 — радіус сферичної частки. 

У подальшому С. Уілкі та П. Ченг модернізували це рівняння до вигля-
ду, зручного для розрахунків: 

D b = 7,4 • 10 -15 ((fMB ) 2 т / [ ц в ( V a • 103 ) ] , (799) 

де D 0 A B — коефіцієнт взаємної дифузії розчиненої речовини А у разі дуже 
низьких її концентрацій у розчині (cA ^ 0), м 2 / с ; у — параметр асоціації роз-
чинника В; MB — молекулярна маса В, кг/кмоль; Т — температура, К; цв — 
динамічна в'язкість В, Па • с; VA — мольний об'єм розчиненої речовини при 
нормальній температурі кипіння, м3 /кмоль. 

Значення мольного об 'єму отримують підсумуванням величин об'ємів 
атомів та груп, що входять до складу молекули А (табл. 10). Рекомендовані 
значення параметра асоціації становлять: для води — 2,6; метанолу — 1,9; 
етанолу — 1,5; бензолу, ефіру, гептану — 1,0; для неасоційованих розчин-
ників — 1,0. 

Т а б л и ц я 1 0 . Адитивні прирости об'ємів для розрахунку мольних об'ємів 
розчинених речовин при нормальній температурі 

Атом (структура) Приріст об'єму 
V • 103, м3/кмоль 

Атом (структура) Приріст об'єму 
V • 103, м3/кмоль 

Вуглець 14,8 Бром 27 
Водень 3,7 Х л о р 24 ,6 
Кисень: Фтор 8 ,7 

в ефірах: Йод 37 
метилових 9,1 Сірка 25 ,6 
етилових 9,9 Кільця: 
вищих 11,0 тричленні - 0 , 6 

у кислотах 12,0 чотиричленні - 8 , 5 
у сполуках з S, Р, N 8 ,3 п 'ятичленні - 1 1 , 5 

Азот : шестичленні - 1 5 , 0 
двічі зв 'язаний 15,6 
у амінах: 

первинних 10,5 
вторинних 12,0 

П р и м і т к а . Процедуру підсумування об'ємів не застосовують для простих молекул. Для них 
приймають наближені значення V • 103, м3/кмоль: N2 — 14,3; O2 — 25,6; N 2 — 31,2; повітря — 29,9; 
CO — 30,7; CO2 — 34,0; SO2 — 44,8; NO — 23,6; N2O — 36,4; NH3 — 25,8; H2O — 18,9; H2S — 32,9; 
COS — 51,5; Cl2 — 48,4; Br2 — 53,2; J2 — 71,5. 
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К. Редді та Л. Дорайсвамі пропонують відносно просту кореляцію, розра-
хунок за якою дає задовільні результати, 

яАв = 1 0 - 7 Д в ( в 1 0 1 2 ) 
1/3 

(800) 

де константа = 8,5 • 10 -8 при УА/УВ > 1,5; = 10 - 7 при УА/УВ < 1,5. 
Розрахунок коефіцієнтів дифузії за скінченних значень концентрації роз-

чиненої речовини можна проводити за такою наближеною методикою. Спо-
чатку визначають коефіцієнти дифузії . 0% за концентрації розчиненої речо-
вини близької до нуля (сА ^ 0) за наведеними вище рекомендаціями. Потім 
розраховують значення коефіцієнта дифузії -0А В за концентрації розчиненої 
речовини, близької до одиниці (сА ^ 1), враховуючи, що О'АБ дорівнює Оаі , 
при цьому у формулах (799), (800) міняємо місцями індекси А та Коефі-
цієнти дифузії за проміжних концентрацій розчиненої речовини знаходять 
інтерполяцією між отриманими граничними значеннями. 

12.3. ДИФЕРЕНЦІАЛЬНІ РІВНЯННЯ 
ЗБЕРЕЖЕННЯ БІНАРНИХ СИСТЕМ 
(ДИФЕРЕНЦІАЛЬНІ РІВНЯННЯ МАСООБМІНУ) 

Застосуємо закон збереження маси компонента А в елементарному об'ємі 
dxdydz, зафіксованому в просторі, де рухається двокомпонентна суміш 
(рис. 51). Всередині елементарного об'єму компонент А може утворюватись 

Рис. 51. Перенесення 
компонента А через 
грані елементарного 

об'єму 

дN 
+ — ^г) Ахгіу 

(Х+^Х, у+^у, 2+^2) 

( . А х + ^х) гіу^г 
Эх 

(х/у, г) І 

в результаті хімічної реакції зі швидкістю гА (кг/(м3 • с). Тоді баланс маси 
компонента А в середині елементарного об'єму запишеться таким чином: 

Швидкість 
зміни маси 
компонен-

т а А 

Кількість 
компонента А , 
що надходить 

в об'єм 

Кількість 
_ компонента А , 

що залишає 
об'єм 

Швидкість 
+ утворення 

компонентаА 
внаслідок реакції. 

(801) 

Визначимо складові балансового рівняння (801): 
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швидкість зміни маси компонента 

-dxdydz; дР А 
ді 

(802) 

кількість компонента А, що надходить в об'єм через грані з координата-
ми х, у, z за одиницю часу, 

NAxdydz; ИАуйхй&, №мйхйу, (803) 

кількість компонента А, що залишає об'єм через грані з координатами 
(х + dx), (у + dy), (г + dz) за одиницю часу, 

N 
дNi 

Ах дх 
^х dydz; N у dxdz; N 

дNJ 
Аг дz 

^г dxdy; (804) 

швидкість утворення компонента А в результаті хімічної реакції 

гА dxdydг. (805) 
Підставляючи складові (802) — (805) в рівняння (801) та ділячи його по-

членно на dxdydг, отримаємо 

дР. 
ді дх 

Аг 

ду дг 
= гл (806) 

Вираз (806) являє собою рівняння нерозривності для компонента А. 
Воно описує зміну масової концентрації компонента А в часі у фіксованій 
точці простору в результаті руху компонента А та хімічної реакції. Вели-
чини ИАх, МАу, ИАг — компоненти вектора густини потоку речовини 
N А = РА^А . У векторній формі рівняння (806) запишеться так: 

дР. 
ді 

• + УіУА = ГА . (807) 

Рівняння нерозривності для компонента В запишеться аналогічним чи-
ном: 

дРв 
ді 

+ VNB = гв . (808) 

Додаючи рівняння (807) та (808), отримаємо рівняння нерозривності 
суміші 

др 
ді 

+ У(ри ) = 0. (809) 

Для отримання останнього рівняння застосували раніше наведену залеж-
ність (ЙА + Йв) = ри, а також закон збереження маси у вигляді гА + гв = 0. 

У мольних одиницях рівняння нерозривності для компонентів А та В за-
пишуться у вигляді 

дрА 
ді 

• + = гА; (810) 
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dt 
+ ViV; = rB, (811) 

де гА*, гВ* — мольна швидкість утворення компонент відповідно А та В. 
Рівняння нерозривності для суміші в мольних одиницях визначимо як 

суму рівнянь (810) та (811): 

-р^ + У і Г = гА +гВ. (812) 

При цьому застосували залежність (N4 + ) = р*и*, яку легко отримати 

зі спільного розгляду рівнянь (780), (782). Слід відзначити, що в загальному 
випадку гА*+гВ* ф 0, оскільки, як правило, на один моль утворення компо-
нента А не зникає один моль компонента В та навпаки (внаслідок різниці 
молекулярних мас компонентів). 

Для отримання рівнянь, які б описували поля концентрацій компо-
нентів, підставимо в рівняння (807) та (810) значення N та N4* з виразів за-
кону Фіка (794), (795). При цьому враховуватимемо, що 

CA ( N A + N B ) = CAPV = P A V 

XA ( N A + N B ) = XAP*V* = P>^-
(813) 

У результаті отримаємо рівняння для описання масообміну в двокомпо-
нентній суміші під час ламінарного руху (у процесі ламінарного руху, як і у 
випадку теплообміну, перенесення компонента між дотичними паралельни-
ми шарами речовини здійснюється лише молекулярним механізмом, тобто 
дифузією): 

др А 
dt • + V ( P A V ) = V (P D AB V C A ) + r A ; ( 8 1 4 ) 

dP*A 
dt 

- + V ( p A v * ) = V ( p * d A B V x A ) + rA - ( 8 1 5 ) 

З цих рівнянь видно, що впливом термодифузії, бародифузії та дифузії в 
полі зовнішніх сил знехтували внаслідок їх незначного внеску в процес ма-
соперенесення. 

Оскільки останні два рівняння мають загальний характер, вони дуже 
громіздкі. Аналізуючи конкретні задачі, приймають певні припущення, які 
дозволяють спростити ці рівняння, наприклад: 

припущення про постійність р та DAB. В цьому випадку рівняння (814) 
набуває вигляду 

dptL + Pa ( V v ) + v V р А = DABV2PA + rA. (816) 

З рівняння нерозривності для нестисливої рідини (р = const) VV = 0, тому 

матимемо: 
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d p A + vV p A = DAB V 2p A + ГА ; 
dt 

d p A + VVp A = DAB V2pA + rA 
dt 

(817) 

де друге рівняння отримали діленням першого рівняння на M A . Вирази в 
лівих частинах рівнянь (817) являють собою, як очевидно, субстанційні 
похідні DpA /Dt та DpA/Dt. 

Рівняння (817), як правило, застосовують для аналізу масообміну в роз-
бавлених рідких розчинах; 

припущення про постійність p* та DAB. При цьому рівняння (815) запи-
сується у вигляді 

- p A + pA ( v - R ) + у * VpA = DabVPA +rA. (818 ) 

З рівняння нерозривності (812) при p* = const можна отримати 

V Г =(rA + rB ) /p*. (819) 

Підставляючи останній вираз у рівняння (818), отримаємо рівняння 

dpA , v p * _ N v 2 * , * PA 
dt 

• + r VpA = dAB v2pA + rA - ^ (rA + ), (820) 

яке використовують, як правило, в аналізі масоперенесення в розріджених 
газах при постійних температурі та тиску. Ліву частину рівняння (820) не 
можна розглядати як субстанціональну похідну, оскільки замість V в ній 
стоїть V . 

