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РЕФЕРАТ 

 

Отчет 75 с., 1 кн., 10 рис., 2 табл., 61 источн. 

ТЕПЛО-МАССООБМЕН, ЭКСТРАКЦИЯ, ОПТИМИЗАЦИЯ 

ПРОЦЕССА, МЕМБРАННАЯ ПЕРЕГОРОДКА, РАСТИТЕЛЬНОЕ МАСЛО, 

ДИФФУЗИЯ, ДВУОКИСЬ УГЛЕРОДА, ЖИРОСОДЕРЖАЩИЕ 

МАТЕРИАЛЫ, МАСЛОЭКСТРАКЦИОННОЕ ПРОИЗВОДСТВО, 

КОНВЕКТИВНЫЙ ПЕРЕНОС ТЕПЛА 

Основой совершенствования ряда технологических процессов тепло - и 

массообмена в системе «жидкость-жидкость», в частности при переработке 

масел и жиров, является научно обоснованное применение новых 

нетрадиционных процессов тепло- и массопереноса в аппаратах с объемом, 

структурированном мембранными перегородками, имеющими низкое 

сопротивление процессам переноса. Это создает управляемую организацию 

процесса со стабильно высокой удельной поверхностью раздела фаз и 

независимой гидродинамикой для взаимодействующих фаз. 

Объект исследования - мембранные процессы массо - и 

теплопереноса в пищевой промышленности. 

Цель работы – развитие теории переноса массы и тепла в аппаратах с 

объемом, структурированном мембранными перегородками. 
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ВВЕДЕНИЕ 

 

Процессы переноса массы и тепла в системе «жидкость-жидкость» 

широко распространены в пищевой технологии. Эти процессы являются 

основными при переработке растительных масел при экстракционном 

разделении и очистке жидких сложных смесей, при тепловой обработке 

растительных масел, при селективном выделении ценных компонентов, 

таких как фосфолипиды, при проведении химических реакций для получения 

биотоплива, при рекуперации растворителей в экстракционных системах.  

Такие процессы осуществляются при взаимодействии двухфазных 

потоков, чаще всего при противоточном взаимодействии в колонных 

аппаратах. Между потоками, представляющими собой неоднородные 

системы, возникает раздел фаз – свободная поверхность, на которой 

действуют силы межфазного поверхностного натяжения, усложняющие 

гидродинамику процесса и существенно влияющие на процессы тепло- и 

массообмена. В зависимости от гидродинамического режима для 

двухфазного потока характер взаимодействия меняется.  

Так, с увеличением относительной скорости последовательно меняются 

режимы – капельный, пробковый, кольцевой и эмульсионный. При этом 

меняются перепад давления, удерживающая способность, точка инверсии 

фаз, межфазная турбулентность и продольное перемешивание. Все эти 

режимы определяют эффективность процессов тепло - и массообмена, 

которая в наибольшей степени зависит от величины межфазной поверхности.  

Таким образом, необходимы аппараты со стабильной и высокой 

удельной межфазной поверхностью в единице объема с возможностью 

независимого установления и регулирования расходов взаимодействующих 

фаз.  

Представляется, что такую поверхность можно создать за счет 

применения мембранных перегородок. При этом от мембранных перегородок 
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в первую очередь требуется создание высокой удельной поверхности и 

пониженного сопротивления переносу потоков массы и тепла. 

Перспективным является совершенствование процессов переработки 

растительных масел. Технология переработки растительных масел является 

многооперационной, представляющей совокупность различных 

массообменных и теплообменных процессов.  

Кроме возможностей новых процессов необходимо обратить внимание 

на создание эффективной аппаратуры с объемом, структурированном 

мембранными перегородками, которая может совмещать процессы 

мембранного разделения с массо- и теплообменом или с химической 

реакцией. При этом основным преимуществом является возможность 

рационального конструирования мембранных аппаратов, имеющих 

стабильную и высокую удельную поверхность массо- и теплообмена на 

единицу объема, отсутствие ограничений на ориентацию аппарата и 

направления потоков. 

Цель работы – развитие теории переноса массы и тепла в аппаратах с 

объемом, структурированном мембранными перегородками. 

Задачи: 

- анализ направлений развития процессов переноса массы и тепла в 

аппаратах с объемом, структурированном мембранными перегородками; 

- развить теорию непрерывного тепло - и массопереноса в контакторе с 

половолоконными мембранами для различного взаимного направления 

потоков с продольным перемешиванием во взаимодействующих фазах и 

получить зависимости концентрационных и температурных распределений 

по длине аппарата, на основе которых выполнить анализ эффективных 

режимов переноса массы и тепла; 

- поставить и решить сопряженные задачи переноса массы и тепла 

диффузией и теплопроводностью через трубчатую мембрану. 
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1 Направления развития процессов переноса массы и тепла в 

аппаратах с объемом, структурированном мембранными перегородками 

 

1.1 Переработка растительных масел и жиров с использованием 

мембранной технологии 

 

Растительные масла и жиры - возобновляемые ресурсы, производимые 

во всем мире и имеющие различные области применения.  

Однако, за некоторыми исключениями, сырое масло непосредственно 

не может использоваться, требуется дополнительная обработка прежде, чем 

будет получен коммерческий продукт.  

Основной операцией в переработке масел является рафинация. Она 

включает устранение нежелательных и концентрирование желательных 

компонентов. При получении растительных масел экстракцией с 

использованием органического растворителя, типа гексана, продукт также 

должен быть очищен от растворителя. 

После того, как масло очищено, оно дополнительно обрабатывается 

для получения продукта с необходимыми материальными и химическими 

свойствами. Иногда, чтобы достичь желательных характеристик, необходимо 

смешать масло из различных источников. Степень насыщения жирных 

кислот триацилглицеринов может быть изменена реакцией гидрирования.  

Дополнительные варианты в переработке масел возникают при 

использовании липаз как катализаторов, чтобы выполнить гидролиз или 

реакции переэтерификации для получения модифицированных масел и 

продуктов их переработки.  

