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ІНФОРМАЦІЙНИЙ БЛОК

Актуальність дослідження.

          Отримання високоякісних фруктових та овочевих концентратів є важливою
задачею у  питанні  створення  якісного  продукту  харчування.  Тому     випарні
апарати  з  природною  циркуляцією  розчину  замінюються  на  плівкові  випарні
апарати зі стікаючою донизу плівкою рідини із супутнім рухом парового ядра.

   Завдання дослідження.

         Визначення ступеня підвищення ефективності та якості створення харчових
розчинів за умови застосування плівкових випарних апаратів зі стікаючою донизу
плівкою рідини із супутнім рухом парового ядра.

Мета дослідження.

         Підвищення ефективності та якості отримання високоякісних фруктових та 
овочевих концентратів.

Обє'кт дослідження.

Процеси виробництва харчових розчинів.

Предмет дослідження.

Ефективність експлуатації плівкових випарних апаратів.

Практичне значення отриманих результатів.

    Одержані результати можуть бути використанні при проектуванні та 

модернізації виробничих ліній харчової промисловості.

          

5



Анотація

В  роботі  розглянуті  конструктивні  схеми  існуючих  плівкових  випарних

апаратів харчової промисловості, а також випарні установки для концентрування

фруктових  соків  та  молока.  Особлива  увага  приділена  випарним  апаратам  та

випарним  установкам  цукрової  промисловості.  Виконано  аналіз   моделей

теплоперенесення в стікаючих по вертикальних поверхнях плівках з розвинутою

структурою великих хвиль під час випаровування в довгих кип'ятильних трубах.

Наведені  сучасні  інженерні  співвідношення  для  розрахунку  інтенсивності

тепловіддачі  до  стікаючих  плівок  розчинів  під  час  пароутворення.  Виконано

аналіз  впливу рециркуляції  розчину в потужних плівкових випарних апаратах

цукрової  промисловості  на    теплові  локальні  та  інтегральні  характеристики

плівоких течій під час концентрування в довгих кип'ятильних каналах. Надані

висновки  та  рекомендації  щодо  режимів  експлуатації  плівкових  випарних

апаратів. 

Ключові  слова:  випарні  апарати,  плівкові  випарні  апарати,   випарні

установки, харчова промисловість, пара, температура, концентрат
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Annotation

The work considers the design schemes of the existing film evaporators of the food

industry,  as  well  as  evaporators  for  concentrating  fruit  juices  and  milk.  Special

attention is paid to evaporators and evaporators of the sugar industry. An analysis of

heat transfer models in films flowing down vertical surfaces with a developed structure

of large waves during evaporation in long boiling tubes was performed. Presented are

modern engineering ratios for calculating the intensity of heat transfer to flowing films

of solutions during vaporization. An analysis of the effect of solution recirculation in

powerful  film  evaporators  of  the  sugar  industry  on  thermal  local  and  integral

characteristics  of  film  flows  during  concentration  in  long  boiling  channels  was

performed.  Conclusions  and  recommendations  are  given  regarding  the  modes  of

operation of film evaporators.

Keywords:  evaporators,  film  evaporators,  evaporation  plants,  food  industry,

steam, temperature, concentrate
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Вступ

Отриманння  високоякісних  фруктових  та  овочевих  концентратів  є

важливою задачею, як у питанні власного якісного харчування всередині країни,

так і в питанні створення продукту, який мав би попит на зовнішньому ринку.

Термолабільні харчові розчини під час концентрування втрачають якість в разі

високої температури, а головне, часу перебування з зоні підвищених температур.

Тому  за останні десятиліття вирпарні апарати з природною циркуляцією розчину

замінюються на плівкові випарні апарати зі стікаючою донизу плівкою рідини із

супутнім рухом парового ядра. Основні переваги таких апаратів над апаратами з

природною циркуляцією розчину полягають в наступному:

-  час  перебування  розчину  в  процесі  концентруванняв  пліковому  випарному

апараті, який експлуатується в однопрохідному режимі,  на порядок менше  ніж в

апаратах з природною циркуляцією;

- інтенсивність тепловіддачі до густих висококонцентрованих  плівок розчинів в

декілька разів більше ніж з природною циркуляцією;

- під час експлуатації під глибоким розрідженням, що важливо для зменшення

температури насичення і, як наслідок, підвищення якості харчового концентрату,

на  порядок  менший  градієнт  температури  насичення  по  тиску;  в  плівкових

випарних апаратах на відміну від апаратів з природною циркуляцією, відсутній

стовп рідини в трубі, а, відповідно, і гідростатична температурна депресія, яка в

області глибокого розрідження сягає до 10 оС.  

Зазначені  переваги спонукали до широкого впровадження плівкових випарних

апаратів засість апаратів з природною циркуляцією.
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1. Випарні апарати та випарні установки харчових виробництв

1.1 Випарні апарати харчових виробництв

В  харчовій  промисловості  для  концентрування  молока  експлуатувались
випарні  апарати  з  природною циркуляцією фірми Віганд,  рис.1  а.  Ці  апарати
використовувались  як  для  отримання  згущеного  молока,  так  і  для  отримання
концентрату з подальшим висушуванням з сушильних установках з розпиленням
розчину для отримання сухого молока. З метою покращення якості концентрату,
а також безперервного режиму роботи випарних установк, знайшли застосування
плівкові  випарні  апарати  зі  змійовиковим  підігрівачем  соку,  вмонтованим  у
корпус  та  винесеним  сепаратором  вторинної  пари,  рис.1  б.  В  разі  потреби
отримання концентрату у консистенції  пасти,  застосовують ротаційно-плівкові
випарни апарати з механічним перемішуванням плівки, рис. 1.в.

  

Рис.1. Конструктивні схеми основних типів випарних апаратів малої потужності.
а  –  апарат  з  природною  циркуляцією;  б  –  плівковий  випарний  апарат  з
гравітаційно стікаючою плівкою; в – ротаційно-плівковий випарний апарат.
1, 2  – патрубки підведення та відведення розчину, відповідно; 3 – відведення 
конденсату; 4 – газові  відтяжки;  5 – люк; 6 – відведення вторинної пари; 7 –
жалюзійний сепаратор; 8 – скельця для спостереження; 9 – підведення нагрівної
пари; 10 – лопатевий сепаратор; 11 – труба закипання розчину; 12 – патрубок для
рециркуляції розчину.
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1.2 Випарні установки харчових виробництв

Випарні  установки  для  концентрування  харчових  продуктів  –  молока,

фруктових та овочевих соків – багатокорпусні з термокомпресією вторинної пари

1  корпусу  ВУ  в  пароструминних  інженкорах,  виносними,  або  вмонтованими

підігрівчами соку та, як правило, з поверхневим конденсатором, рис.2, 3, 4, 6.

Інколи  таку  малопотужні  випарні  установки  комплектують  барометричним

конденсатором, рис. 5. 

 Рис.  2.  Прямотечійна  ВУ,  що  працює  під  вакуумом,   з  пароструминним
компресором та відборами екстра пари на нагрівання розчину.
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Рис. 3. Прямотечійна ВУ з плівковими випарними апаратами , що працює під
вакуумом,   з  пароструминним  компресором  та  відборами  екстра  пари  на
нагрівання розчину. 

Рис.  4.Випарна  установка  з  випарними  апаратами  з  природною  циркуляцією
розчину 
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Рис.5. Випарна установка з плівковими випарними апаратами та барометричним
конденсатором

Рис.6.  Випарна установка  з  плівковими випарними апаратами та  поверхневим
конденсатором
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Багатокорпусні випарні установки, внаслідок наявності декількох випаних

апаратів з теплообмінниками для нагрівання соку, дорогі і  вимагають системи

оборотного водопостачання з градирнею для конденсації пари к конденсаторі. З

ними  конкурують  однокорпусні  випарні  установки  з  падаючою  плівкою  з

механічною компресією вторинної пари до параметрів нагрівної пари, рис. 7, 8.

Дана  установка  експлуатується  при  глибокому  розрідженні  (  до  0,9

бар. ,абсолютний тиск 0,1 бар), де має місце високий температурний градієнт по

тиску. За даних умов незначне підвищення тиску (6 – 10 кПа) викликає значну

різницю температур (5 – 6  оС), що достатньо для роботи плівкового випарного

апарата, у якому відсутня гідростатична температурна депресія. Крім того, дана

установка не потребує наявності градирні і системи оборотного водопостачання,

а  на  стиснення  пари  у  високо  напірному  вентиляторі  витрачається

електроенергія. 