Існує одна, відносно проста форма рівнянь (814), (815). Якщо хімічні ре-
акції в суміші відсутні, величини V та V* дорівнюють нулю, а густини р та 

р постійні, ці рівняння спрощуються відповідно до вигляду: 

Эр А _ , 
dt 

— V ( D A B V P A ) ; ( 8 2 1 ) 

dp A -
dt 

— V ( D A B V P A ) . ( 8 2 2 ) 

Рівняння (821), (822) за аналогією з диференціальним рівнянням тепло-
провідності Фур'є називають диференціальними рівняннями дифузії Фіка 
(рівняннями дифузії). Ці рівняння, як правило, застосовують для аналізу 
процесу дифузії в твердих тілах або нерухомих рідинах (V = 0 ) , а також для 

аналізу еквімолярної протидифузії в газах (еквімолярною дифузією назива-
ють дифузію, за якої повний мольний потік компонентів щодо нерухомих 
координат дорівнює нулю V* = 0 ) . 
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12.4. МАСООБМІН 
У РАЗІ ТУРБУЛЕНТНОГО РЕЖИМУ ТЕЧІЇ 

Аналізуючи конвективний масообмін у турбулентних потоках застосуємо ме-
тодику підрозділу 3.3, причому обмежимося аналізом ізотермічних двоком-
понентних систем з постійними значеннями густини суміші р та коефіцієнта 
дифузії за відсутності хімічних реакцій. Поточні значення густини ком-
понента запишемо у вигляді 

РА = Р А + РА. (823) 
Після підстановки в рівняння (817) значення рА з виразу (823) та швид-

кості V з виразу (163) в результаті осереднення отримаємо 

дР А 

д* 
+ V, 

дР А 

дх 
• + V, 

дР А 

" ду 

д 
дх ' 

+ V, 
дР А 

д2 
= Б АВ 

/ д ' р А +д!рА + д 2 р А 4 

дх2 ду2 д22 

( Х р А ) + д у ( ( р А ) + ( р А ) дг ' 

(824) 

Порівняння отриманого виразу з рівнянням (817) свідчить, що осередне-
не в часі рівняння відрізняється лише наявністю члена в квадратних дуж-
ках. Очевидно, що саме цей член визначає інтенсивність турбулентного пе-
ренесення маси компонента. Якщо за аналогією з турбулентним перенесен-
ням теплоти ввести поняття густини потоку турбулентного перенесення ком-
понента, такого, що має компоненти 

/А (Т )х = ^ Р А ' УА(Т)у = ^ Р А ; УА(Т)г = ^ Р А , (825) 

то осереднене в часі рівняння перенесення маси компонента набуде такого 
вигляду: 

= БАВ^ 2 РА - V / А ( Г ) . (826) 

У мольних одиницях рівняння перенесення компонента запишеться так: 

Б Р А 
Б* = Б А В V2 РА - V / А ( Г ) ' (827) 

де 

Л А ( Т ) х = ^ р А ; Л А (Т)у = ^ Р А ; Л А (Т)г = V г p А (828) 

У подальшому в аналізі турбулентного руху знак осереднення не наводи-
тимемо, маючи на увазі, що у рівняння входять осереденені в часі величини. 

Процес турбулентного перенесення маси компонентів за аналогією з ди-
фузією (молекулярною дифузією) скорочено називають, як правило, турбу-
лентною дифузією. При цьому слід відзначити, що єдина подібність дифузії 
та турбулентної дифузії полягає в тому, що в бінарних сумішах у разі турбу-
лентного режиму руху мольний потік в багатьох (але не всіх) випадках про-
порційний градієнту концентрації компонента. В цих умовах очевидною є 
спроба ввести поняття коефіцієнта турбулентного перенесення маси: 
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(817) 

Оскільки загальне перенесення маси є результатом і молекулярного, і 
турбулентного перенесення, тому звичайно приймають, що Єj не залежить від 
молекулярної дифузії, а коефіцієнти дифузії та турбулентного перенесення 
маси є адитивними, внаслідок чого рівняння перенесення маси компонента 
у разі турбулентного руху (826) та (827) набувають такого вигляду: 

У більшості важливих в техніці процесів, в яких істотну роль відіграє масо-
обмін, відбувається перенесення речовини з однієї фази в іншу, причому те-
чія, як правило, є турбулентною. Явища в області турбулентної течії, яка 
безпосередньо прилягає до міжфазної границі, складно вивчати експеримен-
тально, тому в цьому випадку, як і у вивченні теплообміну, плідним є метод 
побудови математичної моделі процесу, що базувалась би на фундаменталь-
них засадах. Модель замикається із застосуванням даних, які можуть бути 
отримані експериментально. 

Розглянемо найпростіші моделі, в основу яких покладено засади, ана-
логічні використовуваним у гідродинаміці та теплообміні. 

12.5.1. Модель еквівалентної плівки 

Сенс цієї моделі, запропонованої Н. Нернстом в 1904 р., такий. Коли 
рідина рухається біля міжфазної границі, її відносна швидкість на поверхні 
поділу фаз дорівнює нулю (умова прилипання), тому можна уявити на-
явність тонкої ламінарної плівки, що граничить з поверхнею, над якою ріди-
на перебуває у турбулентному русі. З огляду на це можна сказати: існує дея-
ка плівка рідини, перенесення маси через яку здійснюється виключно дифу-
зією, і товщина якої є такою, що її опір дифузії дорівнює реальному опору в 
процесі масообміну (саме тому ця модель носить назву моделі еквівалентної 
ламінарної плівки). Під опором, як звичайно, розуміємо відношення відпо-
відного потенціалу (рушійної сили) до густини потоку маси. 

І хоча очевидно, що модель дуже спрощує реальну картину процесу, в де-
яких випадках її застосування є корисним. Наведемо, як приклад, аналіз на 
базі цієї моделі впливу масоперенесення, що відбувається з високою швидкі-
стю, на теплоперенесення. 

Розглянемо процес теплоперенесення під час стаціонарної конденсації 
пари із суміші з неконденсованим газом (рис. 52). При цьому припускається: 

(830) 

12.5. МАСООБМІН 
ПОБЛИЗУ ГРАНИЦІ ПОДІЛУ ФАЗ 
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компоненти в об'ємі парогазової суміші змішані настільки добре, що градіє-
нти концентрацій та температури в ньому дорівнюють нулю. Відповідно вся 
різниця концентрацій, за рахунок якої конденсована пара дифундує до по-
верхні поділу фаз, а також різниця температур 
парогазової суміші та поверхні зосереджені в ек-
вівалентній плівці завтовшки 5. Крім того, 
згідно з постановкою задачі, неконденсований 
газ В не може проникнути через міжфазну по-
верхню. Тому його потік має компенсуватись зу-
стрічним перенесенням таким чином, щоб вза-
галі не відбувалось жодного руху газу. Тобто 
єдиним потоком, нормальним до поверхні, є 
потік пари А. 

Сформулюємо крайову задачу тепломасооб-
міну в парогазовій суміші, яка б відповідала на-
веденій моделі, та включала б, очевидно, дифе-
ренціальні рівняння перенесення маси компо-
нента та енергії, а також відповідні граничні 
умови. 

Рівняння нерозривності (810) для пари в од-
новимірній постановці запишеться у вигляді 

VNA = dNA 
dz 

= 0, (831) 

д е К = 
Рівняння перенесення енергії суміші (144) в 

одновимірній постановці запишеться у такому 
вигляді (дисипацією механічної енергії та робо-
тою масових сил нехтуємо): 

d 
dz 

( 2 > v 
Pv u + 2 + q + pv 

- V -
= 0. 

Рис. 52. Конденсація пари 
в присутності неконденсо-

ваного газу 

(832) 

Як правило, в задачах такого типу задаються граничні умови на 
міжфазній поверхні та в об'ємі парогазової суміші (на зовнішній границі ек-
вівалентної плівки), а саме: температура міжфазної поверхні Tt та концент-
рація пари в об'ємі суміші xA см. Проте оскільки рівняння нерозривності та 
енергії є рівняннями другого порядку, то лише цих граничних умов для за-
микання крайової задачі недостатньо. А. Колборн та О. Хоуген запропонува-
ли визначати додаткові граничні умови за кривою конденсації: концентра-
цію пари біля міжфазної поверхні — за парціальним тиском насичення 
пари, що відповідає температурі міжфазної поверхні; температуру парогазо-
вої суміші — як температуру насичення пари за її парціального тиску в 
об'ємі суміші (як відомо, мольна частка компонента пов'язана з його парці-
альним тиском залежністю xA = pA /p) . 

Тоді граничні умови матимуть такий вигляд: 
при z = 0; 1 

P A S = P X A С М ; T = ТСМ = T S ( P A С М ) П Р И z = S 

T = Ti ; Р Л І = P A s T I ; Х A = XAi = P A J P 

(833) 
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Для визначення величини застосуємо рівняння (795), розв'язуючи 
яке за умови N3 = 0, отримаємо: 

N = -
Р*Яш а*л 
1 - ХА 

Підставляючи останній вираз в рівняння (831), отримаємо: 
ґ * -Т. , Ч а Р ^АВ а ХА 

1 - X. 
= 0. 

(834) 

(835) 

Вважаючи парогазову суміш близькою до ідеальної, винесемо величини 
р та Д ^ , значення яких при постійних тиску та температурі практично не 
залежать від концентрації, за знак похідної: 

а 
1 - X, 

= 0. (836) 

Останнє рівняння є диференціальним рівнянням другого порядку для 
поля відносних мольних концентрацій (мольних часток). Інтегруючи його за 
2, отримаємо: 

- 1п (1 - х А ) = Сх2 + С2. (837) 

Із застосуванням граничних умов для визначення констант інтегрування 
знайдемо вираз для профілю концентрацій пари (в даному випадку, мольних 
часток): 

1 - х„ 
1 - X Аі 

1 - X у/ 8 

Асм 

1 - X Аі 
(838) 

А оскільки, за визначенням, хА + х в = 1, то профіль концентрацій некон-
денсованого компонента описується рівнянням 

X с 
V / 8 

V ^ / 
(839) 

Постійне за товщиною еквівалентної плівки значення густини потоку 
маси визначимо з рівняння (834): 

N = - Р -°АВ ^ А 
1 - ^ і ^ 

Р* - °АВ ІП 
2=0 

1 - X, 
1 - X Аі 

(840) 

Відзначимо, що величина ^А* є від'ємною, оскільки напрямок вектора 
густини потоку маси компонента протилежний напрямку 2. Під час випа-
ровування з поверхні плівки в об'єм суміші пари з газом величина ^А* буде 
додатною. 