Применение мембранных технологий постепенно расширяется в 

промышленной технологии производства пищевых продуктов и имеет 

многие потенциальные приложения в промышленности переработки масел 

[1; 2; 3]. Одно из главных преимуществ мембранных технологий по 

сравнению с существующими операциями по обработке масел - в 
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использовании невысоких температур. Это защищает масла от термического 

снижения качества, а также дает большую экономию в затратах энергии. 

Первой ступенью в получении растительных масел является экстракция 

масла из масличных семян, рыб, животных или плодов. В случае масличных 

семян тип экстракции зависит от начального содержания масла в сырье.  

Если содержание масла выше приблизительно 20 % (например, семена 

подсолнечника, рапса, хлопчатника, а также зародыши зерна), тогда 

первичное извлечение масла производят прессованием (механическим 

отжимом). Для сырья с содержанием масла меньше, чем 20 % (например, 

бобы сои) и для форпрессовых жмыхов (остатков после удаления масла 

прессованием) используется экстрагирование растворителем [4].  

В маслоэкстракционном производстве используется большое 

количество растворителя – гексана. В США для экстракции используется 

более двух миллионов тонн гексана [2]. Гексан огне- и взрывоопасен, 

установлены пределы его содержания в воздушных выбросах [5]. Для его 

рекуперации используются процессы дистилляции и конденсации. В самых 

современных установках 0,7 кг гексана на тонну семян все еще 

выбрасывается в окружающую среду. Возможности извлечения 

растворителей из масляных мисцелл и из воздуха существуют сегодня в 

случае использования мембранных операций, которые могли бы значительно 

уменьшить эти потери, а также экономить энергию. Важным аспектом 

использования мембранных операций в этой области будет возможность 

использования других растворителей типа спиртов. Их более высокие 

теплоты выпаривания делают их непривлекательными в традиционных 

выпарных установках, а использование мембранной технологии для их 

отделения в этом случае перспективно. 

Азот, полученный мембранным разделением из воздуха, при подаче в 

маслоотжимной пресс помогает предотвращать окисление масел в течение их 

механического отжима из семян масличных культур. Также применение 
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заполнения азотом свободных объемов оборудования в экстракционном цехе 

сокращает риск взрыва в экстракции и при отгонке растворителя [6].  

Мембранные технологии открывают новые возможности в 

масложировом производстве при осуществлении таких операций как 

извлечение растворителей, обезвоживание растворителей, винтеризация и 

фракционирование жиров. Микрофильтрация поперечного потока может 

также успешно использоваться для удаления следов длинноцепочных 

насыщенных жирных кислот, которые присутствуют, например, в масле 

подсолнечника [7].  

Особое внимание привлекает применение мембранной технологии на 

стадиях рафинации масел и жиров. 

Первая ступень в рафинировании сырого растительного масла -

гидратация. Экстракционные сырые масла могут содержать до 3 % 

гидратационных осадков, которые являются главным образом 

фосфолипидами. Эти гидратационные осадки выпадают в масле, и могут 

также действовать как эмульгаторы и таким образом уменьшают 

эффективность последующих процессов рафинирования. Малое количество 

воды или пара (2-4 %) добавляется к сырому маслу, чтобы осадить 

гидратационные осадки. Непрерывные центрифуги на этой стадии 

используются, чтобы отделить гидратированное масло от гидратационных 

осадков и воды.  

Два метода могут использоваться для рафинирования масел и жиров, а 

именно физическая и химическая очистка [8]. Химическая очистка включает 

добавление раствора гидроокиси натрия к сырому маслу, чтобы вступить в 

реакцию со свободными жирными кислотами и отделить полученные мыла 

(соапсток). Центрифугирование при этом используется, чтобы отделить 

масло от соапстока. Остаточное количество мыла удаляется добавлением 

горячей воды и последующим центрифугированием. Недостаток процесса 

щелочной рафинации в том, что возможна потеря значительных количеств 

триацилглицеринов из-за их омыления. Следовательно, химическим 
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способом неэкономно очищать высококислотные масла. В частности масло 

рисовых отрубей может содержать до 40% свободных жирных кислот [1].  

Физическое рафинирование предлагает альтернативу химической 

очистке для сырых масел с высокими концентрациями свободных жирных 

кислот и низкими концентрациями фосфолипидов (например, пальмовое 

масло). Пар вводится в масло и отгоняется большинство свободных жирных 

кислот без значительных потерь триацилглицеринов [9], хотя было доказано 

[8], что качество масел получается ниже, чем при химическом 

рафинировании. 

К физической рафинации можно отнести жидкостную экстракцию 

селективными растворителями, в частности, двуокисью углерода при 

сверхкритическом состоянии [10].   

После рафинирования масло отбеливается, чтобы удалить хлорофилл, 

каротиноиды, ксантофилл и другие окрашенные соединения не только, чтобы 

дать маслу приемлемый цвет, но также и улучшить стабильность и вкус. 

Масло нагревается до температуры около 100C и входит в контакт с 

кислотно - активированными отбеливающими глинами или углем. 

Обесцвеченное масло затем отделяется от глины фильтрацией. Процесс 

отбеливания также удаляет остаточные количества следов мыла или 

свободных жирных кислот.  

Чтобы улучшать качество некоторых растительных масел, необходимо 

выделить воски охлаждением масла до температур между 5 и 10C за 24 часа 

и затем удалить фильтрованием или центрифугированием. Количество 

восков в сырых растительных маслах существенно меняется. Например, 

подсолнечное масло содержит восков только 0.03 %, в то же время масло 

рисовых отрубей содержит 3-9 %.  

Заключительная стадия переработки масла - дезодорация, при которой 

перегретый водяной пар барботирует через слой масла под высоким 

вакуумом (остаточное давление 260-800 Па) при 220-275C, чтобы удалить 



11 

 

летучие вещества, которые еще не были удалены на предыдущих стадиях и 

могут сообщать маслу нежелательный запах и вкус [8]. 