Рис.  7.  Однокорпусна  випарна  установка  з  механічною компресією вторинної
пари.
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Рис.  8  Однокорпусна  ВУ  з  плівковим  випарним  апаратом  та  механічним
стисканням вторинної пари

1.3 Випарні апарати цукрової промисловості

В цукрова промисловость найбільш енергозатратна  з усіх галузей харчової

промисловості.  Крім  того,  випарні  апарати  потужні  –  поверхні  теплообміну

випарних  апаратів  сягає  від  500  до  6000  м2  Найбільш  розповсюдженими  є

випарні апарати Роберта з природною циркуляцією розчину, рис.9, 10.
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Рис.  9. Випарні апарати Роберта для цукрової промисловості

1, 2  – патрубки підведення та відведення розчину, відповідно; 3 – відведення 
конденсату; 4 – газові  відтяжки;  5 – люк; 6 – відведення вторинної пари; 7 –
жалюзійний сепаратор; 8 – скельця для спостереження; 9 – підведення нагрівної
пари.

Рис. 10   Випарний апарат Роберта (рис. з каталогу)

Для  потужних  заводів  апробовувались  однопрохідні  випарні  апарати  з

довгими трубами (9 м), рис.11,  але їх застосування обмежене.
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Рис.11. Однопрохідний випарний апарат з довгими трубами.

1, 2  – патрубки підведення та відведення розчину, відповідно; 3 – відведення 
конденсату; 4 – газові  відтяжки;  5 – люк; 6 – відведення вторинної пари; 7 –
жалюзійний сепаратор; 8 – скельця для спостереження; 9 – підведення нагрівної
пари; 10 – лопатевий сепаратор; 11 – труба закипання розчину; 12 – патрубок для
рециркуляції розчину.

Плівкові випарні апарати великої потужності, з трубами довжиною від 9 до

12  м.,  рис.12.  мають  найкращі  показники  по  якості  сиропів  та

теплопередавальних  характеристиках  особливо  при  концентруванні  густих

висококонцентрованих  сиропів.  Внаслідок  відсітності  гідростатичної

температурної  депресії та більшого  в (2-3) рази коефіцієнта тепловіддачі при

концентруванні  густих  розчинів  застосування  цих   апаратів  в  режимі

експлуатації хвостової чатини випарної установки дозволяє суттєво підвищити

ефективність  випарної  установки  і  теплотехнологічної  схеми  підприємства  в

цілому.  
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Рис. 12. Плівковий випарний апарат великої потужності

1, 2  – патрубки підведення та відведення розчину, відповідно; 3 – відведення 
конденсату; 4 – газові  відтяжки;  5 – люк; 6 – відведення вторинної пари; 7 –
жалюзійний сепаратор; 8 – скельця для спостереження; 9 – підведення нагрівної
пари; 12 – патрубок для рециркуляції розчину.

1.4 Випарні установки цукрової промисловості

Випарні  установки  цукрових  заводів,  як  правило,  мають  5  ступенів

випаровування.  Головна  частина  випарних  установок  сучасних  заводів

укомплектована  випарними  апаратами  Роберта,  а  хвостова  –  плівковими

випарними апаратами, рис. 13.
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Рис.  13. П'яти  корпусна  випарна  установка  з  апаратами  Роберта  на  головній
частині та плівковими на хвостовій. 

Для покращення якості сиропу, якість якого максимально погіршується в

зоні  високих  температур  на  головних  корпусах,  плівкові  випарні  апарати

встановлюють крім хвостової і на перших корпусах ВУ, рис. 14.

Рис.14. П'ятикорпусна випарна установка з плівковими випарними апаратами на
головній та хвостовій частині ВУ. 
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Найкращі технологічні та теплотехнічні експлуатаційні характеристики має

випарна установка повністю укомплектована плівковими випарниим апаратами,

рис.15.

Рис.15. Випарна установка цукрового заводу на основі плівкових випарних

апаратів

2. Теплогідродинамічні процеси в плівкових випарних апаратах 

В плівкових випарних апаратах плівка рідини стікає вниз за рахунок сили

земного тяжіння. На поверхні плівки відразу починається формування хвильової

структури,  яка  розвивається  в  міру  руху  плівки.  Спочатку  утворюються

високочастотні  сінусоподібні  хвилі,  які  в  міру зростання відстані  від вхідного

розподільчого  пристрою  деформуються  –  задня  частина  хвилі  витягується,  а

передня  укорочується  і  стає  крутішою.  На  відстані  3  м  і  далі  формується

упорядкована структура низькочастотних великих хвиль, які перекочуються по

поверхні  плівки,  а  між  гребенями  великих  хвиль  пробігають  поверхневі

високочастотні хвилі. 

За даного розвитку хвильової структури можливо виділити дві характерні

форми,  за  яких  можливі  різні  підходи  до  відображення  процесів

теплоперенесення в плівці:
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1.   Для  коротких  труб  з  нерозвинутою  структурою  великих  хвиль  процеси

перенесення теплоти та імпульсу в плівці можна моделювати через осереднені

параметри.

2.  Для  довгих  труб   з  розвинутою  структурою  великих  хвиль  процеси

перенесення  теплоти  та  імпульсу  в  плівці  повинні  моделюватись  з

враховуванням періодичності протікання гідродинамічних і теплових процесів в

міжхвильову паузу.

2.1.  Моделювання  процесів  теплоперенесення  в  стікаючих  плівках  для
коротких труб 

Оскільки навіть густа  плівка в реальних випарних апаратах стікає, маючи

певну  ступінь  турбулізації,  для  аналітичного  розв'язання  задачі  тепло

перенесення в плівці необхідно мати  алгебраїчні залежності для турбулентної

в'язкості.  За  інформацією  експериментальних  досліджень  гідродинамічної

структури  плівки  встановлено,  що  в  межах  міжфазної  поверхні  відбувається

стрімке падіння інтенсивності турбулентних пульсацій   Характер розподілення

турбулентності в плівці залежить від орієнтації  відносно сили тяжіння. 

Згідно (Jepsen J.C at al., 1966)  в плівках, що стікають під кутом 9о  турбулентна

в'язкість має  параболічний профіль, рис. 1. а. У вертикально стікаючих  плівках,

функція розподілення турбулентної в'язкості  має вигляд деформованої параболи

зі зміщенням вершини її вершини до міжфазної поверхні  рис.16 б. (Ганчев та ін.,

1973)
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Рис.  16.   Залежність  функції  розподілення  турбулентної  в'язкості  по  товщині
плівки води, ( t = 20 oC).
А.  похилий( під кутом  9о ) жолоб (Jepsen J.C at al., 1966); 1 – Re = 1834; 2 – 1462;
3 – 1099; 4 – 732.
Б.  течія вертикально вниз  (Ганчев та ін., 1973)Re = 1310, 

Отримало  розповсюдження  співвідношення  М. Д. Мілліонщикова

(Миллионщиков та ін.. 1970) для турбулентної в'язкості в плівках.

Співвідношення має вигляд

ν t
ν
=0 ,39(ηδ+−δл

+) (1−η) , (1)

для турбулентної частини плівки в області 7,8
δ+ ≤η≤1   , та

δ л
+=7,8 ,

для ламінарного прошарку, 

де η= y
δ

;   ηл=
δ л

δ
=
δ л

+

δ+  ;  δ л
+=

δ лu
¿

ν
=7,8 ;  δ+=δ u¿

ν
; u¿=√ τ i+ρgδρ

;  δ л=
7,8 ν
u¿ ; 

y –  поперечна   координата;  –  товщина  плівки;  g –  прискорення  вільного

падіння.; – густина рідини; – дотична напруга на міжфазній поверхні; ν t , ν –

турбулентна та молекулярна в'язкості.

Також  отримала  застосування  співвідношення  Муддавара,  яка

модифікована С. М. Василенком для течій із супутнім потоком пари  (Василенко.

2003 ); співвідношення   має вигляд 

ν t
ν
=− 1

2
+ 1
2(1+l+2 τi+ ρg (δ− y )

τ i+ρgδ )
0,5

,                  (2)        
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Де  y+= y u¿

ν
;  l+=0,4 y+[1−exp(− y+

26 )]{1−exp[n( y+

δ+ −1)]} ;

n=19 ,435Re−0 ,345Pr−0 ,34(1+τ i¿)0 ,163 ;

Re=
4 Гv

ν
 – число Рейнольдса для плівки – число Прандтля;  Гv  -  об'ємна

щільність зрошення.

Графічно залежності (1, 2) зображено на рис. 17.  

А                                                                 Б

Рис. 17. Графіки функцій турбулентної в'язкості в  плівці за  (1) та (2). 

   Гv=0,3⋅10
−3 м2

с
; 1−τ i=0

н
м

, 2 – 1; 2 – 2. А–  (1),  Б –  (2).  

Застосування  наведених  функцій  допускає  лише  чисельне  розв'язання

рівнянь руху та  конвективної  теплопровідності.  Для  знаходження аналітичних

виразів  для  температурного  профілю  та  профілю  швидкості  в  плівці  для

розв'язання  рівняння  теплоперенесення  через  плівку  приймемо  функцію

турбулентності у формі зміщеної відносно середини плівки параболи (Петренко,

2019) , рис. 18

  

ν t
ν
=ε η2(1−η2) ,       (3)

де  – функція максимуму турбулентності на вершині зміщеної параболи.