Вирази (838) та (840) можна об'єднати, в результаті чого рівняння про-
філю концентрації пари набуде такого вигляду: 

(841) 
•^А -^Аі = 1 - ехр ( А / Р* ^ А В )2 ] 

•^А см - -^Аі 1 - ехр ( А / Р* ̂ АВ )8] 
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Розглянемо рівняння перенесення енергії. На відміну від чистих речо-
вин, для сумішей додатково до потоку енергії за рахунок теплопровідності д т 
слід враховувати також внесок, зумовлений взаємною дифузією компонентів 
(дифузійно-термічним ефектом Дюфо нехтуємо). Тоді рівняння густини теп-
лового потоку щодо середньомасової швидкості запишеться у такому виг-
ляді: 

= йт + Ь =-ЖТ + Х ни, 
І=1 

(842) 

де К* — парціальна мольна ентальпія і-го компонента, Дж/кмоль . 
Тоді рівняння (832) запишеться таким чином (величиною ри2 /2 нехтуємо 

та враховуємо, що и + р / р = Н): 

А 
й- - 1 ~Т + ( ( А + ^В ) + Р ^ и + р^ = й- - 1 + ( ( А + ^В ) + Р ^ 

А 
й-

йТ 
1 V + ( Н ^А'ІА + НВ J B ) + ( р А Н *А° + РІ Н В V ) й-

= 0. 
(843) 

А оскільки 

J i = РІ (V ) + Р ^ = Р*І̂ І = ^Г , ( 8 4 4 ) 

то рівняння (843) приводиться до вигляду (враховуємо, що vB = 0, відповід-

но = 0) 

А 
й-

йТ 
- 1 йг + ( ( А + К Н В ) й-

й 
й- й Т Т + * Аси(т - Т ) = 0, (845) 

де срА — мольна теплоємність пари за постійного парціального тиску, 
Дж/ (кмоль • К). Величина Ті вибрана як температура відліку ентальпії. 

Інтегруючи останнє рівняння за граничних умов (833), отримаємо 
рівняння профілю температури в еквівалентній ламінарній плівці: 

т„ - Т 

1 - ехр ( С Р А Д ) - ] 

1 - ехр _ ( ( С Р А Д ) 5 ] 
(846) 

Знайдемо величину густини теплового потоку теплопровідністю на 
міжфазній поверхні з боку парогазової суміші при наявності потоку маси 

= - 1 
йТ 
йх 

- К с * Р А ( Т с м - Т ) 

1 - ехр ( А А ) 5]" 
(847) 

Якщо ввести значення коефіцієнта тепловіддачі від парогазової суміші до 
плівки рідини за відсутності потоку маси а0 = 1/5, то рівняння (847) може 
бути приведене до вигляду, отриманого Дж. Аккерманом, 

а Н 
(848) а 0 1 - е х р ( - Н ) 
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Н = - N А С Р А / а о (849) 

Коефіцієнт а0 часто визначають за звичайною методикою для однофазної 
течії, припускаючи, що наявність плівки конденсату на тепловіддачу в га-
зовій фазі не впливає (цей метод, як правило, дає занижені значення коефі-

цієнта тепловіддачі). 
У аналізі процесу перенесення енергії у 

разі конденсації пари з парогазової суміші 
розв'язується складна спряжена задача теп-
ломасообміну в газовій фазі та теплообміну 
в плівці конденсату. Тому температура між-
фазної поверхні при цьому виступає як умо-
ва спряження. 

А. Колборн та О. Хоуген запропонували 
метод розрахунку, що базується на деяких 
вищеотриманих результатах. Цей метод 
проілюстровано на рис. 53. Густина теплово-
го потоку, що проходить через стінку, скла-
дається з двох частин: 

?см + N Д Й А 0, (850) 

Рис. 53. Ілюстрація моделі 
Колборна — Хоугена 

де дсм — густина потоку теплоти за рахунок 
охолодження парогазової суміші; ^АДйА0 — 
густина теплового потоку внаслідок безпосе-
редньо конденсації пари. 

З іншого боку, густина теплового потоку через стінку може бути записа-
на як 

? = (Т - Т ) / ( п л + Я ст + Я , / (851) 
де Т, — температура охолоджувальної рідини; Япл — термічний опір тепло-
перенесення в плівці конденсату; Яст — термічний опір стінки; Я, — терміч-
ний опір тепловіддачі від стінки до охолоджувальної рідини. 

Абсолютну величину ^А визначимо з рівняння (840), помноживши його 
праву частину на молекулярну масу пари та виразивши мольні частки ком-
понента А через парціальні тиски: 

N . = Б А В р . іп 
А 8М„ 

Р - Раі 
Р - РАсм 

(852) 

Тоді, підставляючи вирази (849), (851) та (852) в рівняння (850), отри-
маємо: 

Т - Т 
Д + Д + Я = а0 (Тсм - Т ) 

, 1 - е 
Н , г БА Вр , + ДЙ 1п 

- Н ^ /ЛЙА0 - і п 
5 М А 

Р - Раі 
Р - РАсм 

(853) 

Рівняння (853) нелінійне щодо Тг, причому основна нелінійність виникає 
внаслідок залежності рАІ від Тг. 

Для розв'язання рівняння (853) потрібна інформація про термічні опори 
Япл, Я^ та величину БА В /5 , яка може бути визначена за наведеними нижче ре-
комендаціями. 
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12.5.2. Коефіцієнти масовіддачі 

У аналізі процесів міжфазного масообміну зручно користуватися понят-
тями коефіцієнтів масовіддачі (масовіддача — конвективний масообмін між 
рухомим середовищем та поверхнею поділу з іншим середовищем: твердим 
тілом, рідиною чи газом). Коефіцієнт масовіддачі визначається як відношен-
ня (коефіцієнт пропорційності) потоку маси компонента до рушійної сили 
(різниці потенціалів). Як потенціал (див. п. 12.2), слід було б застосовувати 
хімічний потенціал компонента, однак прийнято використовувати його кон-
центрацію. Такий вибір пояснюється такими причинами: майже у всіх ви-
падках потік компонента прямує до нуля у разі вирівнювання концентрацій; 
за низьких тисків цей потенціал прийнятний як для описання дифузії, так і 
турбулентного перенесення маси. 

Коефіцієнт масовіддачі може бути виражений різними способами, чоти-
ри найпоширеніші з яких наведені нижче (компонент переноситься з об'єму 
суміші до міжфазної поверхні): 

^ А = Р (РАср - Р А ) = Ре ( С Аср - С Аі ) = " р ( с р - РАІ ) ? 

^ А = Р (РАср - Р А ) = Р * ( * А с р - * А і ) = Р м Х А С Р Х А і = РР (РАср - РА і ) , 
(854) 

де індекси "Ї" та "ср" свідчать, що величини визначаються біля міжфазної 
поверхні та в об'ємі суміші відповідно; " М " — що величина є середньолога-

рифмічною між ними: * в м - ( 1 - * А і ) - ( 1 - * А с р ) 

Вср ) 1п[(1 - У ( 1 - * А с р ) ] 

Коефіцієнти масовіддачі у рівняннях (854) виражаються, відповідно: 
в = м /с ; ве — кг/(м2 • с); " р — кг/(м2 • с • Па) = с /м ; " м , в* — кмоль/(м2 • с); 
Рр* — кмоль/(м2 • с • Па) 

Для бінарної газової системи, де дифундує лише один компонент, як у 
попередньо розглянутому прикладі, рівняння масовіддачі в мольних потоках 
запишуться таким чином (для їх отримання застосовується модель еквіва-
лентної плівки): 

^ А = Я Г ( р м е р - Р А і ) = Я Г ( * А е р - * А і ) = ( р А е р - Р А і ) -

- В 1п 1 - * А і - в 1п Р - Р А і ( 8 5 5 ) 
р м 1П 1 - * р м 1П Р - Р ' 

1 х А е р Р Р А е р 

де Я — універсальна газова стала. 
Очевидно, що в цьому випадку наведені коефіцієнти масовіддачі пов'я-

зані між собою такими залежностями: 

Рм - "РЯТ^ - Р**вм - РрР*вм' (856) 

Крім того, порівнюючи рівняння (840) та (855), отримаємо 

Р м - Р * - О А В / 8 - ^ , ( 8 5 7 ) 
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тобто товщина еквівалентної плівки може бути розрахована через коефіцієн-
ти масовіддачі, методи визначення яких будуть наведені нижче. 

Оскільки біля міжфазної поверхні внаслідок пригнічення турбулентності 
наявне практично лише молекулярне перенесення, то можна записати: 

N = в ( р А ср - Р А І ) = - О Ф АВ , йу . (858) 
у=0 

Застосування методів теорії подібності дає змогу отримати з цього 
рівняння безрозмірнісну форму коефіцієнта масовіддачі = рі/.ОАВ, де І — 
характерний розмір. Величину N^1 називають дифузійним числом Нуссель-
та (числом Нуссельта другого роду). Інше його позначення — Sh (число Шер-
вуда). Безрозмірнісне число Шервуда характеризує подібність процесу масо-
віддачі і є мірою співвідношення потоку компонента за рахунок конвекції до 
потоку за рахунок дифузії. 

12.5.3. Модель граничного шару 

Відповідно до динамічного та теплового граничних шарів введемо понят-
тя дифузійного граничного шару — граничного шару, що характеризується 
значним поперечним градієнтом концентрації даного компонента в суміші, 
під дією якого (градієнта) здійснюється поперечне перенесення цього компо-
нента. 