Для удаления фосфолипидов от соевого масла в гексане использовали 

ультрафильтрацию [11]. При этом фосфолипиды существовали или как 

смешанные мицеллы, при этом они не были в форме свободных 

фосфолипидов [12], или как соли. В составе этих мисцелл были найдены 

металлсодержащие компоненты и гликолипиды плюс некоторые из 

пигментов. Триацилглицерины, свободные жирные кислоты и токоферолы не 

были найдены в мисцеллах. Размер диаметра мисцелл изменялся в диапазоне 

от 18 до 200 нм. Несколько ультрафильтрационных мембран было 

исследовано на их способность селективно отделить компоненты масел [13], 

в том числе в органических растворителях. Было установлено, что различные 

материалы могли успешно использоваться для мембран: полисульфон, 

поливинилиденфлюорид, полиимид, полиакрилонитрил и неорганические 

мембраны [14]. Оптимальная концентрация масла была 30 %, и поток 

фильтрата масла был 13 кг/м2 ч. Содержание фосфолипидов соевого масла 

было понижено до менее, чем 300 мг/л, гликолипидов менее, чем 50 мг/л и 

зеленых пигментов до менее, чем 0,5 мг/л. Концентрации свободных жирных 

кислот и токоферолов менялись, но концентрации меди, железа, магния, 

кальция и фосфора значительно понижались. Качество масла, полученного 

мембранной гидратацией, было сравнено с качеством масла, полученным 

существующей обработкой, и было выявлено, что мембранный способ давал 

равное или более высокое качество масла. Мембранная технология 

гидратации может быть совмещена с отбелкой [15]. Дополнительное 

преимущество применения мембранной технологии - легкое извлечение 

лецитина, который имеет широкое применение в пищевой промышленности.  

Свободные жирные кислоты возможно отделить от масла мембранной 

экстракцией [16]. Для этого использовались половолоконные 

ультрафильтрационные мембраны из модифицированной целлюлозы и 1,2 

бутанедиол как селективный экстрагент. Жировая фаза подавалась внутрь 
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волокон и растворитель снаружи. Также выявлено, что различия в 

коэффициентах массообмена между жирными кислотами различной длины 

цепи могли использоваться как основание фракционирования смеси жирных 

кислот. Было заключено, что присутствие других жирных кислот не влияет 

на извлечение одной жирной кислоты.  

Применение двуокиси углерода при селективной экстракции позволяет  

удалять пахучие вещества при обработке растительного масла при давлении 

200 бар и температурой 200-250С. Так же известно [17] о возможности 

удаления из растительного масла пахучих веществ и свободных жирных 

кислот при низких температурах (80С).  

Экстракция сверхкритическими газами объединяет сепарационные 

процессы экстракции и рафинации [18]. Благодаря применяемому давлению 

исключено окисление ценных ненасыщенных жирных кислот.  

Согласно патентам [19; 20; 21], для проведения процесса экстракции в 

системе «жидкость-жидкость» сжиженными и сжатыми газами применяют 

насадочные колонны. К сожалению, применяемые сегодня колонны 

диспергируют одну жидкую фазу в другую, что снижает эффективность 

массообмена и необходимы высокие колонны. При увеличении пропускной 

способности колонн возникают явления захлебывания или образования 

эмульсий. Предложение [22] вести процесс жидкостной экстракции в 

мембранном аппарате позволит устранить указанные недостатки. 

Мембранные биореакторы использовались многими группами 

исследователей для модификации жиров и масел. Эти процессы могут быть 

разделены на те, в которых имеются две жидких фазы, или фаза эмульсии. 

Они могут также быть разделены на те, в которых липаза зафиксирована в 

пределах мембраны, и в которых липаза находится на поверхности раздела 

эмульсии.  

Для гидролитических реакций органическая фаза находится на одной 

стороне мембраны и водная фаза на другой. Диффузия этих двух фаз сквозь 

мембрану к липазе необходима, чтобы произошел гидролиз. Преимущество 
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этой системы в том, что не формируется эмульсия и в то же время продукты 

могут быть разделены. Условия с обеих сторон мембраны могут быть 

оптимизированы, и потоки подачи могут рециркулировать, так, чтобы могло 

быть достигнуто высококонверсионное полезное действие. Главное 

неудобство - степень гидролиза ограничена площадью мембранной 

поверхности и скоростью массопередачи поперек мембраны, которая в свою 

очередь требует использования большой площади мембранной поверхности, 

ведя к увеличенным затратам для этой системы. 

В работе [23] использовали реактор c гидрофобной мембраной, с 

липазой, зафиксированной на спиртовой стороне мембраны, чтобы изучить 

этерификацию глицерина олеиновой или линолевой кислотой. Мембрана 

была сделана из пленки полипропилена и имела поры максимальных 

габаритов 0.04∙0.4 мкм и пористости 45%. Плоский пластинчатой формы 

диализер использовался как мембранный биореактор, и площадь поверхности 

мембраны была 726 см2. Раствор глицерина, содержащий липазу и воду, 

циркулировал на одной стороне мембраны и жирные кислоты (олеиновая или 

линолевая кислота) циркулировали с другой стороны. Мембрана была 

высоко гидрофобной так, что жирные кислоты могли проникать сквозь 

мембрану, в то время как глицерин, вода и смесь с липазой не могли. 

Давление на водную сторону мембраны было несколько выше (25 кПа), чем 

на стороне масла, благодаря различиям в скорости и вязкости потоков с 

обеих сторон мембраны. По этой причине жирная кислота была способна 

войти в контакт со смесью глицерол/вода/липаза в порах мембраны, но не 

была способна пройти на противоположную сторону мембраны. 

Произведенные глицериды диффундировали назад к стороне мембраны 

жирной кислоты, а вода к водной стороне. Содержание воды на водной 

стороне мембраны управлялось, пропуская раствор через колонну диаметром 

2 см, содержащую стеклянную дробь молекулярного сита. Был найден 

оптимум содержания воды, чтобы быть от 3 до 4 % и это давало 

эффективность преобразования более, чем 90 %. Установлено, что 
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добавление липазы выше критического количества фермента не давало 

никакого увеличения в преобразовании. Сделано заключение, что фермент 

был адсорбирован на мембранной поверхности, и что фермент мог насыщать 

мембрану. Произведенные глицерины были приблизительно эквимолярными 

концентрациями моно- и диацилглицеридов и фактически не было 

произведено никаких триацилглицеринов. Это может быть благодаря 

специфике использованной липазы. Увеличение объемной скорости потока 

жирной кислоты через реактор, как установлено, уменьшает степень 

преобразования. 