22



Рис. 18. Графік залежнoсті  при .

Осільки розглядається усталений режим течії плівки  режиму руху плівки

процес теплоперенесення надаємо як

,             (4)

де   – густина  теплового потік;  – теплопровідність;  – турбулентне число

Прандтля;   –  безрозмірниста  поперечна  координата;  –  поперечна

координата.
Звідки 

dt=−q δ
λ

1

(1+Pr tPr ν t
ν )

dη                                                   

Прийнявши Pr t=1 , з  врахуванням (3),  

dt=−q δ
λ

1

(1+ ε
Pr

η2 (1−η2))
dη (5)

Інтегруючи (5) за граничних умов   отримаємо профіль 

     t=tcm−
qδ
λ

√2H
(4+εPr ) [ 1R Arth(√2 εPr

R
η)− 1A Arth(√2 εPr

A
η)] ,  (6)

де  H=√4 εPr+ε2Pr2 ;     A=√ε2Pr2−εPrH ;     R=√ε2Pr2+ εPr H .

Графк  (6) наведена на рис. 19.
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Рис. 19.  Температурні профілі (6). =2; ; ; ;

. 1 – = 0,5 ; 2 – 2; 3 – 5; 4 – 10.

Відповідно,  підставивши в (6)    отримаємо температуру на  поверхні 

плівки

t i=tcm−
qδ
λ

√2H
(4+εPr ) [ 1R Arth(√2 εPr

R )− 1A Arth( √2ε Pr
A )]=t cm−

√2 H qδ N
λ (4+ε Pr)

,

(7)

де  N=[ 1R Arth(√2 εPr
R )− 1A Arth( √2ε Pr

A )] .

Якщо  коефіцієнт тепловіддачі  надати як відношення густини теплового потоку

до різниці температур між стінкою та між фазною поверхнею   α= q
tcm−t i

,    з

виразу (7) отримаємо 

α= λ
δ

(4+εPr )
√2HN

, (8)

де     – температури стінки труби ;  –  температура  поверхні плівки.

     Для розрахунку коефіцієнта тепловіддачі за отриманим співвідношенням (8)

необхідно мати залежність для товщини плівки за тієї ж функції розподілення

турбулентної  в'язкості  по  товщині  плівки.  Залежність  для  товщини  плівки

отримаємо з рівняння руху для пліки
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τ iδ

ρν
+ gδ2

ν
(1−η)=[1+ε (η2−η4) ] du

dη
. (9)

Або 

du=( τ iδρν + gδ2

ν ) dη

1+ε (η2−η4 )
− g δ2

ν
η dη

1+ε (η2−η4)

Інтегрування даного виразу за граничних умов  η=0 , u=0  дає вираз для 

розподілення (профілю) швидкості в плівці

u=(τ iδρν +gδ
2

ν )√2h(4+ε ) [1r Arth(√2εr
η)−1a Arth(√2 εa

η)]−
−gδ2

ν h [Arth(ε (2 η2−1)
h )+Arth(εh )]

  (10)

дe h=√4 ε+ε2 ;    a=√ ε2−ε h ;    r=√ε2+ε h ;  n=[1r Arth(√2 ε
r )−1a Arth(√2 ε

a )] .

Графіки профілей швидкості за різних значень функції  наведено на рис.20

Рис.20 Профілі швидкості в плівці за різних значень 

Інтегруючи вираз (10 ) по товщині плівки    ū=∫
0

1

ud η ,  отримаємо  середню 

швидкість

0 0.5 1
0

0.5

1

u ( )

u1 ( )

u2 ( )

u3 ( )


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ū=(τ iδρν +gδ
2

ν )√2h(4+ε ) [n−√2
4 ε
ln(a2−2ε2r2−2 ε2 )−√2

2 ε
ln(ra )]−

−gδ2

ν h [2 Arth(εh )−√2h
2 (1r Arth(√2 εr )+1a Arth(√2 εa ))−√2 ε

2
n]

. (11)

Товщина плівки та середні швидкість зв'язані з об'ємною щільністю зрошення

співвідношенням  Гv=δ ū . Звідки товщина плівки 

δ=
Гv

ū
(12)

 Підставивши отриманий вираз для середньої швидкості отримаємо рівняння 

Г v=(τ iδ2ρν
+gδ

3

ν )√2h(4+ε ) [n−√2
4 ε
ln(a2−2 ε2r2−2ε2 )−√2

2ε
ln(ra )]−

−gδ3

ν h [2 Arth(εh )−√2h
2 (1r Arth(√2 εr )+1a Arth(√2 εa ))−√2ε

2
n]

(13)

Позначивши вирази у  квадратних дужках як
 

B=[2 Arth( εh)−√2h
2 (1r Arth( √2ε

r )+ 1a Arth( √2ε
a ))−√2 ε

2
n] ;

D= √2h
(4+ε )[n−√2

4 ε
ln(a2−2ε2r2−2 ε2)−√2

2ε
ln( ra )] , 

Отримаємо кубічне рівняння, з якого  методом ітерації знаходиться товщина 
плівки 

Гv=( τ iδ2ρν )D+ gδ3

ν h
(D h−B ) (14)

Співвідношення (14) дає залежність товщини плівки і за наявності дотичної 

напруги на між фазній поверхні τ і .

Якщо міжфазна напруга відсутня τ i=0 , має місце вільне стікання, тоді вираз для 

товщина плівки з (14) при  τ i=0 дорівнює
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δ=3√ Г v ν h

g (D h−B )
. (15)

Відповідно  коефіцієнт  тепловіддачі при  вільному стіканні  

α= λ

3√ Гv ν h

g (D h−B )

(4+εPr )
√2HN

(16)

В  роботі  (Петренко,  2019)  наведено  вираз  для  функції  максимуму

турбулентності в рівнянні (3), яке справедливе для труб діаметрами від 20 мм до

34 мм. (досліджений діапазон)

ε=5⋅10−5Re1,4{1+3,6 [1−exp(1− d
do)]} ,

де  м.
За наявності міжфазної напруги в діапазоні  (швидкість пари до

35 м/с) до виразу (14) вводиться співмножник   

Em=E [1−0,1exp(−Re22⋅103)] ,       

де

E=1 ,119−0 ,055 (Re2103 )+(0 ,0151+Re4,0⋅107 ) (Re2103 )
2

−1 ,658⋅10−3(Re2103 )
3

+7 ,342⋅10−5 (Re2103 )
4

−

−1 , 455⋅10−6(Re2103 )
5

+10 ,784⋅10−9(Re2103 )
6

;

Re2=
u2dρ2
μ2

 – число  Рейнольса  для  потоку  пари над плівкою;  μ2  – динамічна

в»язкість пари; u2 – швидкість пари.

Тоді вираз для функції турбулентної в'язкості набуває вигляду

ν t
ν
=5⋅10−5Re1,4{1+3,6 [1−exp(1− d

do)]}Emη
2(1−η2)  
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2.2. Моделювання процесів теплоперенесення в стікаючих плівках для
довгих  труб

В довгих трубах наступає режим насичення хвильового руху. На відстані 2

- 3 м  структуруються великі хвилі,  рух яких по  поверхні плівки ідентифікується

як режим  «бульдозера». 

Важливою  особливістю  такого  руху  є  наявність   центрального  вихору,  який

рухаючись по поверхні плівки,  перемішує рідину, спотворює профіль швидкості,

профіль температури та  вирівнює концентрацію розчину в  перетині  плівки.  В

період між двома великими хвилями релаксується як температурний профіль, так

і профіль  швидкості.

Рис. 21.  Схема руху  хвилі на поверхні плівки.
а – профіль температури та профіль швидкості перед великою хвилею, б – після.

В період циклічного перемішування профілей температури, швидкості та

концентрації  та  подальшої  їх  релаксації  на  певній  відстані  (  відстані  між

гребенями двох великих хвиль)  процес вирівнювання температури знайдемо з

рівняння конвективної теплопровідності для турбулентного режиму руху плівки

ui( yδ )
1
7 ∂ t
∂ x

= ∂
∂ y (a+at)

∂ t
∂ y

, (17)

Враховуючи,  що  u=ui( yδ )
1
7=8
7
ū( yδ )

1
7=8
7
ū η

1
7 ,  (17)  безрозмірному  вигляді  (17)

перепишеться  як 
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8 δ
7

ū (η )
1
7 ∂Θ (ξ , η)

∂ξ
= ∂

∂η (a+at )
∂Θ (ξ ,η)

∂η
  (18)

де  Θ (η,ξ )=
t (η ,ξ )−t o
tcm−to

 – безрозмірна  температура,  η= y
δ

 –  безрозмірна

поперечна координата   – безрозмірна  повздовжня координата Замінимо

ліву частину рівняння (18) на середньоінтегральне  

∫
0

1
8 δ
7

ū (η)
1
7 ∂Θ (ξ , η)

∂ξ
∂η=δ ū

∂Θcp (ξ )
∂ξ

,

тоді
Pe
4

∂Θcp (ξ)
∂ ξ

= ∂
∂η(1+ at

a )∂Θ (ξ ,η )
∂η

 (19)

Де Pe=
4 Г v

a
= 4 ū δ

a
- число Пекле.