Рівняння дифузійного турбулентного граничного шару отримують подіб-
но до отримання рівняння теплового граничного шару (підрозділ 5.4), тому 
наведемо їх без виведення: 

дР А 
дх 

дрА 
дх 

+ V, др А 

+ V 

^ ду 
дрА 

= (О АВ 
чд 2Р А + Є; ) - Р А 

ду = О + г,) 

ду2 

) 2 Р А 
ду2 

(859) 

Очевидно, що коли коефіцієнти турбулентного 
перенесення маси дорівнюють нулю, рівняння (859) 
автоматично стає рівнянням ламінарного гранично-
го шару. 

Розглянемо як приклад застосування моделі гра-
ничного шару абсорбцію поганорозчинного газу А 
ламінарною плівкою рідини В, що вільно стікає по 
вертикальній поверхні. Введемо ряд припущень, а 
саме: швидкість дифузії відносно низька, тому вона 
не впливає на поле швидкості; оскільки речовина А 
слабкорозчинна в речовині В, то в'язкість рідини не 
змінюється. Схема течії наведена на рис. 54. 

Запишемо диференціальні рівняння, що опису-
ють процес. Задача перенесення кількості руху в ламінарній плівці аналізу-
валась у підрозділі 9.4.1, причому профіль швидкості може бути записаний 
таким чином: 

Рис. 54. Абсорбція 
у стічну плівку рідини 
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^ (у) = V, 1 -

Vу = 0, 

(860) 

Рівняння перенесення компонента А в плівці запишемо, враховуючи, що 

-Л * 2 * 
дР А п д Р А 

дх 
= Б л 

ду2 
(861) 

Комбінуючи рівняння (860), (861), отримаємо диференціальне рівняння 
перенесення маси компонента А у разі вимушеної конвекції в ламінарній 
плівці: 

-\2 * 
Д 2 Р А 

(862) 1 -
2 

у 

§ 
\ / 

дР* 
дх 

= Бя 
ду2 

Граничні умови сформуємо, виходячи з таких міркувань: плівка рідини 
під час надходження в об'єм газу складається з чистого компонента В; опір 
масоперенесенню в газовій фазі малий, тому ним нехтуємо, і концентрація 
газу постійна по довжині; концентрація компонента А на поверхні поділу 
газ — рідина приймається постійною і такою, що дорівнює рАі, причому вона 
відповідає умові досягнення рівноваги з газом; тверда стінка є непроникною 
для компонента А, тобто потік компонента А при у = § дорівнює нулю. В ре-
зультаті отримуємо: 

Р А = 0 

РА = РАІ 

дрА / ду = 0 

при х= 0; 

при у= 0; 
при у = 

(863) 

Ця задача була розв'язана Р. Пігфордом в повному об'ємі, ми ж розгля-
немо граничний випадок так званого малого часу контакту (для малих зна-
чень L/Vmax). 

Оскільки за умовою масоперенесення здійснюється повільно, то товщина 
проникнення компонента А в плівку незначна порівняно з товщиною плівки. 
Тому можна вважати, що поздовжня швидкість компонента А дорівнює vmax. 
Крім того, з цієї умови випливає, що компонент А практично не встигає до-
сягнути твердої стінки. Тобто, якби плівка безконечно великої товщини ру-
халась зі швидкістю vmax, компонент А, як кажуть, не відчув би цієї різниці. 
У зв'язку зі сказаним можна переписати рівняння перенесення компонента 
А та граничні умови таким чином: 

дР* 
дх 

= Б АВ 

рА = 0 при 

РА = РАІ П Р И 

РА = 0 при 

ду2 ' 

х = 0; 

у = 0; 

у = 

(864) 

(865) 
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Будемо шукати розв'язання у вигляді р*А / рА = /(п) , де П — безрозмірні-

сна змінна, задана у вигляді п = У/ ^ І ^ ^ х / игаах . В новій змінній матимемо: 

d(pA / P A ) _ df _ df /dn 
dx dx dx / dn 

1 П f 
2 x ' 

d 2 (PA / PA f , 

" _ У2 f ' dy2 

(866) 

де верхній індекс "штрих" позначає операцію диференціювання за п. 
Тоді рівняння (864) та граничні умови (865) набудуть такого вигляду: 

f ' + 2П/' = 0; 

f = 1 при п = 0; 
f = 0 при п = 1 

Перше диференціювання рівняння (867) дає вираз 

Г = С і в < 

У результаті повторного диференціювання знаходимо 

і 2 

f _ C J e-n dn + C2. 

(867) 

(868) 

(869) 

(870) 

Використання граничних умов дає змогу отримати 

f _ 1 - 4 -
J e -n2 dn 

1* 2 
J e - n dn 

2 n 2 _ 1 J e -n2 dn. 
Vn 0 (871) 

Відношення інтегралів у рівнянні (871), як відомо, має назву інтеграла 
ймовірності та позначається через erf n. Ця функція добре відома в матема-
тичній фізиці, а її значення є практично в усіх довідниках. Відповідно 
профіль концентрації має такий вигляд: 

У % _ 1 - erf 
РАІ V 4 D A B x / Vm 

(872) 

Інтеграл ймовірності є монотонно зростаючою функцією. Він змінюється 
в діапазоні від 0 до 1 та досягає значення 0,99 приблизно при п = 2. 

Величина erfcn = (1 - erf п) носить назву додаткового інтеграла ймовір-
ності, з допомогою якого вираз (872) перепишеться у вигляді 

У P A _ erfc 
PA V 4 DAB x / 

(841) 
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У цьому разі, коли профілі концентрацій відомі, можна знайти швид-
кість масовіддачі. Локальний мольний потік на міжфазній поверхні у = 0 в 
точці, розміщеній вниз по течії на відстані х від початку відліку, 

N * = - В дрА 
ду 

= р і ВАВ ̂ шах 
= р Ч пх • (874) 

у=о 

Загальна кількість молей компонента А, що переносяться в одиницю часу 
з газу в рідину на один метр ширини плівки, 

WA = їх ] х - 1 / 2 ї х = 2 )рА І ^ Л ) ! = 2 )рА ,(875) 
0 V п о ' П ) V ^^конт 

де ^ о н т — так званий час контакту елемента поверхні з газом на відстані ) 
вниз по потоку від початку відліку, £конт = ) /и ш а х . 

12.5.4. Аналогія між масовіддачею, тепловіддачею 
та перенесенням кількості руху 

Подібність феноменологічних законів, що описують перенесення кіль-
кості руху (закон в'язкості Ньютона), теплоти (закон Фур'є) та маси (закон 
Фіка) наводить на думку про близьку подібність самих процесів перенесен-
ня. Такий самий висновок роблять, як правило, із зовнішньої подібності ди-
ференціальних рівнянь руху, конвективного перенесення енергії та маси. А 
оскільки в результаті проведення великої кількості досліджень в механіці 
рідини накопичено значну інформацію щодо перенесення кількості руху в 
турбулентних потоках, то відповідно неодноразово здійснювались спроби 
розширити аналогії між перенесенням кількості руху та теплоти на перене-
сення маси в турбулентних течіях. Проте це поширення аналогії зустрічаєть-
ся зі значними складнощами, які не вдається подолати на грунтовній теоре-
тичній основі. По-перше, температура та концентрація є скалярними вели-
чинами, а момент кількості руху — вектор. По-друге, в газах, як було пока-
зано вище, швидкості дифузії відносять до площини нульового сумарного 
мольного перенесення. 

Також слід відзначити, що математичну подібність між тепловими та ди-
фузійними явищами можна обгрунтувати лише в рамках таких припущень: 
фізичні властивості системи постійні; швидкість масообміну відносно низь-
ка; у фазах відсутні хімічні реакції; внесок в'язкої дисипації в баланс енергії 
незначний; у системі відсутній променевий теплообмін; ефектами термоди-
фузії, бародифузії та дифузії в полі зовнішніх сил можна знехтувати. Тому 
під час аналізу доводиться робити значні припущення, які не завжди ви-
правдовуються. 

Загальний підхід до проблеми визначення зв'язку між швидкостями пе-
ренесення кількості руху та маси компонента зводиться, як правило, до 
того, щоб визначити є0 з кореляційних співвідношень для профілів швид-
кості, прийняти або визначити співвідношення між є0 та є̂ , як це було зроб-
лено для випадку теплообміну (див. підрозділ 7.1), та проінтегрувати рівнян-
ня перенесення маси компонента. Проілюструємо таку методику для випад-
ку повністю розвинутого турбулентного руху в гладкій циліндричній трубі. 
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Перенесення маси компонента відбувається від стінки труби в потік ріди-
ни. Щоб аналіз був простішим, приймемо спрощувальні припущення, в тому 
числі про низьке значення потоку речовини. Членом рівняння перенесення 
маси, що враховує перенесення конвекцією, нехтуємо і припускаємо, що мо-
лекулярне та турбулентне перенесення здійснюються паралельно. Рівняння 
перенесення компонента запишемо у такому вигляді: 

N A = - ( ВАЕ + є ; . (876) 

Функціональний зв'язок між значеннями та у визначимо з універсаль-
ного розподілу швидкості в гладких трубах. Враховуючи, що тст = £/8(ри2 р) , 

універсальні швидкість та координату запишемо так: 

Р _ V* 8 + У - г К р Л 
= т - = X' у = Ц 7 = ^ ^ № ( 8 7 7 ) 

Розіб'ємо всю область течії (0 < у+< г+) на дві ділянки: першу 
(0 < у+ < у+), в якій молекулярне та турбулентне перенесення співмірні; дру-
гу (У+ < У ), в якій є0 >> V. Тоді, інтегруючи рівняння (358), отримаємо поточ-
не значення поздовжньої швидкості в другій області: 

т + = У1+ аУ + + У+ аУ+ 
+ 1 . (878) 

0 ЄС / V + 1 У+ Є0 / V 

Оскільки принципово найважливішою є область течії, яка безпосередньо 
прилягає до стінки, припускаємо, що величина У/Г0 ~ 0, а потік компонента 
ЫА* по перерізу пристінного шару постійний. Іншими словами, величину ЫА* 
можна використати для визначення мольного потоку компонента на стінці. 