Результаты фундаментальных исследований действия двухфазных 

мембранных реакторов были представлены в работах [24; 25]. Успех этого 

типа реактора зависит от поверхности раздела между двумя фазами, 

устанавливаемой в плоскости мембраны. Это может быть достигнуто 

давлением несколько выше атмосферного на одной стороне мембраны. 

Давление, при котором несмачивающая жидкость проходит сквозь мембрану 

известно как давление пробоя.  

Ультрафильтрационные мембраны имеют более высокое давление 

пробоя, чем микрофильтрационные мембраны, как следствие их меньшего 

размера пор. Однако для приложений с растительными маслами добавляется 

осложнение - продукты и реагенты многих, представляющих интерес систем, 

поверхностно активны и могут значительно уменьшить давление пробоя.  

Преимущество мембранного эмульсионного реактора в том, что 

скорость реакции ограничена не мембранной площадью, а площадью 

поверхности раздела между маслом и водной фазой. Большие площади 

поверхности раздела могут быть достигнуты смешиванием фаз с высокой 

интенсивностью. Одно неудобство - эмульсия должна быть разбита после 

того, как реакция закончится.  

В работе [26] разработали гибридный мембранно - эмульсионный 

реактор для гидролиза масла, катализируемого липазой. Система включала 

перемешиваемый бак-реактор, гидрофобный и гидрофильный мембранный 
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модуль. Половолоконная полипропиленовая микрофильтрационная мембрана 

размером пор 0,2 мкм и мембранной площадью 0,07м2 была выбрана как 

гидрофобная мембрана. Использованная гидрофильная мембрана была 

половолоконная мембрана из целлюлозы мембранной площадью 0,77м2.  

Однофазные реакторы не требуют никакого подвода энергии, чтобы 

поддерживать эмульсию и поэтому производственные расходы должны быть 

более низкими. Кроме того, реакторные системы очень просты в 

проектировании, что должно также уменьшить затраты. Главное неудобство 

в том, что нет  никакого разделения продуктов от реагентов. 

Таким образом, показано, что мембранная технология имеет много 

потенциальных приложений в области переработки масла, но необходимо 

выполнить дополнительные работы, прежде всего в области процессов и 

аппаратов до того, как это направление получит распространение на 

практике.  

Мембранные установки для использования при переработке масла 

должны обеспечить заданные характеристики разделения с высокой 

производительностью по фильтрату и долговременной стабильностью. При 

обработке систем, свободных от растворителя, основная проблема в том, что 

поток фильтрата - вообще очень низкий, благодаря высокой вязкости жиров 

и масел. Увеличение давления может увеличивать поток, но имеются 

пределы действия давления, которые допускают мембраны. Сокращение 

вязкости, и увеличении температуры, может увеличивать поток фильтрата, 

но это направление устраняет одно из главных преимуществ – невысокий 

температурный уровень мембранной технологии перед существующими 

технологиями переработки. Кроме того, мембранная стабильность 

уменьшается с повышением температуры. Альтернативно, адекватный поток, 

может быть, достигнут при приемлемых температурах и давлениях 

растворением масла в органическом растворителе типа гексана. Однако, 

химическая мембранная стабильность часто недостаточна в органических 

растворителях и работа мембран быстро ухудшается, что требует удаления 
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растворителя. Поэтому, в разработке мембранного процесса, необходимо 

рассмотреть не только характеристики мембранного материала, но также и 

окружающую среду обработки.  

Выбор мембраны обычно основывается на пробных экспериментах и 

большое внимание должно быть уделено физико-химическому 

взаимодействию между растворителем, мембраной и масляными продуктами. 

Поведение мембран в масляной среде существенно отличается от их 

поведения в водной среде. Также существенно влияют температура и 

давление.  

Экономика процесса требует длительной эксплуатации мембран – 

обычно минимум 6 месяцев и до 1-2 лет, однако это можно установить на 

практике в промышленности при переработке масла. Некоторые 

изготовители утверждают, что их мембраны устойчивы на основании данных 

по пропитке мембран в органических растворителях и регистрации 

начального потока и отклонения испытательной системы. Однако, когда 

мембраны подвергаются воздействию высоких давлений, температур, а 

также органических растворителей, их работа может быстро ухудшаться. 

Несколько ультрафильтрационных мембран проявляют относительно 

хорошую стабильность, но их крупномасштабная, долговременная 

стабильность еще не доказана. Ситуация с осмотическими и 

нанофильтрационными мембранами при переработке маслопродуктов не так 

продвинута и дальнейшие разработки необходимы прежде чем 

промышленные процессы станут выполнимыми. Пористые стеклянные 

мембраны могут теперь быть произведены с узким распределением размера 

пор и со средними размерами пор такими малыми как 8 нм. Они показывают 

превосходную температурную устойчивость и устойчивы в органических 

растворителях. Однако, они все еще относительно дороги и не могут быть 

очищены нормальными методами, используемыми в пищевой 

промышленности, т.к. они не стабильны в щелочных растворах. Они могут 

быть произведены в виде трубок и листов, но не в виде волокон или спиралей 
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и широко не изучены для приложений в масложировой промышленности. 

Керамические мембраны, имеющие большой запас устойчивости к 

температуре и органическим растворителям, появились недавно, но их 

высокая стоимость и производственные расходы ограничивают их широкое 

применение.  

Микрофильтрационные и ультрафильтрационные керамические 

мембраны могут быть легко произведены, но пока не имеется коммерчески 

доступных керамических нанофильтрационных и осмотических мембран. 

Дополнительная проблема в том, что керамические мембраны не могут быть 

произведены с высоким отношением площадь поверхности к объему, что 

необходимо для обеспечения высоких объемных удельных скоростей жидких 

потоков.  

Необходимо учитывать стабильность при контакте с обрабатываемыми 

материалами не только мембран, но и связанных с ними конструктивных 

элементов. 