Температурна  крива,  яка  відповідає  температурному  профілю  в  момент

перемішування  плівки   хвилею  отримаємо  з  рівняння  (19)  за  умови,  що

температурний градієнт на між фазній границі дорівнює нулю, тобто

η=0 , 1 ; ,  .

     
 Інтегрування (19) в загальному вигляді 

∂Θ (ξ ,η)
∂η

= Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ ξ

1

(1+ at
a )

η+c1
1

(1+ at
a )

              (20)

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ ∫

0

η
η dη

(1+ at
a )

+ c1∫
0

η
dη

(1+ at
a )

+c2

З (20) за граничної умови   η=1 ,  ∂θ
∂η

=0  ,   знаходимо

c1=− Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ ξ

.

 Тоді

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ ∫

0

η
η dη

(1+ at
a )

−Pe
4

∂Ccp (ξ )
∂ ξ ∫

0

η
dη

(1+ at
a )

+c2
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Або, замінивши  
at
a

=
ν t
ν
Pr
Pr t

, 

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ [∫ η dη

(1+ ν t
ν
Pr
Pr t )

−∫ dη

(1+ ν t
v
Pr
Pr t )]+c2

Вибираємо функцію турбулентності  (Петренко, 2019)

ν t
ν
=4 εm(η−η2)   (21)

Приймаємо   Pr t=1 , тоді 

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ [∫ η dη

(1+4 εm (η−η2)Pr)
−∫ dη

(1+4 εm(η−η2)Pr )]+c2  

Інтегруємо  отриманий вираз 

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ [ −1

8 εmPr
ln(4 εmPr (η−η2)+1)− 1

4√εmPr+εm2 Pr2
Arth[ εmPr (2η−1)

√εmPr+εm2 Pr2 ]]+c2 (22)

де Arth (x )= 1
2
ln 1+x
1−x

=x+ x3

3
+ x5

5
+ x7

7
+. . . . . . - арктангенс гіперболічний.

З  другої  граничної  умови  на  поверхні  теплообміну  умови    η=0 ,  Θ=1

знаходимо константу інтегрування  с2

c2=1+
Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ ξ

¿[ 1

4√εmPr+εm2 Pr2
Arth[ −εmPr

√εmPr+εm2 Pr2] ¿]¿
¿

¿

Або, оскільки    Arth (−x )=−Arth (x )  та H=√ εmPr+εm2 Pr2

c2=1−
Pe
4

∂Θcp (ξ)
∂ ξ

¿[ 14H Arth[ εmPrH ]¿]¿
¿

¿ .

Підставивши в (22), отримаємо

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ [ −1

8εmPr
ln(4 εmPr (η−η2)+1)− 1

4H
Arth[ εmPr (2η−1)

H ]−[ 14H Arth( εmPrH )]]+1
(23)
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   Середнью     температури визначимо наближено в виразу

   

θcp=∫
0

1

θ (η,ξ ) u
(η)
ū

dη≈∫
0

1

Θ (ξ ,η)dη (24)

Тоді, підставивши (23) в (24) та виконавши інтегрування, отримаємо

θcp (ξ )=Pe
4

dΘcp

dξ [ 1
8 εPr

−
(1+ εPr )
4 εPr H

Arth( εmPrH )− 1
4H

Arth( εmPrH )]+1
Або

θcp (ξ )=Pe
4

dΘcp

dξ [ 1
8 εPr

− 1
4H

Arth(εmPrH )( 1
εPr

+2)]+1 (25)

Позначимо через  В вираз в квадратних дужках

B=Pe
4 [ 1

8 εPr
− 1
4H

Arth( εmPrH )( 1
ε Pr

+2)] (26)

Отримаємо диференціальне рівняння 
      

dΘcp

dξ
= 1
B
Θcp−

1
B

, 

розв'язком якого є  вираз       

Θcp=1+c3exp( ξB) .

З початкової умови:  при       ;         ,

0=1+c3exp( ξB)  ,   отримуємо константу інтегрування с3.  

Звідки середня температура в плівці, яка є функцією повздовжньої координати 

Θcp=[1−exp( ξB)]   .

Похідна по ζ                       

  
dΘcp

dξ
=−1

B
exp( ξB) .
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Підставивши  отриману  похідну  в  (23),  отримаємо  температурну  криву,  яка

відповідає  стану,  коли  над  поверхнею  плівки  прокотилася  розвинута  хвиля  і

перемішала її 

Θ (ξ ,η)=1−Pe
4
1
B
exp( ξB)[ −1

8 εmPr
ln(4 εmPr (η−η2)+1)− 1

4H
Arth[ εmPr (2 η−1)

H ]−[ 14H Arth(εm PrH )]]
(27)

       
Гранична крива (27) відповідає лише одній повздовжній координаті ξ=ξm  за якої

має  місце  гранична  умова   ,   ∂θ
∂η

=0 ,  тому  змінюємо  індекс  при  ξ  ,

замінивши його на ξm

Θ(ξm ,η )=1−Pe
4
1
B
exp( ξmB )[ −1

8 εmPr
ln (4 εmPr (η−η2)+1)− 1

4H
Arth[ εmPr (2η−1)

H ]−[ 14H Arth( εmPrH )]]
(28)

Координату    знаходимо   (28)  за  умови,  що  при   ξ=ξm  та  η=1

безрозмірна температура  дорівнює нулю , тобто ( ).      

ξm=B ln −1

Pe
8

1
BH

Arth(εm PrH )
      (В < 0)     (29)

 
Далі після перемішування плівки відбувається релаксація температурного

поля   до  стану,  який  мав  місце  перед  проходженням  хвилі.  Відбувається

розвиток температурного поля від ганичної кривої (28) до температурної кривої,

що відповідає стану перед проходженням наступної хвилі.

Температура  рідини  на  поверхні  внаслідок  випаровування  залишається

постійною, тому  граничні умови для періоду    ξ≥ξm  запишуться як

    , ;     ,  ,
  

а початковою умовою    при ξ=ξm  буде гранична крива (28) тобто
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Θ(ξm ,η )=1−Pe
4
1
B
exp( ξmB )[ −1

8 εmPr
ln (4 εmPr (η−η2)+1)− 1

4H
Arth[ εmPr (2η−1)

H ]−[ 14H Arth( εmPrH )]]
Інтегруємо рівняння (19) з врахуванням (21) за даних  граничних і початкових

умовах   

Pe
4

∂Θcp (ξ)
∂ ξ

= ∂
∂η(1+ at

a )∂Θ (ξ ,η )
∂η

Подвійне інтегрування дає 

Θ (ξ ,η)=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ

¿[ −1
8 εmPr

ln (1+4 εmηPr−4 εmη2Pr )− 1
4H

Arth[ εmPr−2εmηPrH ]−¿]¿
¿

¿ (30)

З граничних умов  η=0 ,  1 ;          ,   , ( на кінцях плівки) маємо

систему  двох  рівнянь, 

1=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ξ [− 1

8εmPr
ln (1)− 1

4H
Arth[ εmPrH ]− 1

2H
Arth[ εmPrH ] c1]+c2

0=Pe
4

∂Θcp (ξ )
∂ ξ [− 1

8 εmPr
ln (1)− 1

4H
Arth[− εmPr

H ]− 1
2H

Arth[− εmPr

H ] c1]+c2
розв'язок якої дозволяє знайти константи інтегрування с1 та  с2

звідки знаходимо константи інтегрування   с2   та  с1

c1=−1
2
− 1

Pe
4

∂Θcp

∂ξ
1
H

Arth( εPrH )
,    c2=

1
2

.

Підставимо у постійні с1 та с2 у рівняння   ( 30 ) 

Θ (ξ ,η)=Pe
32

∂Θcp (ξ )
∂ξ

1
εmPr

ln( 1

1+4 εmPr η−4 εm Prη
2)+ 12

Arth( εPr−2 εPr ηH )
Arth(ε PrH )

+1
2

(31)

Аналогічно середня  температура  у  перерізі  плівки для (  ξ >ξm  )  знаходимо з

наближеного співвідношення
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θcp=∫
0

1

θ (η,ξ ) u
(η)
ū

dη≈∫
0

1

Θ (ξ ,η)dη

Інтегрування дає вираз

Θcp=
Pe
16

∂Θcp

∂ ξ
1

εmPr [1− (1+εPr )
H

Arth(εmPrH )]+ 12         (32)

Позначивши  

S=Pe
16

1
εmPr [1− (1+ε Pr)

H
Arth( εmPrH )] , (33)

      Отримаємо диференційне рівняння 

∂Θcp (ξ )
∂ξ

− 1
S
Θcp (ξ )+ 1

S 2
=0        (34)

Інтегрування    дає  

Θcp=
1
2
+c4exp( ξS ) . (35)

Константу інтегрування знаходимо з початкової умови.