Інтегруючи рівняння (876) в припущенні, що значення є̂  стає значно 
більшим Бав при тому ж значенні У+, отримуємо: 

іст - Р А К т = 1 йУ + Г 

N А ІР 0 є ; / у + Б а в / V ^ є . / у ' ( 8 7 9 ) 

Вважаючи, що в ядрі турбулентного потоку профілі швидкості та кон-
центрації плоскі, тобто V* = тср, рА = рАср (де рАср — середня в потоці мольна 
густина), та припускаючи є̂  = єа, замінимо останній член в рівнянні (879) ос-
таннім членом рівняння (878). В результаті отримаємо: 

(рАст - р А с р ) с р = 8 + /8 У| 

N 1 \ П є . / У + Б А В / V ЄО / У + 1 
\ ' 

йУ+. (880) 

Очевидно, що ліва частина цього рівняння є безрозмірнісним комплек-
сом, в якому величина NAУ(pAcT - рАсР) не що інше, як коефіцієнт масовід-
дачі, а сам комплекс носить назву дифузійного числа Стентона = Р/уср. 
Дифузійне число Стентона характеризує подібність процесу масовіддачі, є 
мірою співвідношення швидкості перенесення речовини в напрямку, нор-
мальному до міжфазної поверхні та швидкості руху суміші. 
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Можна припустити, що інтеграл в рівнянні (880) е функцією безрозмір-
нісного комплексу, який носить назву числа Шмідта Sc = У/Бав (його ще на-
зивають дифузійним числом Прандтля та позначають Ргв ) . Число Шмідта є 
мірою співвідношення інтенсивності перенесення імпульсу в'язким тертям та 
інтенсивності масоперенесення дифузією. Можна розглядати як міру подіб-
ності поля швидкості суміші та поля хімічного потенціалу (концентрації) 
компонента в потоці. 

Тоді рівняння (880) запишеться так: 

= | + Л f ̂  ( 8 8 1 ) 

Права частина рівняння (881) являє собою суму двох опорів: перший 
член є опором масообміну на відстанях від стінки, що перевищують у+, дру-
гий характеризує опір масообміну в області біля стінки, в якій важливу роль 
відіграють процеси молекулярного перенесення. 

Значна кількість досліджень присвячена отриманню функціональної за-
лежності між єа/у та у+, яку можна було б застосувати для визначення виг-
ляду функції /(Бс) та встановленню аналогії між £ та Sc. Першим, хто 
застосував універсальний профіль швидкості та загальний підхід, викладе-
ний вище, очевидно, був Д. Карман. Межа у+, що відповідає границі облас-
тей, була прийнята такою, що дорівнює 30. Проведений аналіз дав змогу от-
римати рівняння 

/(Бс) = б . & в с - 1) + 1п 1 + 5 ( Б с - 1 ) 
6 (882) 

Основним недоліком наведеної моделі є те, що теоретично розраховані 
значення для великих значень чисел Шмідта Бс >> 1 виявляються знач-
но меншими від визначених експериментально. В цій області фізичних влас-
тивостей опір масообміну зосереджено в дуже тонкому шарі потоку біля 
стінки, де навіть незначне перемішування суттєво інтенсифікує масоперене-
сення. А оскільки дослідних даних з профілю швидкості при у+ < 5 дуже 
мало, більшість спроб покращити підхід Кармана зводились до застосування 
емпіричних чи напівемпіричних співвідношень для є0, справедливих за ви-
соких значень чисел Шмідта. 

Цікавим є випадок, коли Бс = 1. В цьому разі, порівнюючи рівняння 
(881) з підстановкою виразу (882) з рівнянням аналогії Рейнольдса (324), от-
римаємо: 

Б" = = £ /8 . (883) 
Рівняння (883) є математичним записом добре відомої потрійної аналогії 

Рейнольдса. Це просте за формою співвідношення добре узгоджується з екс-
периментальними даними з тепловіддачі у повітря (Рг = 0,74) та масовіддачі 
в газах (Бс = 0,6—3,0). 

12.5.5. Аналогія Чілтона — Колборна 

Опублікована Т. Чілтоном та А. Колборном у 1934 р. аналогія на сьо-
годні є напевне одночасно і найпростішим, і найважливішим виразом, що 
пов'язує перенесення кількості руху, теплоти і маси. З аналогією Колборна 
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між перенесенням імпульсу та енергії ми ознайомились у підрозділі 9.4.4 в 
аналізі теплоперенесення в турбулентних плівках конденсату. Аналогія 
Чілтона — Колборна базується на таких засадах: дані про те, що проста ана-
логія Рейнольдса справедлива при Рг « 1, Sc « 1; відома емпірична за-
лежність Nu ~ Рг1 /3 для подання даних з теплоообміну в обмеженому діапа-
зоні зміни чисел Прандтля; припущення про аналогію між тепло- та масооб-
міном, з якої випливає, що в має змінюватись зі зміною Sc таким самим чи-
ном, як а зі зміною Рг; теоретично визначений факт, що функція Рг - 2 / 3 

відповідає закономірностям теплоперенесення в ламінарному граничному 
шарі. 

Відповідно до у-фактора теплоперенесення автори аналогії ввели так зва-
ний /^-фактор масоперенесення 

у = _ ^ Б с 2 / 3 = St л Sc 2 / 3 = Sc 2 / 3 . ( 8 8 4 ) 
° ReSc в ы ( 8 8 4 ) 

Тоді рівняння аналогії Чілтона — Колборна запишеться так: 

ув = £ /8 . (885) 
Із застосуванням рівняння (551) можна записати потрійну аналогію: 

У = УЛ = £ / 8 1 
а б о ж StPг2 /3 = StD Бс2/3 = £/8. } ( 8 8 6 ) 

Очевидно, що при Рг = 1, Бс = 1 ця аналогія переходить в аналогію Рей-
нольдса. 

Експериментальні дані свідчать, що аналогія Чілтона — Колборна з дуже 
високою точністю описує дані з масовіддачі в діапазоні зміни числа Шмідта 
Бс = 0,6—3 000. 

Слід відзначити, що область застосування аналогії обмежується відповід-
но низькими швидкостями масообміну та системами, в яких концентрація 
компонента рівномірно розподілена в просторі біля поверхні поділу фаз. 
Крім цього, слід враховувати, що аналогія добре описує дослідні дані в умо-
вах турбулентного обтікання плоских пластин, але коли міжфазна поверхня 
має суттєву кривизну починає значну роль відігравати опір форми. При цьо-
му величина £ /8 стає суттєво більшою від у та ув. Навіть у прямих каналах 
відповідність між величинами £ /8 та у, ув є дуже наближеною. Водночас ви-
являється, що вужча залежність 

у = ув = f (Ие, умови однозначності) (887) 
справедлива для великої кількості систем з найрізноманітнішими конфігу-
раціями течій, в тому числі для течій в каналах з великими числами Рей-
нольдса, течій в насадкових колонах тощо. Тому саме рівняння (887) є на 
сьогодні найпоширенішою формою аналогії Чілтона — Колборна. 

12.5.6. Коефіцієнти масопередачі 

Масоперенесення за наявності міжфазної поверхні можна розглядати 
як послідовне перенесення компонента з об'єму однієї фази до границі по-
ділу фаз, а потім від цієї границі в об'єм іншої фази. В цілому цей процес 
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масообміну через поверхню поділу між двома речовинами називають 
масопередачею. У багатьох випадках розглянуті методи розрахунку перене-
сення речовини в межах однієї фази можна застосувати до кожної з фаз. 
При цьому основним поняттям теорії масоперенесення стає поняття опору 
масоперенесення як відношення рушійної сили (потенціалу) до потоку маси 
компонента. У. Уітмен та У. Льюїс вперше висловили ідею про адитивність 
опорів масоперенесення в фазах, розміщених по обидві сторони границі роз-
ділу. 

У найпростішому вигляді концепція адитивності опорів допускає, що 
міжфазний опір масоперенесенню суттєвої ролі не відіграє, тобто опір в ме-
жах відстаней порядка довжини вільного пробігу молекул в обох фазах по 
обидві сторони міжфазної поверхні практично 
відсутній. Це відповідає припущенню про те, що 
фази в площині дотикання перебувають у стані 
рівноваги. 

Експериментальне визначення локальних 
коефіцієнтів масовіддачі зустрічає значні прин-
ципові труднощі, пов'язані з відсутністю методів 
безпосереднього вимірювання концентрацій ком-
понентів на міжфазній поверхні. Тому для зруч-
ності подання дослідних даних часто використо-
вують так звані коефіцієнти масопередачі. 

Визначаючи коефіцієнти масовіддачі в кож-
ній фазі як відношення густини потоку компо-
нента до різниці його концентрацій — середньо-
масової в ядрі фази та на поверхні контакту фаз, 
рівняння масопередачі в бінарних сумішах запи-
шемо у вигляді (рис. 55) 

N А = М в ь (*Аі - х А с р ) = М Г в о (УАср - Ум ^ ( 8 8 8 ) 

де вь, вй — коефіцієнт масовіддачі відповідно в рідкій та газовій фазах; рь , 
р о — густина відповідно рідини та газу; Мь, Мо — молекулярна маса відпов-
ідно рідини та газу; р ь / М ь = рЬ ; ро/Мо = рй* — мольні густини рідкої та 
газової сумішей, відповідно (див. рівняння (777); мольні частки компонента 
в рідині позначаються через х, в газі — через у. 