Дополнительное осложнение состоит в том, что многие различные 

растительные масла и животные жиры имеют различия при взаимодействии в 

работе с мембранами. Кроме того, имеется отличие между использованием 

чистых триацилглицеринов или жирных кислот и использованием сырых 

масел. Например, растворимость сырого масла в органических растворителях 

- намного выше, чем чистых триацилглицеринов с учетом поверхностно 

активного поведения жирных кислот и моноацилглицеридов. Невозможно 

экстраполировать результаты, полученные от модельных систем на другие 

жиры и масла. 

Ситуация с мембранными реакторами для реакций, катализируемых 

липазой, является более сложной [27].  

Во-первых, липазы из многих различных источников использовались 

для ферментативной модификации жиров и масел, так что иногда трудно 

сравнить различные мембранные процессы. Активность липазы значительно 

отличается, и это зависит от материала мембран, органического растворителя 
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и т.д. Во-вторых, если две фазы отделены мембраной, тогда смачиваемость 

мембраны должна быть известной для обоих растворителей, чтобы 

предотвратить прорыв, при обеспечении адекватного контакта между этими 

двумя фазами.  

В большинстве исследований, выполненных к настоящему времени, 

концентрация масла, и потоки фильтрата были относительно низкими, так 

что о концентрационной поляризации сообщений не было. Однако, в 

промышленных условиях это, вероятно, будет важный фактор, который 

требует дальнейшего изучения. 

Было проведено не так много долговременных исследований 

использования мембран для рафинирования или при модификации 

растительных масел и поэтому проблема засорения не была широко 

представлена. Кажется, однако, что с некоторыми мембранами, липазы или 

жирные кислоты могут адсорбироваться на поверхности, и при этом 

изменить проницаемость мембран. Разработки покрытия мембран, для 

предотвращения или уменьшения засорения, все еще на ранней стадии 

развития, но если сроки службы мембраны должны быть достаточно долгими 

для их индустриального применения, тогда эта задача будет поставлена.  

Таким образом, имеется большой потенциал для применения 

мембранной технологии в масложировой промышленности, но нужны 

фундаментальные исследования в новых направлениях прежде, чем этот 

потенциал может быть реализован. 

 

1.2 Гидравлика, массообмен и теплообмен в мембранных процессах 

\ 

Моделирование гидродинамики в системах с половолоконными 

мембранами 

Обзор литературы по моделированию гидродинамики половолоконных 

мембран показывает, что большинство моделей соответствовало условию о 

идентичности потока, связанного с каждым волокном и условию о том, что 
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отдельное волокно вместе с жидким кольцом, окружающим его, было 

представительно для целой связки [28; 30; 29]. Эту отдельную единицу 

волокна называют цилиндром Крога, в честь исследователя, выполнившего 

наиболее ранние работы по моделированию капилляров, которые приняты, как 

имеющие одну и ту же геометрию мультиволокна. Радиус цилиндра Крога, 

соответствуя внешнему радиусу жидкого кольца, определен таким, что 

пористость отдельного волокна в объеме с жидким кольцом имеет ту же 

самую пористость, что и целая связка волокон. Поэтому были использованы 

волокна, размещенные в правильном множестве. Вследствие небольших 

отношений размеров типичных полых волокон (радиус и длина), 

радиальными градиентами давления во внутреннем и во внешнем объеме 

волокна обычно пренебрегают.  

Одно из первых теоретических исследований гидродинамики в системе, 

имеющей геометрию цилиндра Крога, выполнено в работе [28]. Упрощенная 

форма уравнения Навье-Стокса была применена, чтобы описать течение в 

пределах окруженного тонкой проницаемой стенкой капилляра, в то время как 

процесс в мембране и во внешнем объеме, описывали согласно закону Дарси 

[31].  

В работе [32] был представлен общий гидродинамический анализ 

устройств с полыми волокнами с использованием уравнения Навье-Стокса. 

Изучены ламинарные и турбулентные течения в волокнах с постоянным 

давлением при различных способах фильтрации, а также в ламинарном 

потоке в волокне, с перепадом давления на стороне кожуха и при способе с 

закрытым кожухом. Используя уравнения баланса массы и импульса, 

получены аналитические выражения для гидростатического давления и 

байпаса (доля жидкости волокна прошедшего через внешний объем) как 

функции осевого положения и транспортного безразмерного параметра 

(отношение вязкого сопротивления в просвете волокна и сопротивления 

проникания мембраны). Расширение анализа действительного для 

степенного закона неньютоновской жидкости было развито в работе [33]. 
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Более строгая гидродинамическая модель была развита в работе [32], в 

которой был принят подход, подобный [28] за исключением того, что 

уравнение Навье-Стокса использовалось как для внутреннего, так и 

внешнего объема. Модель использовалась, чтобы изучить осевой поток и 

изменения давления для работы с закрытым кожухом, «тупиковой» и 

поперечной фильтрации, то есть тех же самых эксплуатационных способов, 

исследованных в работе [34].  

Модель, разработанная в работе [35], рассматривала поперечный поток 

через пористые мембраны полого волокна со стороны кожуха. Осевые 

градиенты давления внутри волокна и со стороны кожуха были приняты, 

чтобы быть пропорциональными местным осевым скоростям потока, и были 

представлены, используя соотношения Гагена-Пуазейля и Козени-Кармана, 

соответственно. Однако, т.к. их модель пренебрегает возможными 

радиальными градиентами давления, это становится эквивалентным модели 

цилиндра Крога для отдельного волокна, если бы не способ, которым 

оценивается сопротивление потока во внешнем объеме. 

Методы исследования массопереноса 

Совокупность основных дифференциальных уравнений движения, 

массообмена, неразрывности и краевых условий является математическим 

описанием конвективного переноса и движения жидкости в процессе 

экстракции. Эти уравнения явились основой для решения 

экспериментальных, аналитических и численных методов, используемых в 

данной области. 

В связи с трудными решениями систем нелинейных дифференциальных 

уравнений второго порядка, до недавнего времени основная роль отводилась 

экспериментальным методам. В последние годы получили развитие 

аналитические и в особенности численные методы, которые превзошли 

экспериментальные методы по целому ряду показателей и возможностей. 

Кратко рассмотрим особенности методов.  