Початкова умова  при  ξ=ξm ;      
        

Θ(ξm ,η )=1−Pe
4
1
B
exp( ξmB )[ −1

8 εmPr
ln (4 εmPr (η−η2)+1)− 1

4H
Arth[ εmPr (2η−1)

H ]−[ 14H Arth( εmPrH )]]
Середнє значення температури при 

  

Інтегрування дає

Θcp .m=1−
Pe
4

exp( ξmB )
B [ 1

4 εmPr
−

(1+εPr )
4 εmPrH

Arth(εPrH )− 1
4H

Arth( εPrH )]
Тоді  з (35)  при   ξ = ξm

Θcp .m=
1
2
+c4 exp( ξmS ) , 

 Константа інтегрування с4 запишется як 
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c4=[Θcp .m−
1
2]exp(− ξm

S ) ,

А середня температура як    

Θcp=
1
2
+[Θcp .m−

1
2 ]exp(− ξm

S )exp( ξS )
або

Θcp=
1
2
+[Θcp .m−

1
2 ]exp(ξ−ξm

S ) (36)

Похідна  від   по ξ

dΘcp

dξ
=
Θcp .m−

1
2

S
exp( ξ−ξm

S )
Підставляємо  отриманий  вираз  для  похідної  в  (31)   і  оримаємо  розподіл

температури в плівці при  ( ξ >ξm  )

Θ (ξ ,η)=Pe
32 [Θcp .m−

1
2

S ]exp( ξ−ξm
S ) 1

εmPr
ln( 1

1+4 εmPr η−4 εmPrη
2)+ 12

Arth( εPr−2 εPr ηH )
Arth(ε PrH )

+1
2

(37)

де Θcp .m=1−
Pe
4

exp( ξmB )
B [ 1

4 εmPr
−

(1+εPr )
4 εmPrH

Arth(εPrH )− 1
4H

Arth( εPrH )]    ;

  H=√ εmPr+ εm2 Pr2 ;  S=Pe
16

1
εmPr [1− (1+ε Pr)

H
Arth( εmPrH )] ;

B=Pe
4 [ 1
8 εPr

− 1
4H

Arth( εmPrH )( 1ε Pr+2)] ;            ξm=B ln −1

Pe
8

1
BH

Arth(εm PrH )
.
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Температурні  поля,  які  отримані  зі  співвідношення   (37)  за  різних  значень

функції максимуму турбулентності на вершині параболи  наведені на рис. 22.

 Рис. 22. Безрозмірні температурні профілі релаксації температурного профілю в 
плівці після збурення великою хвилею для води за співвідношенням   ( 37 ) в 
області ξ > ξm  при Re1 =4000 за різної степеня турбулентності  при t = 100 C;   Гv 

= 0,3 10-3 ;      а – εm = 1 ξm = 4,38 ;  б – εm = 5; ξm = 15
1 – ξ = 15; 2 – 30; 3 – 60; 4 –  100; 5 – 150; 6 – 300. 
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       Щоб отримати  вираз  для коефіцієнта тепловіддачі необхідно знайти густину

теплового потоку на стінці, для чого  потрібна похідна на стінці, яку отримуємо з

виразу для температурного поля (37) 

dΘ (ξ ,η)
dη η=0

=−Pe
8

(Θcp .m−1
2)

S
exp( ξ−ξm

S )− εm Pr

H(1− εm
2 Pr2

H 2 )Arth(εm PrH )
 .

   Звідки густина теплового потоку   на стінці

q (ξ)η=0=−λ
t cm−to

δ
dΘ
dη η=0

=

=λ
tcm−to

δ [ Pe8 (Θcp .m−
1
2)

S
exp( ξ−ξm

S )+ εmPr

H(1− εm
2 Pr2

H 2 )Arth(εm PrH )]           (38)

Коефіцієнт  тепловіддачі  визначається  як  відношення  середнього  за  цикл

теплового  потоку  до  різниці  температур  між  стінкою  та  температурою  між

фазної  поверхні.  Середню  за  цикл  густину   теплового  потоку   знайдемо

інтегруванням (38) по довжині відстані між великими хвилями 

qcp=
1

ξv−ξm
∫
ξm

ξv

q (ξ )η=0dξ .

Інтегрування по  ξ  в межах  ξv−ξm  дає
            

        qcp=
λ (tw−t i)

δ (ξv−ξm) (εm2 Pr2−H2)
¿{Pe8 [θcp .mH2−θcp .mεm

2 Pr2−H 2

2
+
εm
2 Pr2

2 ]×¿}¿{}¿ .(39)

         Якщо коефіцієнт тепловіддачі  ідентифікувати як  α=
qcp

tcm−t i
, 

то з (39) отримаємо теоретичний коефіцієнт тепловіддачі для  стікаючих плівках

розчинів в режимі хвильової структури розвинутих  хвиль у довгих трубах

          α= λ

δ (ξv−ξm) (εm2 Pr2−H 2)
¿{Pe8 [θcp .mH2−θcp .m εm

2 Pr2−H2

2
+
εm
2 Pr2

2 ]×¿}¿{}¿ ,    (40)
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3. Інженерні співвідношення для розрахунку  інтенсивності тепловіддачі до
плівок розчинів в трубах плівкових випарних апаратів

На  основі  узагальнення  великої  кількості  експериментальних  даних

вширокому  діапазоні  зміни  витратних  та  режимних  параметрів  двофазного

потоку  на  кафедрі  теплоенергетики  та  холодильної  техніки    НУХТ   була

запропоновано  співвідношення,  яке  охоплює  весь  робочий  діапазон,  в  якому

експлуатуються плівкові випарні апарати випарних установок цукрових заводів.

Сіввідношення має вигляд

α
λ ( ν

2

g )
1/3

=1 ,12 Re−1/3(0 ,85+0 ,01 Pe0,2+4,5⋅10−4 Pe0 , 86Pr−0,2) KwK boilK Ld , (41)

де   Kw ,  Kboil ,  K Ld ,  поправочні  функції,  що  характеризують  вплив

швидкості  пари   Kw ,  бульбашкового  кипіння  Kboil  ,  геометрії  канала  K Ld ;

Re=
4 Гv

ν
; Pe=

4 Г v

a
;

Поправочна функція на швидкість пари має вигляд

  Kw=√1+[7,5⋅10−6Re2( ρ1ρ2)0,2]2   , (42)

де Re2=
u2 d ρ2
μ2

 – число Рейнольдса для пари.

Поправочна функція на поверхневе бульбашкове кипіння має вигляд

Kboil=1+0,4 ( Δt−Δtmin
Δtmin )

1,2

,                             (43)

де     Δt=( tcm−t sat ) –  різниця  температур  між  температурою  стінки

теплообмінної поверхні та температурою насичення tsat .

Δtmin=
2 σ T sat

rρ2Rm

+Δfc  –  мінімальний  температурний  напір,  за  якого  виникає

бульбашкове  кипіння;  –  шорсткість  теплообмінної  поверхні  (радіус

мікрозаглиблень)  для  нової  теплообмінної  труби  діаметром  30  –  40   мм

Rm=0,5⋅10
−5 м, ; 
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Поправочна функція на геометричні параметри (діаметр, довжина)

    K Ld={1+0 ,06 ( ν
ν o+ν ) [1−exp (−0 ,05 L3) ]}( d

do)
0 ,35−0 ,06 ( d

do) , 

де do=0 ,02 м .  ν о –   в'язкість води при 100 оС  .

Досліджений  діапазон  для  якого  коректне  рівняння  (41):

Гv=0 ,04. . .0 ,55 10
−3 м2

с
;  u2=0,5. . .45

м
с

; розрідження – до 0,85 бар;   СР = 0…73 %;

 =  2…20 оС.

 Густина теплового потоку     за  рівнянням (41) розраховується як

q=α (tcm−tsat−Δфк (С Р̄)+δΔt ) . (42)
             

або, 
q≃K (t гр−t sat−Δфк (С Р̄ )+δΔt ) . (43)

де   –  функція,  що враховує пригнічення  фізико-хімічної  депресії   під  час

кипінні розчину  потоком пари, розраховується як

δΔt=[1−exp (−1 ,07⋅10−2√We 3√Pe)] Δфх ,  (44)

де  We=
ρ2u2

2 d

σ
 – число Вебера;   

Коефіцієнт міжфазного гідравлічного тертя  при визначенні втрати тиску

в двофазному потоці розраховується за співвідношенням

ξ i = ξc+3⋅10
−3+4⋅10−2Kδ +

627(dгod )
Fr2

1,26{exp(1S )−1}
,              (45)

де S=(Fr2−H1,1√ d
d o
) 1 ,25⋅10−2Kδ

1,5 ; Kδ=
6√ Г v

3 ν

g2 √ g ρ
σ

; H=√ ρ σ

g d2 ρ2
2  ;  d гo=0 ,013 м ;    

ξc=
0 ,316

Re2
0 ,25

 – коефіцієнт тертя  сухої стінки.