Оскільки, як відзначалось, визначення концентрацій компонента на 
міжфазній границі пов'язане зі значними труд-
нощами, введемо у вираз рушійної сили замість, 
наприклад, значення уАІ величину уМе деякої 
фіктивної концентрації компонента А в газовій 
фазі, що перебуває в рівновазі з рідиною ядра 
потоку з концентрацією компонента хА ср 
(рис. 56). Тоді рівняння (888) перепишеться у та-
кому вигляді: 

Рис. 56. Рушійні сили міжфазного перенесення: 
уА, хА — мольні концентрації компонента А у відповідно газовій 
та рідкій фазах; уА ср, хА ср — середні мольні концентрації ком-
понента в об'ємах фаз; уАі, хАі — мольні концентрації компо-

нента А на міжфазній поверхні 

Рис. 55. Профілі концентра-
цій компонента А у фазах 

біля міжфазної поверхні : 
і — міжфазна поверхня 

Крива рівноваги 
УА \ УЛср 

О. о УАІ 

хАе 

%Аі 

УАе 
хАср хАср 

ХА 

ХА е—ХАср 
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* г ^ т / \ 
Мл = ( У а с р - У а є ^ (889) 

де 1га — коефіцієнт масопередачі, віднесений до концентрації компонента в 
газоподібній фазі. 

Умова рівноваги фаз на границі поділу може бути апроксимована в ме-
жах незначної зміни концентрацій рівнянням прямої з тангенсом кута нахи-
лу т, з якого отримаємо 

Уле = т х А с р + Ь. (890) 
Тоді можна записати зв'язок коефіцієнта масопередачі з коефіцієнтами 

масовіддачі у вигляді рівняння адитивності опорів масоперенесенню: 

1 1 тТ 

^ = в 7 + 1Г • ( 8 9 1 ) 

де Т - ( р е М І ) / ( р І М е ) . 
Тангенс кута нахилу дотичної до кривої рівноваги в робочій точці для 

ідеальних сумішей може бути визначений з рівняння 

= а 
т = "• (892) [1 + ( а - 1 ) Ха І 

де а — відносна леткість компонентів суміші у разі нехтування впливом тис-
ку та температури, а = Кл/Кв = рл/рв; рл, рв — тиск насичення чистих ком-
понентів при температурі суміші відповідно; Кл, Кв — константи рівноваги 
компонентів. 

Строго кажучи, властивостям ідеального розчину не відповідає жоден 
розчин, однак багато розчинів ведуть себе як ідеальні. 

Якщо в рівняння масопередачі ввести фіктивне значення концентрації 
компонента А в рідині хЛе, що перебуває у рівновазі з газом ядра потоку з 
концентрацією компонента уЛср, отримаємо: 

МА = М к ь ( х л е - Х л с р ) . ( 8 9 3 ) 

Відповідно коефіцієнт масопередачі віднесений до концентрації ком-
понента в рідкій фазі, буде пов'язаний з коефіцієнтами масовіддачі рівнян-
ням адитивності 

І = 1 + ^ ( 8 9 4 ) 

тобто коефіцієнти масопередачі, що визначаються рівняннями (891) та (894), 
пов'язані між собою залежністю 

кь/ка = тТ. (895) 

З наведеного можна зробити висновок, що коефіцієнти масопередачі за-
лежатимуть не лише від коефіцієнтів масовіддачі, а й від відносної леткості 
компонентів та їх концентрації. Так, якщо коефіцієнт т великий (тобто, 
якщо речовина слабкорозчинна в рідкій фазі), основна частина опору масо-
перенесенню зосереджена в рідкій фазі і навпаки. 
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Слід відзначити, що рівняння (891) та (894) не можна застосовувати для 
визначення коефіцієнтів масопередачі, якщо: існує додатковий опір масопе-
ренесенню на міжфазній поверхні внаслідок присутності на ній поверхнево-
активної речовини; виникає додаткове хвилеутворення чи поверхнева турбу-
лентність, які приводять до зростання чи р с відносно значень, властивих 
окремо взятій фазі; поблизу границі поділу фаз відбувається хімічна взаємо-
дія, що була відсутня в аналізі чи дослідах, з яких визначались коефіцієнти 
масовіддачі. 

12.6. ЗАСТОСУВАННЯ ТЕОРІЇ ПОДІБНОСТІ 
ДО АНАЛІЗУ ДОСЛІДНИХ ДАНИХ 
ЗА КІНЕТИКОЮ МАСОПЕРЕНЕСЕННЯ 

У загальному випадку в разі перенесення маси компонента в рухомій не-
ізотермічній суміші зі складною геометрією міжфазної поверхні доводиться 
аналізувати крайову задачу, що включає в себе диференціальні рівняння: 
нерозривності, перенесення кількості руху, енергії та маси компонентів, а 
також складну систему умов однозначності. Для переважної більшості ви-
падків розв'язання цієї задачі не видається можливим. Проте доцільно за-
стосувати ці рівняння для отримання методами теорії подібності системи без-
розмірнісних чисел, необхідних у плануванні, проведенні експерименталь-
них досліджень та для узагальнення їх результатів. 

Якщо проаналізувати для ізотермічної системи рівняння нерозривності, 
перенесення маси (817) та кількості руху таким самим чином, як це було 
зроблено в підрозділі 4.2 в аналізі рівнянь нерозривності, перенесення енергії 
та кількості руху, то можна отримати комплекс безрозмірнісних чисел, зв'я-
зок між якими в загальному випадку має такий вигляд: 

Sh = ^ е , Fr, Еи, Sc). (896) 
Рівняння (896) отримано для випадку вимушеного руху рідини. Якщо ж 

на рух здійснює значний вплив вільна конвекція, рівняння (896) набуде, 
очевидно, вигляду 

Sh = Д ^ е , Fr, Еи, Gr, Sc). (897) 

У деяких випадках як безромірнісне число, що визначається, застосову-
ють комбінації дифузійного числа Шервуда з іншими числами подібності, 
отримані вище: = Sh/ (ReSc) та jD = Sc2/3. 

Крім того, в окремих випадках у разі інтенсивної турбулізації фаз до 
рівняння подібності вводять числа подібності, що враховують вплив поверх-
невого натягу (наприклад число Вебера We = а/(рь£І02)). 

12.7. УЗАГАЛЬНЕННЯ ЕКСПЕРИМЕНТАЛЬНИХ 
ДАНИХ З КІНЕТИКИ МАСОПЕРЕНЕСЕННЯ 

У більшості випадків, що мають практичну цінність, потоки фаз турбу-
лентні, і відсутність прийнятної теорії змушує застосовувати в розрахунках 
результати експериментальних досліджень. 

У промислових масообмінних апаратах концентрація розподілюваного 
між фазами компонента змінюється у фазах по довжині потоків значним чи-
ном. Проектування апаратів при цьому вимагає проведення інтегрального 
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розрахунку з використанням локальних значень швидкостей перенесення. 
В цьому пункті наведемо деякі емпіричні залежності для визначення цих 
швидкостей, потрібні для розуміння характеру впливу окремих механізмів 
на процес перенесення. 

12.7.1. Плоскі поверхні 

Розглянемо перенесення маси до плоскої пластини (чи від неї) під час па-
ралельного руху рідини за відсутності градієнта тиску. Біля передньої кром-
ки пластини починає формуватись ламінарний граничний шар, що в умовах 
турбулентності основного потоку на деякій відстані передньої кромки стає 
турбулентним. Тепловий ламінарний граничний шар аналізувався в підроз-
ділі 6.1, де було визначено значення поточного коефіцієнта тепловіддачі 
(рівняння (281). Вираз для тепловіддачі внаслідок подібності рівняння теп-
лового та дифузійного граничних шарів можна привести до рівняння, що 
може використовуватись у розрахунку інтенсивності масовіддачі, 

Якщо вся довжина пластини перевищує відстань, на якій ламінарний 
граничний шар переходить в турбулентний, то середній по довжині ко-
ефіцієнт масовіддачі буде деякою середньозваженою величиною зі значень 
коефіцієнтів для ламінарного та турбулентного граничних шарів. Для зна-
чення критичного числа Рейнольдса переходу від ламінарного граничного 
шару до турбулентного, що дорівнює Rex кр = 3,2 • 105, У. Розенов та Г. Чой 
застосували рівняння (898) для Rex < 3,2 • 105, а для турбулентної області 
граничного шару Rex > 3,2 • 105 використали аналогію Чілтона - Колборна 
(для знаходження коефіцієнта тертя була застосована емпірична залежність, 
згідно з якою ~ х - 0 '2 ) . Отриманий ними результат має такий вигляд: 

Слід відзначити, що рівняння (899) дійсне при Sc > 0,5. 

12.7.2. Плівки рідини 

Масообмінні апарати зі стічними плівками рідини особливо часто вико-
ристовують для конденсації із суміші, випаровування в суміш, абсорбції та 
десорбції, вакуумної дистиляції. 

12.7.2.1. Абсорбція чи десорбція поганорозчинних газів 

Задача цього типу була проаналізована в підрозділі 12.5.3 для випадку 
абсорбції газу в гладку ламінарну плівку рідини. Аналіз проведено на основі 
уявлень про стаціонарне перенесення маси в наближенні граничного шару. 
Справедливість результатів аналізу для гладких плівок підтверджена експе-
риментально в дослідах на дуже коротких поверхнях (Ь = 5—10 см), коли 

Shx = - в х - = 0'332ReX / ^ с 1 / 3 . (898) 

(899) 

234 



хвилі на поверхні плівки не встигають сформуватись, та у випадку довших 
поверхонь за наявності поверхнево-активних речовин, що пригнічують хви-
леутворення. 

Однак вже при Reg ~ 8 -10(Re d e ~ 40) хвилеутворення на поверхні плівки 
може значно інтенсифікувати масообмін в ній. Результати експерименталь-
них досліджень, як відзначалось, свідчать про наявність чотирьох режимів, 
що змінюють один одного зі збільшенням плівкового числа Рейнольдса: без-
хвильового ламінарного (гладка плівка), двох хвильових ламінарних та тур-
булентного. 

Н. Кулов та ін. провели експериментальне дослідження десорбції кисню 
з води в повітря, коли рівноважна та робоча лінії були прямими та викону-
валася умова рм = const. Досліди проводились при Tp ~ 293 K в діапазоні 
зміни Rede = 180—14 000, висота труби діаметром 25 мм, по внутрішній по-
верхні якої стікала вода, L = 0,195; 0,60; 0,90; 1,42 м. 