Экспериментальные методы 
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При реализации экспериментального метода на физической модели чаще 

всего необходимо определить коэффициент массообмена (массоотдачи)  и 

коэффициент гидравлического сопротивления трения  для определенных 

условий течения [36]. При определенном значении коэффициентов переноса 

и используя уравнение Ньютона-Щукарева: 

 жст сcq                                                                                         (1) 

и уравнение Дарси-Вейсбаха: 
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рассчитываются основные характеристики процессов переноса массы и 

импульса. 

Различают местные величины коэффициентов переноса  и ., 

являющиеся кинетической характеристикой процесса в окрестностях точки 

на поверхности стенки и средние величины коэффициентов переноса  и ,, 

являющиеся характеристикой процесса на поверхности или значительной 

частью стенки.  

Величина местного коэффициента массообмена, например, выражается 

зависимостью: 
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где qст - плотность потока вещества в данной точке поверхности стенки, сст - 

концентрация данного вещества в этом же месте поверхности стенки; сж - 

средняя массовая концентрация жидкости в рассматриваемом сечении.  

При расчете массообменных аппаратов [37] обычно используется 

средний коэффициент массообмена: 
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где М – поток массы на площади поверхности массоотдачи F, с - 

средняя разность концентраций на стенке и жидкости. 

Величина средней разности концентраций может быть определена как 

среднеинтегральная: 

  
F

жсти dFсc
F

с
1

                                                                                    (5) 

или среднеарифметическая: 

 


 выхвхста сссс 5,0                                                                            (6) 

или среднелогарифмическая: 
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Результаты экспериментального изучения какого-либо процесса 

переноса массы и тепла получаются в виде уравнений, связывающих 

обобщенные переменные, характерными для данного процесса. Количество и 

вид обобщенных переменных находится методом теории подобия из 

основных дифференциальных уравнений или анализом размерности [38].  

В случае конвективного массообмена [39] характерными являются 

следующие обобщенные переменные: число Шервуда Sh = L/D, число 

Рейнольдса Re = wL/, число Шмидта Sc = /D и другие комплексы.  

К настоящему времени проведено большое количество исследований и 

накоплен значительный экспериментальный материал по основным 

характеристикам массопереноса. В справочной и специализированной 

литературе приводятся эмпирические уравнения, справедливые с разной 

степенью точности в определенных интервалах изменения входных 

параметров. Однако не просто выбрать наиболее подходящую зависимость, 

так как при одних и тех же условий прохождения процесса переноса в 

литературе есть множество формул и зависимостей, полученных разными 

исследователями, которые не согласуются между собой. 
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Отмеченная ситуация связана с рядом недостатков, присущих 

экспериментальным методам исследования. 

Прежде всего, укажем на то обстоятельство, что коэффициенты переноса 

 и  не фундаментальные физические параметры. Если рассматривать 

процесс массообмена, то коэффициент , который зависит от причины 

движения жидкости, режима течения жидкости, скорости жидкости, свойств 

жидкости - , , D, формы и размеров поверхности массообмена, 

направления массовых потоков и от некоторых других факторов, которые 

зависят еще и от движущей силы сст. 

Для использования в расчетах уравнений подобия конвективного 

массообмена необходимо применять усредненные величины параметров. 

Усреднение параметров является условным допущением, которое 

оправдывает себя при определенных условиях и в достаточно узком 

диапазоне концентраций и скоростей.  

Переменность физических свойств жидкостей в зависимости от 

концентрации делает, в общем случае, невозможным строгое подобие 

процессов течения и массообмена. С тем, чтобы уменьшить погрешность, 

возникающую при описании массообмена эмпирическими уравнениями 

подобия, приходится рассчитывать их для небольших интервалов изменения 

влияющих на процесс параметров. Для каждого вида граничных и начальных 

условий необходимы отдельные уравнения. 

Несмотря на недостатки, свойственные экспериментальным методам, 

они являются основными в инженерном анализе, особенно для 

малоизученных и трудноподдающихся математическому описанию случаев. 

Аналитические методы 

Математическое описание процессов переноса отличается большой 

сложностью [40]. Современные математические методы позволяют решить 

системы дифференциальных уравнений переноса массы и тепла лишь имея 

ряд предпосылок и допущений, упрощающих эти уравнения. 
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Для проведения инженерного анализа существуют различные способы 

расчетов, основанные на глубоком и неформальном, а в некоторых случаях и 

на интуитивном понимании физической сущности явления. Эти методы 

берут свое начало с работ Осборна Рейнольдса во второй половине 19-го 

века, который выдвинул идею о единстве механизмов переноса теплоты и 

количества движения в турбулентном потоке жидкости.  

Приближенные аналитические методы необходимы для получения 

предварительных данных в начальном этапе исследования, а также при 

необходимости быстрого получения результата. Приближенные методы 

нередко играют основную роль в формировании качественного понимания 

исследователем того или иного явления или процесса. 

Численный метод с использованием электронно-вычислительных машин 

Этот метод основывается на замене дифференциальных уравнений 

соответствующими приближенными аппроксимациями [41]. Точность и 

скорость процессов вычисления будет зависить от способов аппроксимации 

дифференциальных величин, от размеров и плотности системы дискретных 

точек, где вычисляются необходимые значения и их производные; от 

численного алгоритма, управляющего всеми алгебраическими и логическими 

операциями. 

Численные методы [42] по отношению к экспериментальным методам 

обладают большей универсальностью и информативностью; численные 

решения менее затратны и занимают меньше времени, нежели 

экспериментальные исследования. 

Одним из основных недостатков численного метода является отсутствие 

уверенности в адекватности и точности найденных решений сложных задач. 

Необходимо проводить расчеты сразу по нескольким принципиально 

различным алгоритмическим схемам. Несмотря на этот недостаток, 

численные методы широко применяют в исследованиях. 

Массообмен в мембранном аппарате 

Перенос растворенных веществ в мембранном аппарате от 

экстрагируемой смеси к растворителю имеет высокую эффективность, что 
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обеспечивается градиентом концентрации, который выражен через 

коэффициенты распределения. Высокая диффузионная способность в случае 

применения растворителя в сверхкритическом состоянии уменьшает 

внутримембранное сопротивление. 