Рівняння (45) використовується в діапазоні  Fr2−H 1,1√ d
do

≥0 .  В іншому випадку

ξ i=ξc+3⋅10
−3+4⋅10−2K δ  .        

39



4. Аналіз впливу режимів експлуатації плівкових випарних апаратів на
ефективність їх роботи

 Плівкові  випарні  апарати  в  однопрохідному  режимі  забезпечують

мінімальний  час  перебування  розчину  в  зоні  підвищених  температур.  Так  в

плівковому випарному апараті для концентрування фруктових соків та  молочних

продуктів   рис.23  подавання  продукту  в  кожний  корпус  не  регулюється  і

експлуатація здійснюється винятково в однопрохідному режимі. В нижньому  під

трубному просторі розчин не затримується, а відразу перекачується на наступний

корпус випарної  установки.

 
Рис.23.  Плівковий  випарний  апарат  для  концентрування  фруктових  соків  та
молочних продуктів.

Оскільки середня швидкість руху плівки по вертикальні поверхні коливається від

1,2 до 0,3 м/с (залежно від в'язкості продукту) час перебування розчину під час

контакту  з  поверхнею  теплообміну  не  перевищує   6  –  20  с.  Загальний  час

перебування  доповнюється  часом  перебування  розчину  на  розподільному

пристрої,  який не перевищує            10 – 25 с. таким чином, витримуються умови

для отримання фруктових та молочних концентратів високої якості, особливо за

умови експлуатації випарних апаратів в області розрідження.   
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4.1 Вплив рециркуляції  на їх експлуатаційні характеристики

В потужних випарних апаратах  з  розвинутою поверхнею теплообміну і

відповідно, великим діаметом корпуса, визначальне значення має рівномірність

щільності зрошення по трубам. Оскільки на діаметрах корпусів порядка 3 м  за

малої витрати рідини досягти рівномірності важко, застосовують рециркуляцію

розчину.  Особливе  актуальною  дана  проблама  виникає  на  хвостовій  частини

випарної  установки  цукрових  заводів,  на  яких,  внаслідок  випаровування

розчинника, в декілька разів зменшується  витрата сиропу.

Сік, або сироп подається в нижню частину випарного апарата, рис.24 де він

частково змішується з  концентрованим розчином, і  далі  насосом подається на

розподільний пристрій. Кратність циркуляції залежить від продуктивності насоса

і може, за необхідності, досягати значної величини, що забезпечує рівномірність

зрошення і інтенсивність теплообміну, але одночасно підвищує час перебування

розчину в апараті.  Останній фактор негативно впливає на якість  концентрату,

тому  обмежуючим фактором щодо значного зростання кратності циркуляції. 

Рис.  24.  Схема  регулювання роботи плівкового  випарного  апарата  на  заводах
цукрової промисловості
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Потужні  плівкові  випарні  апарати  цукрової  промисловості   рис.,  які

імплементовані  в  багатокорпусну  випарну  установку,  мають  систему

регулювання,  яка  по-перше,  запобігає  прориванню  пари  через  сокові

трубопроводи  з  попереднього  корпусу  в  наступний,  по-друге,   забезпечує

надійний  режим  експлуатації  апаратів  і,  в  першу  чергу,  достатню  степінь

зрошення  верхньої  трубної  дошки  сиропом.   Мінімальна  масова  щільність

зрошення повинна бути на менше 0,22 кг
м с

, що , як правило, не виконується на

випарних апаратах хвостової частини випарної установки. Тому застосовується

примусова  рециркуляція  сиропу  за  допомогою  циркуляційного  насосу,

продуктивність  якого  суттєво  перевищує  витрату  сиропу,  який  подається  на

концентрування.  За  даних  умов  необхідно  вияснити,  яким  чином  процес

рециркуляції впливає на теплотехнологічні характеристики плівкового ВА.

Розрахункові   дослідження виконаємо на  прикладі   останнього  (п'ятого)

корпус  випарної установки з  площею теплообміну  2360 м
2
  з  9

ти  
метровими

трубами   діаметром  33х1,5  мм  виконаних  з  нержавіючої  сталі  Х18Н10Т  на

цукровому заводі   потужністю 7000 тонн / добу. 

Розрахунки виконуємо в  пакеті MathCad

4.2 Порядок перевірочного розрахунку плівкового випарного

Ціль перевірного розрахунку – отримання температури вторинної пари, tвт

при  заданому  навантаженні W,  температурі  нагрівної  пари,  tгр, та  поверхні

теплообміну F. 

   Вихідні дані для перевірочного розрахунку:

- парове навантаження , W, кг/с;

- геометрія теплообмінних труб -довжину, діаметр та кількість труб , L, d, n.

- витрату рідини ,   Gвх, кг/с;
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- температуру нагрівної пари,  tгр

- концентрацію розчину на вході , CPвх.%.

- кратність циркуляції  N.

Алгоритм визначення температури вторинної пари   
 Задається температура вторинної пари , далі послідовно визначаються: 

- густина теплового потіку    q=W
F

  ;     

- концентрація на виході       CPвих=
CPвхGвх

Gвх−W
;

- концентрація на виході в труби    CPo=
CPвх

N
+CPвих(1− 1N ) ;

- середня концентрація  в теплообмінній   трубі    CPср=
CPо+СРвих

2
.

По  CPср ,  tвт  вибирають  теплофізичні  властивості  сиропу:

теплопровідність  –  ,  Вт/мК;  поверхневий  натяг  – ,  н/м;

температуропровідність – , м2 /с  ; фізико-хімічну  депресію – Δфк ; в'язкість – ,

м2/с;  густину розчину –  кг/м3,

Далі послідовно розраховуються:

-  приведену до перетину труби швидкість пари на виході   u2
вих=4 q d̄ L

ρ2 rdвн
2

;

- середню приведена швидкість пари  u2=
u2
вих

2
;

- щільність зрошення трубної дошки,  вході  Гov=
GоN

ρπ dвн n

- середню по висоті  об'ємну  щільність зрошення  Гv=
GоN−(W2 )
ρπ dвн n

.

Середній  по  висоті  коефіцієнт  тепловіддачі  від  нагрівної  пари  під  час

конденсації   α1=0 ,925
3√ λ3 ρrg

ν qL
Reконд

0 ,053     де Reконд=
qL
r ρν

,  L=
Lmp
2

.

- температуру внутрішньої  частину стінки труби  tcm=t гр−
q
α1

−q
δст
λст

;

- втрати тиску від  тертя двофазового потоку    ΔP i ,mp=ξ
L
d
ρ2
u2
2

2
. 

- втрати тиску внаслідок прискорення   ΔPприск=ρ2(u2вих)
2
=ρ2(4 q d̄ Lmpρ2 rdвн

2 )
2

;

- швидкість циркуляції uo=
4 Г vo

d
;
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- втрати тиску на виході     ΔPвих=1,2[1+(1− ρ2
ρ )u2

вих

uo ]ρ (uo)
2 1
2

;

- вагову складову     ΔPваг=ρ2 gL
1
2

;

- сумарні втрати  ∑ ΔP= ΔPі .тр+ΔPприск+ΔРвих+ΔPваг ;

- температурний градієнт  dt
dP

≃
Δtнас
ΔPнас

;

-  температура  насичення пари  tsat=t вт+
dt
dP∑ ΔP ;

- мінімальний  температурний напір, за якого можливе  бульбашкове кипіння  

                            Δtmin=
2 σ T sat

rρ2Rc

+Δфх (C P̄ ) ,       

              Δt≥Δtmin  , де Δt=tст−t sat ,    Kb=1+0,4( Δt−Δtmin
Δtmin )

1,2

,

    Δt≤Δtmin ,  Kb=1 .

  Визначається коефіцієнт тепловіддачі від стінки теплообмінної труби  до плівки

α2  , 

- коефіцієнт теплопередачі, К, та розрахункова густина теплового потоку

  q роз≃K (t гр−t sat−Δфк (С Р̄)+δΔt ) .

Де  δ Δt=Δфх (С Р̄) [1−exp (−1 ,07⋅10−2√We 3√Pe )]  –  функція  пригнічення  фізико-

хімічної температурної депресії паровим потоком, We=
ρ2u2

2 d

σ
; Pe=

4 Г v

a
.

Якщо розрахункова густина теплового потоку    не відповідає необхідному

,  задаються  новим  значенням  густини  теплового  потоку  і  розрахунки

повторюються відповідно до процедури ітерації. 