На основі аналізу експериментальних даних авторами запропоновані такі 
розрахункові рівняння для визначення коефіцієнта масовіддачі: 

перший ламінарно-хвильовий режим (40 < Rede < 200) 

Sh = . ß 

/ 2 V/3 v2 
p 

Dab 
= 0 , 0 1 1 R e d f ScL'5 ( Г ) - 0 ' 1 2 ; ( 9 0 0 ) 

другий ламінарно-хвильовий режим (200 < Rede < 1 200) 

Sh = 0,356 Rede07 ScL'5 ( L )"°'155; (901) 

турбулентний режим (Rede > 1 200) 

Sh = 2,2 • 10 - 3 R e d f ( L p 1 7 6 , (902) 

де осереднений на ділянці 0—L коефіцієнт масовіддачі визначався згідно із 
співвідношенням 

R Г , PA0 ~ PAi 
ß = L l n ЇАТ-ЇАТ • ( 9 0 3 ) 

де D a b — коефіцієнт дифузії в рідкій фазі; pA0 — масова концентрація роз-
чиненого газу на вході (біля верхнього зрізу поверхні); pAL — середньо-
змішана концентрація на відстані L від верхнього зрізу; L* = L/(vL/g) 1 / 3 ; 
(vL/g)1/3 — лінійний масштаб товщини плівки. 

У всіх трьох режимах визначена близька залежність Sh від L, яка, оче-
видно, пов'язана із зміною хвильових характеристик поверхні плівки по 
довжині. Причому зі збільшенням довжини труби функція ß = f(L) прямує 
до постійного значення. Автори визначили, що при L ~ 1,5 м хвильові харак-
теристики стабілізуються, тому для довгих поверхонь (L > 1,5 м) запропоно-
вані такі кореляційні залежності: 

перший ламінарно-хвильовий режим 

Sh = 3,17 • 10-3Re,?e67ScL0,5; (904) 
другий ламінарно-хвильовий режим 

Sh = 7,12 • 10-2Re,0e07ScL0,5; (905) 
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турбулентний режим 
Sh = 3,54 • 10 " 4 - е& 8 ^с£ ' 5 . (906) 

Розрахункові залежності (900)—(902), (904)—(906) можуть застосовува-
тись у розрахунку масовіддачі як у разі вільного стікання рідини, так і ви-
мушеного руху газового ядра в трубі в умовах слабкої взаємодії фаз, грани-
ця якої авторами визначена у вигляді 

- е с = ^ < 5 ,32 • 1 0 ^ е - 0 , 1 9 , ( 9 0 7 ) 

а також в умовах протитечії за швидкості газу, що дорівнює 80—90 % від 
швидкості захлинання. 

12.7.2.2. Масоперенесення між поверхнею рідкої плівки та потоком газу 

Масообмін в газовій фазі, що рухається в колоні (каналі) зі змоченими 
стінками, був предметом багатьох досліджень з абсорбції добре розчинного 
компонента у зрошувальну плівку, коли опором масоперенесенню в ній мож-
на знехтувати, ректифікації бінарних сумішей та випаровування з поверхні 
плівки в парогазову суміш. 

М. Джексон та Н. Сіглскі, вивчаючи плівкову ректифікацію, показали, 
що в межах зміни числа Рейнольдса газу —ес = 4 • 103—7 • 104 з високою точ-
ністю виконується аналогія Чілтона — Колборна між перенесенням кількості 
руху та маси. Проте у разі застосування цієї аналогії основна проблема по-
лягає у визначенні коефіцієнта тертя газового потоку в зрошуваній трубі. 

I. Джілліленд та Т. Шервуд провели дослідження випаровування води та 
восьми різних органічних рідин в повітря, що рухалось в колоні діаметром 
2,54 см, змоченій на довжину 1,17 м при —ес « 2 • 103—2 • 104. У результаті 
кореляції дослідних даних була отримана залежність, розрахунок за якою 
дає добру відповідність більшості експериментальних даних інших дослід-
ників: 

рвы = 0 0 2 3 — е 0 , 8 3 0 „0 ,44 _ = 0,023ReG ScG , (908) 
D л 

де Dab — коефіцієнт дифузії в газовій фазі. 
З останнього рівняння можна зробити висновок, що воно практично є ви-

разом аналогії між перенесенням теплоти та маси у разі турбулентного руху 
газу. При цьому слід зазначити, що хоча досліди проводились як в умовах 
прямотечії, так і протитечії газу та рідини, кращі результати дає розрахунок 
із застосуванням не відносної швидкості газу (швидкості відносно поверхні 
плівки), а швидкості відносно поверхні каналу. 

Р. Кафезян та ін. отримали емпіричну залежність, що дає змогу виділи-
ти вплив витратних характеристик рідини на інтенсивність масообміну в га-
зовій фазі: 

D ^ = 0,00814ReG Sc0 /4 Red;15, (909) 
D A B P 

де швидкість газу, що входить до числа ReG, також є абсолютною, виміря-
ною відносно труби. 
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12.8. МАСООБМІН В АПАРАТАХ 
З РОЗВИНЕНОЮ МІЖФАЗНОЮ ПОВЕРХНЕЮ 

В апаратах з розвиненою міжфазною поверхнею в складних умовах взаємодії 
фаз визначення площі поверхні контакту фаз стикається зі значними труд-
нощами. Тому на практиці у розрахунках масопередачі та у опрацюванні ре-
зультатів експериментальних досліджень користуються умовними коефіціє-
нтами масовіддачі та масопередачі, віднесеними, наприклад, до одиниці ро-
бочого об 'єму апарата (об'ємні коефіцієнти масовіддачі та масопередачі) вае 

та кае. За розвиненої поверхні контакту фаз, що має місце в барботажному 
шарі в дисперсній системі газ — рідина, а також у разі плівкової течії через 
шар насадку рівняння балансу маси компонента для диференціального еле-
мента апарата заввишки йН, в якому вміст компонента змінився на йуА, за 
локального масового потоку компонента НА запишеться у вигляді 

И*Ааейк = -й (*уА) = -С*йуА - уАйО*, (910) 

де ае — ефективна поверхня контакту фаз в одиниці об 'єму апарата, м 2 /м 3 ; 
G* — мольна швидкість газової фази, кмоль/(м2 • с); уА — середньомасовий 
вміст компонента в газовій фазі. 

Якщо переноситься лише один компонент А, то виконується співвідно-
шення 

dG * = -К*АаейН, (911) 

підставляючи яке в рівняння (910), отримаємо 

С^ *йУА йН = --
N Аае (1 - У а ) 

(912) 

Підставляючи замість НА* його вираз (854) та інтегруючи по висоті апа-
рата, знаходимо: 

2 уА2 СйуА 
в а (1 

1 УА1 
Н 1йН ' Р ^ Е (1 - У А )(У А - УМ)' ( 9 1 3 ) 

де вхСае — об'ємний коефіцієнт масовіддачі в газовій фазі, вхСае = рС/МСае. 
Дані з масообміну, як правило, подаються у вигляді, що не дає змоги без-

посередньо використовувати рівняння (913). Як свідчать результати аналізу, 
у разі перенесення одного компонента, безрозмірнісний комплекс С*/(вхУВ М) 
не залежить від концентрації та тиску. Тому, якщо рівняння (913) помножи-
ти та поділити на УвМ, то можна отримати: 

УА2 
С * УвмйУ А 

У} в.ааеУвм (1 - Ум)(Ум - Ум)' ( 9 1 4 ) 
УА1 

Лівий множник під інтегралом має розмірність довжини, тому його на-
зивають висотою одиниці перенесення в газовій фазі: 

и С * н с = в , (915) 
вхСаеУВМ 
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причому ще раз відзначимо, що теоретично величина И0 не залежить від 
концентрації та тиску. 

Якщо швидкість потоку та параметр ае відносно слабко залежать від ви-
соти апарата, величину И0 можна замінити її середнім значенням по висоті 
апарата та винести з-під знака інтеграла: 

Ь - И У А ( У В М ( І У А 

ь - И" уІО-уАЙУГ-УА;). (916) 

Інтеграл у рівнянні (916) називають числом (кількістю) одиниць перене-
сення для газової фази: 

У А 2 У Б М ^ А 

^ - І (1 - У А ) ( У А - У А ; ) ' ( 9 1 7 ) 

Отже, висоту апарата можна подати у вигляді добутку числа одиниць пе-
ренесення на висоту одиниці перенесення 

Ь = ИС с р N0. (918) 
Можна зробити висновок, що число одиниць перенесення — це безрозмі-

рнісний комплекс, що характеризує ступінь складності реалізації процесу 
розділення компонентів, тобто є аналогом рушійної сили та визначає ступінь 
вилучення компонента з відповідної фази, що досягається. Висота ж одиниці 
перенесення є аналогом коефіцієнта масовіддачі. Оскільки висота одиниці 
перенесення обернено пропорційна коефіцієнту масовіддачі та площі по-
верхні фаз в одиниці об 'єму, то що вищі в та ае, то інтенсивніший апарат. 
Вираз для N(3 можна спростити в деяких випадках. Так, для низької концен-
трації компонента в газовій фазі різниця (уА - уА;) по висоті апарата при-
близно постійна. В цьому разі рівняння (917) набуде вигляду 

( у А - уА; ) с р І (уА - УАі )ср ( ) 

тобто в цьому разі одна одиниця перенесення відповідає висоті апарата, на 
якій склад газу змінюється на величину, що дорівнює середній рушійній 
силі масовіддачі. 

Для масообміну в рідкій фазі матеріальний баланс компонента запишеть-
ся таким чином: 

d(L*xA) - N*Aaedh - Ґїй,хА + xAdL*, (920) 

де хА - середньомасовий вміст компонента в рідкій фазі; Ь* — мольна швид-
кість рідкої фази, кмоль/(м2 • с). 