Соотношение между коэффициентом массопередачи и тремя другими 

массообменными коэффициентами было получено в работах [43; 44]: 
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,                                                                                    (8) 

где -xm = x*/xп и ym = y*/yп коэффициенты распределения; x*, xп и y*, 

yп - равновесные концентрации; kx и ky - коэффициенты массоотдачи; K – 

приведенный (к толщине мембраны t) коэффициент. 

Чтобы оценивать равновесие фаз на границе раздела, используя 

коэффициенты распределения, применяются эмпирические корреляции, 

полученные из экспериментальных данных. 

Важно отметить о возможности заполнения пор мембраны, в 

зависимости от смачиваемости, одной из взаимодействующих в 

экстракционном аппарате фаз. В таком случае соответствующий 

коэффициент распределения становится равным единице. Также возможен 

случай, при котором поры мембраны могут быть заполнены третьей фазой, 

которой могут предварительно обработать мембрану. 

В связи с тем, что процесс массообмена в пределах мембраны может 

быть определен только молекулярной диффузией, для вычисления 

приведенного коэффициента массопроводности в мембране [45; 46] может 

быть использовано следующее выражение: 
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где Dm – коэффициент диффузии растворенного вещества в фазе 

мембраны,   и t обозначают соответственно пористость и толщину 

мембраны, и  - извилистость пор мембраны.  
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Во многих работах [47; 48] был проведен анализ процесса диффузии в 

жидкостях, заполняющих поры. В ходе проведения анализа было определено 

замедление массопереноса при определенном отношении диаметра 

диффундирующей молекулы к среднему диаметру поры. Наряду с 

эмпирическими корреляциями для предсказания поведения коэффициента 

диффузии в пористом теле для двухкомпонентных систем, были предложены 

различные механизмы. 

В работе [49] был представлен обширный обзор статей, затрагивающих 

вышеуказанное явление, называемое «заторможенная диффузия». В этой 

работе сделана попытка скоррелировать большинство известных 

экспериментальных данных через простую зависимость: 
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где =dp/d; d - диаметр поры, dp - диаметр диффундирующей молекулы;  

Db – коэффициент диффузии молекулы в жидкости. 

Для случая бинарной диффузии известно уравнение: 
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Для разбавленных смесей, термодинамический коэффициент 
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 приближается к единице. Соответственно, коэффициент D1эф : 
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Следовательно, после небольшого преобразования получается: 

Dm = D12 /(1-)                                                                                     (13) 

В работах [224; 225] рассмотрен случай многокомпонентной диффузии 

через мембрану при экстракции, что является сложным процессом и для его 

описания необходимо совершенствовать математический аппарат. 
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В виду того, что процесс массообмена с обеих сторон микропористой 

мембраны является конвективным, то kx и ky – являются функциями свойств 

жидкости, характера течения и т.п. 

Некоторые эмпирические уравнения для оценки kx и ky для 

микропористых мембран известны [50; 51].  

Для случая массообмена внутри трубчатого полого волокна могут 

использоваться зависимости, основанные на аналогии между тепло- и 

массообменном, которые для ламинарного режима течения имеют 

следующий вид: 
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Локальные коэффициенты массообмена необходимы и могут быть 

рассчитаны с использованием соотношения, предложенного [52]. Для 

внешнего массообмена это соотношение имеет вид: 

  f
Gz

fgGz
Sh

oc

oc
oc 






 281.066.7

1

3/1

1
1

941 
,                                                                        (15) 
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В данных уравнениях для получения значений массообменных 

коэффициентов общим недостатком является несоответствие их 

особенностям процесса массообмена со сверхкритическими жидкостями, 

имеющих значительные числа Шмидта Sc.  



28 

 

Теплообмен в полимерных трубах 
 

Преимущества полимерных материалов перед металлами в 

конструировании теплообменников отмечены достаточно давно. Эти 

материалы легко формуются в трубчатые элементы, их удельный вес в 4-5 

раз ниже и они дешевле, чем металлы. При создании теплообменных 

установок из полимерных материалов капитальные затраты на изготовление 

и транспортирование низки. Кроме того, затраты на энергию, требуемую для 

производства единицы массы пластмасс приблизительно в 2 раза ниже, чем 

для обычных металлов, что делает их экологически привлекательными. 

Поверхность пластмасс гладкая, что ведет к меньшим коэффициентам трения 

и снижениям давления, а также меньшему количеству загрязнения, чем в 

случае общепринятых металлических труб. Это подтверждают данные 

испытаний с водной суспензией [53]. Гладкая поверхность гидрофобных 

пластмасс способствует капельной конденсации, что приводит к более 

высоким коэффициентам теплопередачи. Пластмассы обладают 

превосходным химическим сопротивлением кислотам, окисляющим агентам 

и многим растворителям. 

Главный недостаток полимерных материалов - их низкая 

теплопроводность, между 0,1 и 0,4 Вт м-1 K-1, которая в 100-300 раз ниже, чем 

теплопроводность металлов. Для обеспечения сопоставимых условий работы 

с  металлическими теплообменниками требуется использование тонких 

стенок полимерных труб. Также в промышленности существует 

предубежденность против использования пластмассовых теплообменников, а 

это ведет к недостатку опыта и данных испытаний таких теплообменников. 

Существенным ограничением является рабочая температура – в лучшем 

случае до приблизительно 200 °C, в то время как тепловое расширение 

пластмасс в 10 раз выше, чем для металлов, требуя специального 

рассмотрения проекта. Однако, высокое тепловое расширение пластмасс 

может быть выгодно, в случае обеспокоенности загрязнением 
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теплообменных поверхностей, потому что повторное расширение и 

сокращение пластмассовых трубчатых элементов могут вести к отделению 

отложений [53]. 

Первые полностью пластмассовые теплообменники, сделанные из 

Тефлона, были изготовлены в 1965 году. Испытания этих теплообменников 

позволили получить данные по коэффициентам теплоотдачи и 

коэффициентам трения, как со стороны труб, так и кожуха. Коэффициенты 

теплопередачи изменялись между 30 и 570 Вт м-2 K-1, при этом более низкие 

значения соответствовали системе газ-газ и более высокие значения 

получены при теплообмене с водой. Для системы жидкость-жидкость в 

случае использования различных пластмасс получены данные по 

коэффициентам теплопередачи между 100 и 500 Вт м-2 K-1. 