4.3 Результати розрахунків параметрів роботи випарних апаратів при зміні

кратності циркуляції

Результати  дискретно-локального  розрахунку  теплогідродинамічних

параметрів двофазного потоку в кип'ятильній трубі плівкового випарного апарата

з довжиною труб 9 м. та діаметром труб 30 мм  при концентрації густого розчину

44



в  режимі  роботи  п'ятого  ступеня  п'ятикорпусної  випарної  установки  в

однопрохідному режимі та в режимах з багатократною рециркуляцією наведено

на рис. 25, 26, 27, 28. 

На рис. 25 наведені результати розрахунків  коефіцієнта  тепловіддачі  по

висоті  випаровувального каналу за різного ступеня  кратності рециркуляції  N.

Рис. 25.  Зміна коефіцієнта  тепловіддачі по довжині труби .Вхідна концентрація
цукрового сиропу СРп= 63,2%.

 Для всіх ліній  qcp=2 ,89
кВт

м2
. Кратності рециркуляції N:  1 – N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2;

4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 –   8.       

На  рис.  26   наведені  результати  розрахунків   концентрації  сиропу  по  висоті

випаровувального каналу за різного ступеня  кратності рециркуляції  N.
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Рис.26.Залежність зміни масової  концентрації  сиропу  по довжині  по довжині

труби  ( qcp=2 ,89
кВт

м2
); 1 – N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 – 8.

Як  видно  з  рис.26  по  довжині  випаровувального  каналу  майже  лінійно

зростає  концентрація  сиропу.  Максимальна  зміна  концентрації  в  разі

однопрохідного режиму без  циркуляції.  Зі  зростанням кратності  циркуляції  N

зростає концентрація на вході, і тим більше, чим більше кратність циркуляції.

Відповідно,  чим  вища  кратність  циркуляції,  тим  менша  степінь  наростання

концентрації по довжині каналу і ти менше змінюються теплофізичні властивості

сиропу та фізикохімічна температурна депресія по довжині каналу. Залежність

зміни фізикохімічної температурної депресії від концентрації сиропу наведена на

рис. 27.

46



Рис. 27. Залежність зміни фізикохімічної температурної депресії від концентрації

сиропу при температурі 100 
о
С.

Залежність зміни в'язкості від концентрації сиропу наведена на рис. 28.

Рис. 28. Залежність зміни в'язкості від концентрації сиропу при температурі 100
о
С.

Залежність  зміни  теплопровідності  від  концентрації  сиропу  наведена  на

рис. 29.
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Рис.  29.  Залежність  зміни  теплопровідності  від  концентрації  сиропу  при

температурі 100 
о
С.

В  кип»ятильних  трубах  під  час  концентрування  розчинів  по  довжині

каналу наростає швидкість пари, яка, згідно (Петренко, 2029), пригнічує фізико-

хімічну депресію, що додає  температурного напору в трубі у порівнянні кипіння

розчину у «великому об'ємі» відповідно до співвідношення 

δ Δt=Δфх (С Р̄ ) [1−exp (−1 ,07⋅10−2√We 3√Pe )] .

Тоді густина теплового потоку до киплячого розчину в трубі розраховується як

q роз≃K (t гр−t sat−Δфк (С Р̄)+δΔt )=К (tгр−t sat−Δфх f фх) ,

де     f фх=exp (−1 ,07⋅10−2√We 3√Pe )   - функція пригнічення фізико-хімічної депресії

рухомим двофазним потоком.

Графік функції fфх  залежно від щільності зрошення за різних значень швидкості

пари над поверхнею плівки наведено на рис.30 
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Рис. 30  Функція пригнічення депресії   в концентрованому цукровому розчині за

наявності потоку пари над поверхнею плівки зі швидкістю u2

     1  -  u2 = 2 м/с;  2 – 5; 3 – 10.

Таким  чином,  як  корисний  температурний  напір,  так  і  щільність  теплового

потоку  по  довжині  труби  є  багато  залежною  функцією  як  теплофізичних

властивостей, так і витратних параметрів – швидкості пари та витрати розчину.

Отже,   зі  зростанням  концентрації  стрімко  (в  декілька  разів)  зростає  фізико-

хімічна температурна депресія, та в'язкість сиропу і падає теплопровідність, але

зі  зростанням вирати розчину та швидкості  пари пригнічується фізико-чімічна

депресія що впливає на розподілення корисної різниці температур по довжині

каналу, рис.31.
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Рис.31. Залежність    зміни  корисного  температурного  напору по  довжині  по

довжині труби від  кратності рециркуляції N . ( ); 1 – N = 1; 2 – 1,5;

3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 – 8.

Залежність   середнього  наявного   температурного  напору  від  кратності

циркуляції  N  наведена на , рис.  32,   температури сокової пари   на рис. 30

Середня густина теплового потоку  ( ).  

   

Рис. 32. Залежність  Δtнаявн    від кратності рециркуляції  .
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Рис.33. Залежність температури сокової пари  tsat     від кратності рециркуляції

. Середня густина теплового потоку  ( qcp=2 ,89
кВт

м2
).  

 Вважаючи  на  характер   зміни  корисного  температурного  напору  по

довжині  труби  навіть за падіння коефіцієнта тепловіддачі тепловий потік по

довжині зі зростанням кратності циркуляції  спочатку повинен падати, а потім

поступово  зростати, рис.34

Рис. 34. Залежність зміни густини теплового потоку  по довжині труби. .Вхідна

концентрація цукрового сиропу СРп= 63,2%. Для всіх кривих   . 1 –

N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 –   8.       

Важливим  фактором  є  реакція  теплових  характеристик  апарата  на  різке

зменшення витрати сиропу в трубу за умови збереження парового навантаження

на  сталому   рівні. 
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Зміна  густини  теплового  потоку  по  довжині  при   зменшення  витрати

сиропу у 2 рази

Рис. 35 Зміна  густини теплового потоку по довжині труби за різкого зменшення
витрати сиропу у 2 рази. 

( )1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.

Рис.36. Зміна  коефіцієнта тепловіддачі по довжині труби за різкого зменшення
витрати сиропу у 2 рази. 

( )1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.                                           
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Рис.37.  Зміна  концентрації  розчину по довжині  труби  за  різкого зменшення
витрати сиропу у 2 рази. 

( )1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.

Рис.  38.Зміна  корисної  різниці  температур   по  довжині  труби  за  різкого
зменшення витрати сиропу у 2 рази. 

( )1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.

                              

   
                                                                

      
Рис.39.   Залежність  наявної  різниці  температур  Δtнаявн    від  кратності

рециркуляції   за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази. ( qcp=2 ,89
кВт

м2
)

.
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Рис.40.   Зміна температури  вторинної  пари   від     за  різкого зменшення

витрати сиропу у 2 рази.  ( qcp=2 ,89
кВт

м2
)

З  вище  наведеного  зрозуміло,  що   рециркуляція  в  разі  різкого  падіння

витрати  розчину  є  лише  інструментом  підтримування  щільності  зрошення

трубної дошки, відповідно, короткочасним запобіжником аварійного зацукрення

поверхні нагрівання.

Далі, в разі різкого зменшення витрати рідини,  необхідно негайно зменшувати

парове навантаження, або додавати в потік сиропу  конденсат водяної пари. 

Порівняння  коефіцієнтів  теплопередачі  для  випарної  установки,

укомплектованої  апаратами  Роберта  та  плівковими  випарними  апаратами,

наведена на рис.41

Рис.  41.   Середні  коефіцієнти  тепрвіддачі  під  час  концентрування  цукрового
розчину  по  корпусам  5ти корпусної  ВУ  з  апаратами  Роберта  та  плівковими
випарними апаратами.
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Висновки

1.  Плівкові  випарні  апарати  завдяки  малому  часі  перебування  розчину  у

однопрохідному  режимі  і  відсутності  гідростатичної  температурної  депресії

мають  найкращі  теплові  характеристики,  які  забезпечують  як  високу  якість

сиропу, так і високу інтенсивність теплообміну на хвостовій частині ВУ.

2.  Супутній  рух  пари,  що  генерується  в  процесі  концентрування  розчинів,

зменшує  вплив  фізико-хімічної  температурної  депресії  на  падіння  корисного

температурного напору, тому в разі рециркуляції розчину незважаючи на падіння

коефіцієнта  тепловіддачі  внаслідор  зростання  середньої  концентрації  густина

теплового  потоку  не  зменшується  пропорційно  падінню  інтенсивності

тепловіддачі. 