Враховуючи, що dL* = N2af.dk, та використовуючи для визначення NAЬ 

рівняння масовіддачі в рідкій фазі, отримаємо: 

2 хА2 т * , 

Ь - І d k - І Ь ( І Х А 
хА1 вхЬае (ХА; - ХА ) ( 1 - ХА ) 

(921) 
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Помноживши та поділивши на хвм, отримаємо: 

хА2 С т* \ 

* = І 
хА1 $хЬаеХВ 

ХВМ^ХА 

( 1 ХА)(ХАі ХА) 
(817) 

Висота одиниці перенесення в рідкій фазі характеризується першим 
множником під інтегралом 

Ь* 
(923) Н Ь = 

$ХЬаеХВМ 

Число (кількість) одиниць перенесення в рідкій фазі визначається відпо-
відно правим множником під інтегралом 

ХА2 

N = 1 
ХВМ^ХА 

ХА1 
( 1 ХА)(ХАі ХА) 

(924) 

Якщо значення потоків, температур та фізичних властивостей рідини не-
значно змінюються по висоті апарата, то можна висоту апарата визначити з 
допомогою середнього по висоті значення НЬср : 

(925) 
Із застосуванням об'ємного коефіцієнта масопередачі к0(іае = кара /Маае 

висота колони запишеться так: 

* = Ньср ШЬ. 

УА2 

* = | — 
УА1 Коае ( 1 - УА ) ( У А - УАе) 

Помноживши та поділивши підінтегральний 
У*вм =[(1 - У А ) - (1 - УАЄ)]: ! п [ (1 - У А )/(1 - У А Є ) ] , отримаємо: 

(926) 

вираз на 

УА2 

* = І 
УА1 

в* 
коаув мае 

Увм^Ул 
( 1 - у А)( У А

 - Уле) 
(927) 

Загальна висота одиниці перенесення в газовій фазі при цьому дорівню-
ватиме 

& * 

к00ув М а 

Н00 = 

Аналогічно загальна кількість одиниць перенесення в газовій фазі дорів-
нюватиме 

УА2 

*0С = | 
У*вМаУл 

УА1 
( 1 - У А

 ) (
 У А

 - Уле) (929) 

Із урахуванням середнього по висоті апарата значення Н0а запишемо: 

* = Н0Сср Шоо- (930) 
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Відповідно для рідкої фази запишемо вирази: 
для загальної висоти одиниць перенесення в рідкій фазі: 

т* 
Hol = , (931) 

k0LXBMae 

д е k0L = k-P-/ML ; XBM = [ ( 1 - ) - ( 1 - XAe ) У l n [ ( 1 - XA V ( 1 - XAe ) ] > 

для загальної кількості одиниць перенесення в рідкій фазі: 

N o - = J X b m dxA . ( 93 2 ) 
xA1 ( 1 - XA ) ( X A e - XA ) 

Загальні висоти одиниць перенесення (928) та (931) можна пов'язати з 
висотами одиниць перенесення у фазах (915) та (923) співвідношенням ади-
тивності масоперенесенню: 

Hog = HG^yBM + HLm — ^ ; 
Увм — Увм 

TT TT XBM , TT 1 — yBM 
H0L = HL—* + HG--G* ~* 

XBM m G XBM 

(933) 

Масообмін у насадкових апаратах 

Змочена поверхня насадка та ефективна міжфазна поверхня 

Визначення інтенсивності міжфазного масоперенесення включає в себе 
три самостійні задачі із визначення: рушійної сили процесу, коефіцієнта ма-
сопередачі та поверхні контакту фаз. 

За умови зрошування насадка рідиною товщина та швидкість шару ріди-
ни змінюються від точки до точки по поверхні насадка. В більшості випадків 
не вся поверхня насадка змочена рідиною. Крім того, не вся поверхня бере 
однакову участь у процесі масопередачі. Наприклад, у випадку фізичної аб-
сорбції газу рідиною на тих ділянках, де швидкість рідини низька або ж тов-
щина шару рідини дуже низька, може відбуватись практичне насичення 
рідини абсорбованим газом, внаслідок чого внесок цих ділянок у загальну 
швидкість абсорбції дуже низький. Відповідно дійсну поверхню контакту 
фаз не слід змішувати зі змоченою поверхнею насадка. 

Експериментальні дослідження величин змоченої поверхні насадка та 
ефективної міжфазної поверхні показали, що величини ат/аг та ае/а1, де аш, 
(ае та а{ — площа відповідно змоченої, ефективної та геометричної поверхні 
насадка), зростають зі збільшенням густини зрошування насадка рідиною. 
Однак густина зрошування впливає лише до деякого значення і з подальшим 
її збільшенням змочена та ефективна поверхні не зростають. Для регулярних 
насадків при цьому досягається повне змочування насадка, а ефективна по-
верхня стає такою, що дорівнює геометричній. 

Вплив руху газу різними дослідниками трактується неоднозначно: в од-
них експериментах вплив швидкості газу не виявлений, в інших відзначало-
ся зменшення змоченої та ефективної поверхонь зі збільшенням швидкості 
газу. 
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Серед фізичних властивостей рідини найбільший вплив, як і слід було 
очікувати, має величина поверхневого натягу, причому з його зменшенням 
величини ат та ае зростають. Також відзначалось деяке їх зменшення зі 
значним збільшенням в'язкості рідини. 

Значний вплив на величини ат та ае здійснюють форма та розмір на-
садків: зі збільшенням розмірів елемента насадка ап1/а1 та ае/аі зростають. 
Тому ефективна міжфазна поверхня для дрібних насадків не набагато вища, 
ніж для великих, хоча геометрична поверхня значно зростає зі зменшенням 
розмірів елементів насадка. Висота шару насадка, за даними ряду дослід-
ників, не впливає значно на величини аи)/аі та ае/аі. 

Г. Гікіта та ін. отримані експериментальні дані для насадків, розміщених 
навалом, узагальнили рівнянням 

ае / = АЬ0'455о-т, (934) 

де т = Ьйр; Ь — масова швидкість рідини повним перерізом апарата, кг/(м2 • с); 
о — поверхневий натяг, мН/м; й — номінальний розмір насадка, мм. 

Значення А, Ь, р для різних насадків розмірами 12,5 та 25 мм наведені в 
табл. 11. 

Т а б л и ц я 1 1 . Значення коефіцієнтів у рівнянні (934) 

Насадок А Ь р 

Кільцевий 2,26 0,83 0,48 
Сідлоподібний 0,767 0,495 0,96 

Д. Онда та ін. рекомендують для визначення міжфазної поверхні насад-
ка, що складається з кілець Рашига чи сідел, розрахункове рівняння 

а / а. = 1 - ехр -1,45| 0 с 
о 

40,75 \0,1 

а / ц Ь 

(Ь2а V0,05 ( 0,2 

Р ь о а і (935) 

де о с — так званий критичний поверхневий натяг для насадкового матеріа-
лу, тобто максимальний поверхневий натяг, що допускає розтікання рідини 
по поверхні насадку (для води та керамічних насадків о с / о = 0,85). 

Масоперенесення в рідкій фазі 

Результати експериментальних досліджень з кінетики масоперенесення, 
як правило, подають у вигляді залежностей для розрахунку коефіцієнтів ма-
совіддачі чи висот одиниць перенесення. 

Д. Онда та ін. для розрахунку коефіцієнтів масовіддачі на основі резуль-
татів своїх дослідів та дослідів інших авторів рекомендують таку залежність: 

вь / (Vь£)1 / 3 = 0 ,0051[Ь/(а е ^ь ) ] і / 3 ScЬ°'5(atd)°'4, (936) 
де ае — ефективна міжфазна поверхня, визначена за рівнянням (935); й — 
номінальний розмір елементів насадка, м (член а.й залежить, отже, лише від 
форми насадка). 
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Опрацюванням результатів багатьох досліджень В. Рамм отримав таку за-
лежність для розрахунку об'ємного коефіцієнта масовіддачі: 

ß L ( v L / g ) 1 / 3 а е 

D 
= 0,0021 

/ \0,75 
f 4L 4 

AB atV L 
Sc0 (937) 

Рівняння (937) задовільно узагальнює численні експериментальні дані не 
лише для кільцевих та сідлоподібних насадків, завантажених неупорядкова-
но, а й для кілець Рашига розмірами від 50 до 100 мм, викладених в шахо-
вому порядку. 

Рівняння для визначення висоти одиниці перенесення згідно з даними 
А. Касаткіна та І. Ціпаріса набуває такого вигляду: 

H L = 119 
\1/3 

4L 
ae Д L 

\0,25 

ScL (938) 

Масоперенесення в газовій фазі 

На сьогодні нема досить задовільних універсальних узагальнювальних 
рівнянь для визначення інтенсивності масоперенесення в газовій фазі за умо-
ви різних геометричних характеристик насадка. 

З міркувань розмірності, підтверджених експериментальними даними, 
Д. Онда та ін. запропонували такий вираз для розрахунку коефіцієнта масо-
віддачі у газовій фазі: 

ShG = Aep Re%'8 Ga% Sc%/3, (939) 

де Sh% — число Шервуда газової фази, Sh% = ßctd^JD^; Re% — число Рей-
нольдса газу, Re% = 4G/(atjj%); Ga — число Галілея газу, Ga = g d ^ / v j ; d^ — 
еквівалентний діаметр насадка, d^ = 4e/a t , м; e — вільний об 'єм насадка; 
DAB — коефіцієнт дифузії компонента в газовій фазі, м 2 / с ; G — масова 
швидкість газу перерізом апарата, кг / (м 2 • с). 

Постійні А, p, q мають значення, наведені в табл. 12. 

Т а б л и ц я 1 2 . Значення коефіцієнтів у рівнянні (939) 

Насадок А p q 

Кільцевий 0 ,0142 0 ,52 0 ,16 
Сідлоподібний 0 ,0058 0,34 0 ,22 

Для розрахунку висот одиниць перенесення можна використовувати за-
лежності для насадків: 

неупорядкованих 
И 0 = 0,615йеКв Re£'345 8 4 / 3 ; (940) 

упорядкованих 
И а = 1,5йЄкв R e 0 / 6 84 / 3 ( і /^екв) 0 ' 4 7 , ( 9 4 1 ) 

де І — висота елемента насадка. 
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