3. Рециркуляція в разі різкого падіння витрати розчину на плівковий випарний

апарат є лише інструментом підтримування щільності зрошення трубної дошки,

відповідно,  короткочасним  запобіжником  аварійного  зацукрення  поверхні

нагрівання.  В  разі  різкого  зменшення  витрати  рідини,   необхідно  негайно

зменшувати  парове  навантаження,  або  додавати  в  потік  сиропу   конденсат

водяної пари. 
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	Вплив рециркуляції на їх експлуатаційні характеристики
	де ; ; ; ; ; ;
	– поперечна координата; – товщина плівки; – прискорення вільного падіння.; – густина рідини; – дотична напруга на міжфазній поверхні; – турбулентна та молекулярна в'язкості.
	З початкової умови: при ; ,
	
	Рис.23. Плівковий випарний апарат для концентрування фруктових соків та молочних продуктів.
	Оскільки середня швидкість руху плівки по вертикальні поверхні коливається від 1,2 до 0,3 м/с (залежно від в'язкості продукту) час перебування розчину під час контакту з поверхнею теплообміну не перевищує  6 – 20 с. Загальний час перебування доповнюється часом перебування розчину на розподільному пристрої,  який не перевищує            10 – 25 с. таким чином, витримуються умови для отримання фруктових та молочних концентратів високої якості, особливо за умови експлуатації випарних апаратів в області розрідження.  
	4.1 Вплив рециркуляції на їх експлуатаційні характеристики
	В потужних випарних апаратах з розвинутою поверхнею теплообміну і відповідно, великим діаметом корпуса, визначальне значення має рівномірність щільності зрошення по трубам. Оскільки на діаметрах корпусів порядка 3 м за малої витрати рідини досягти рівномірності важко, застосовують рециркуляцію розчину. Особливе актуальною дана проблама виникає на хвостовій частини випарної установки цукрових заводів, на яких, внаслідок випаровування розчинника, в декілька разів зменшується витрата сиропу.
	Сік, або сироп подається в нижню частину випарного апарата, рис.24 де він частково змішується з концентрованим розчином, і далі насосом подається на розподільний пристрій. Кратність циркуляції залежить від продуктивності насоса і може, за необхідності, досягати значної величини, що забезпечує рівномірність зрошення і інтенсивність теплообміну, але одночасно підвищує час перебування розчину в апараті. Останній фактор негативно впливає на якість концентрату, тому обмежуючим фактором щодо значного зростання кратності циркуляції.
	
	Рис. 24. Схема регулювання роботи плівкового випарного апарата на заводах цукрової промисловості
	Потужні плівкові випарні апарати цукрової промисловості рис., які імплементовані в багатокорпусну випарну установку, мають систему регулювання, яка по-перше, запобігає прориванню пари через сокові трубопроводи з попереднього корпусу в наступний, по-друге, забезпечує надійний режим експлуатації апаратів і, в першу чергу, достатню степінь зрошення верхньої трубної дошки сиропом. Мінімальна масова щільність зрошення повинна бути на менше 0,22 , що , як правило, не виконується на випарних апаратах хвостової частини випарної установки. Тому застосовується примусова рециркуляція сиропу за допомогою циркуляційного насосу, продуктивність якого суттєво перевищує витрату сиропу, який подається на концентрування. За даних умов необхідно вияснити, яким чином процес рециркуляції впливає на теплотехнологічні характеристики плівкового ВА.
	Розрахункові дослідження виконаємо на прикладі останнього (п'ятого)  корпус  випарної установки з площею теплообміну  2360 м2  з 9ти метровими трубами  діаметром 33х1,5 мм виконаних з нержавіючої сталі Х18Н10Т на цукровому заводі   потужністю 7000 тонн / добу.
	Розрахунки виконуємо в пакеті MathCad
	4.3 Результати розрахунків параметрів роботи випарних апаратів при зміні кратності циркуляції
	Результати дискретно-локального розрахунку теплогідродинамічних параметрів двофазного потоку в кип'ятильній трубі плівкового випарного апарата з довжиною труб 9 м. та діаметром труб 30 мм  при концентрації густого розчину в режимі роботи п'ятого ступеня п'ятикорпусної випарної установки в однопрохідному режимі та в режимах з багатократною рециркуляцією наведено на рис. 25, 26, 27, 28.
	На рис. 25 наведені результати розрахунків коефіцієнта тепловіддачі по висоті випаровувального каналу за різного ступеня кратності рециркуляції N.
	
	Рис. 25. Зміна коефіцієнта тепловіддачі по довжині труби .Вхідна концентрація цукрового сиропу СРп= 63,2%.
	Для всіх ліній . Кратності рециркуляції N: 1 – N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 – 8.
	На рис. 26 наведені результати розрахунків концентрації сиропу по висоті випаровувального каналу за різного ступеня кратності рециркуляції N.
	
	
	Рис.26.Залежність зміни масової концентрації сиропу по довжині по довжині труби ( ); 1 – N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 – 8.
	Як видно з рис.26 по довжині випаровувального каналу майже лінійно зростає концентрація сиропу. Максимальна зміна концентрації в разі однопрохідного режиму без циркуляції. Зі зростанням кратності циркуляції N зростає концентрація на вході, і тим більше, чим більше кратність циркуляції. Відповідно, чим вища кратність циркуляції, тим менша степінь наростання концентрації по довжині каналу і ти менше змінюються теплофізичні властивості сиропу та фізикохімічна температурна депресія по довжині каналу. Залежність зміни фізикохімічної температурної депресії від концентрації сиропу наведена на рис. 27.
	
	Рис. 27. Залежність зміни фізикохімічної температурної депресії від концентрації сиропу при температурі 100 оС.
	Залежність зміни в'язкості від концентрації сиропу наведена на рис. 28.
	
	Рис. 28. Залежність зміни в'язкості від концентрації сиропу при температурі 100 оС.
	Залежність зміни теплопровідності від концентрації сиропу наведена на рис. 29.
	
	Рис. 29. Залежність зміни теплопровідності від концентрації сиропу при температурі 100 оС.
	В кип»ятильних трубах під час концентрування розчинів по довжині каналу наростає швидкість пари, яка, згідно (Петренко, 2029), пригнічує фізико-хімічну депресію, що додає температурного напору в трубі у порівнянні кипіння розчину у «великому об'ємі» відповідно до співвідношення
	.
	Тоді густина теплового потоку до киплячого розчину в трубі розраховується як
	,
	де - функція пригнічення фізико-хімічної депресії рухомим двофазним потоком.
	Графік функції fфх залежно від щільності зрошення за різних значень швидкості пари над поверхнею плівки наведено на рис.30
	
	Рис. 30 Функція пригнічення депресії в концентрованому цукровому розчині за наявності потоку пари над поверхнею плівки зі швидкістю u2
	1 - u2 = 2 м/с; 2 – 5; 3 – 10.
	Таким чином, як корисний температурний напір, так і щільність теплового потоку по довжині труби є багато залежною функцією як теплофізичних властивостей, так і витратних параметрів – швидкості пари та витрати розчину. Отже, зі зростанням концентрації стрімко (в декілька разів) зростає фізико-хімічна температурна депресія, та в'язкість сиропу і падає теплопровідність, але зі зростанням вирати розчину та швидкості пари пригнічується фізико-чімічна депресія що впливає на розподілення корисної різниці температур по довжині каналу, рис.31.
	
	Рис.31. Залежність зміни корисного температурного напору по довжині по довжині труби від кратності рециркуляції N . ( ); 1 – N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 – 8.
	Залежність середнього наявного температурного напору від кратності циркуляції N наведена на , рис. 32, температури сокової пари на рис. 30 Середня густина теплового потоку ().
	Рис. 32. Залежність від кратності рециркуляції .
	
	
	Рис.33. Залежність температури сокової пари від кратності рециркуляції . Середня густина теплового потоку ().
	Вважаючи на характер зміни корисного температурного напору по довжині труби навіть за падіння коефіцієнта тепловіддачі тепловий потік по довжині зі зростанням кратності циркуляції спочатку повинен падати, а потім поступово зростати, рис.34
	
	
	Рис. 34. Залежність зміни густини теплового потоку по довжині труби. .Вхідна концентрація цукрового сиропу СРп= 63,2%. Для всіх кривих . 1 – N = 1; 2 – 1,5; 3 – 2; 4 – 3; 5 – 4; 6 – 5; 7 – 8.
	
	Важливим фактором є реакція теплових характеристик апарата на різке зменшення витрати сиропу в трубу за умови збереження парового навантаження на сталому рівні.
	Зміна густини теплового потоку по довжині при зменшення витрати сиропу у 2 рази
	
	Рис. 35 Зміна густини теплового потоку по довжині труби за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази.
	()1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.
	
	
	Рис.36. Зміна коефіцієнта тепловіддачі по довжині труби за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази.
	()1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.
	
	Рис.37. Зміна концентрації розчину по довжині труби за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази.
	()1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.
	
	Рис. 38.Зміна корисної різниці температур по довжині труби за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази.
	()1 – N = 1; 2 – 2; 3 – 4; 4 – 8.
	
	
	
	
	Рис.39. Залежність наявної різниці температур від кратності рециркуляції за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази. ()
	.
	
	Рис.40. Зміна температури вторинної пари від за різкого зменшення витрати сиропу у 2 рази. ()
	З вище наведеного зрозуміло, що рециркуляція в разі різкого падіння витрати розчину є лише інструментом підтримування щільності зрошення трубної дошки, відповідно, короткочасним запобіжником аварійного зацукрення поверхні нагрівання.