Пластмассовые пластинчатые теплообменники с различными 

конфигурациями геометрии канала были предложены для применений к 

системам «газ-жидкость» или «газ-газ». В работе [54] описаны эксперименты 

теплопередачи в системе «воздух-вода» в пластинчатых теплообменниках и 

сообщены значения коэффициентов теплопередачи около  55 Втм~2K-1. В 

случае применения в пластинчатых теплообменниках тонких полимерных 

пленок (50 мкм) достигнута величина коэффициента теплоотдачи стенки 

4340 Вт м~2 K-1. Это значение не будет значительно затрагивать коэффициент 

теплопередачи в системе «газ-газ»; однако, это даст высокие результаты в 

случае применения в системе «жидкость-жидкость». Коэффициенты 

теплопередачи приблизительно 900-1000 Вт м~2 К-1 были достигнуты для 

системы «вода-вода» при условии, что сопоставимые коэффициенты 

теплоотдачи были получены с обеих сторон поверхности теплообмена. Это 

самые высокие экспериментальные значения для коэффициентов 

теплопередачи из данных, опубликованных для пластмассовых 

теплообменников. 

Высокая стойкость к химическим воздействиям и низкая стоимость 

полимерных материалов послужили предпосылками для развития 
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исследований по замене ими металлов в установках опреснения воды уже в 

конце 1950-х годов. В работах [55] и [56] сообщили о результатах испытаний 

пластмассового пленочного испарителя с толщиной пластмассовой пленки 50 

мкм и достигнутых коэффициентах теплопередачи между 2800-3140 [55] и 

1500-7000 [56] Вт м~2 K-1 . При этом более высокие  значения коэффициентов 

теплопередачи получены при меньших температурных разностях.  

Из вышесказанного, очевидно, что теплопроводность пластмассовых 

теплообменников ниже, чем теплопроводность металлических 

теплообменников. Также габариты пластмассовых теплообменников не 

меньше, чем габариты металлических теплообменников. Пластмассы - 

хороший выбор в случае проблем с коррозией или при необходимости 

обеспечить высокий уровень чистоты. Указанные недостатки могут быть 

преодолены при помощи теплообменников с непористыми полимерными 

полыми волокнами. В работе [57] изготовлен кожухотрубчатый 

теплообменник с непористыми полимерными полипропиленовыми полыми 

волокнами и проверен в диапазоне до 75 °C, при 63 < Ret < 2537 с «водными-

водными» и «водными-органическими системами». Показано, что 

достигаются коэффициенты, близкие к значениям коэффициентов для 

металлических теплообменников и значительно превышающие 

коэффициенты для пластмассовых теплообменников, примененных в системе 

«жидкость-жидкость».  

Теплообменник с половолоконными мембранами идентичен 

мембранным контакторам. Общими являются чрезвычайно высокие 

удельные отношения площади поверхности к объему. Известные 

мембранные контакторы имеют удельное отношение площади поверхности к 

объему до 3900 м2 м~3. Это значение почти на порядок выше величины 

удельного отношения кожухотрубчатых или пластинчатых теплообменников. 

Особенности тепловой работы теплообменников с половолоконными 

мембранами позволяют использовать их при более низких температурах и 

давлении. Дополнительные преимущества, происходящие от подобия между 
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теплообменниками с половолоконными мембранами и мембранными 

контакторами - существование известных методов изготовления, 

значительный эксплуатационный опыт с пористыми полыми волокнами, и 

возможностью их маштабирования. 
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2 Сопряженный конвективный перенос тепла и массы от 

внутреннего потока с теплопроводностью и диффузией через 

мембранную перегородку 

 

2.1 Постановка и решение сопряженной задачи конвективного 

переноса тепла от внутреннего потока с теплопроводностью в 

непроницаемых половолоконных мембранах 

 

Непроницаемые полипропиленовые половолоконные мембраны могут 

использоваться в теплообменных аппаратах [57]. При этом теплообмен 

осуществляется конвективным теплообменом в потоке теплоносителя и 

теплопроводностью через стенку мембраны. В дальнейшем рассматривается 

постановка задачи переноса тепла от потока жидкости внутри трубы к 

наружным стенкам трубы, интенсивно охлаждаемым внешней средой для 

случая, когда размеры сечения потока текущей жидкости сопоставимы с 

размерами сечения трубы, а конвективный перенос тепла внутри потока 

сопоставим с тепловым сопротивлением стенок трубы (рисунок 1). Так как 

сопротивления теплопереносу в потоке теплоносителя и через стенку 

мембраны сопоставимы из-за низкой теплопроводности материала мембран 

задача рассматривается как сопряженная.  

При ламинарном течении жидкости в круглой трубе радиуса Rтр 

максимальная скорость будет находиться на оси трубы. У стенок трубы 

скорость будет равна нулю, т.е. принимается условие «прилипания» [58] 

жидкости к внутренней поверхности трубопровода. От стенок трубы к ее оси 

профиль скорости плавно нарастает и на поперечном сечении потока 

представляет собой параболоид вращения, а сечение параболоида осевой 

плоскостью представляет собой квадратичную параболу. Уравнение, 

связывающее переменные скорости (wж) и радиуса (r), имеет следующий вид 

[58]: 
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Рисунок 1 - Основные параметры, характеризующие сопряженный процесс 

переноса тепла потока жидкости внутри мембраны 
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где Pнач и Pкон – давления соответственно в начальном и конечном 

сечениях; µж – динамическая вязкость жидкости; Lтр – длина трубы. 

У стенок трубы (при r = Rтр) скорость wж = 0, а на оси потока (при r = 

0) скорость будет максимальной: 
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Определим расход жидкости при ламинарном течении в круглой трубе. 

Так как эпюра распределения скоростей в круглой трубе при ламинарном 

режиме течения имеет вид параболоида вращения с максимальным 

значением скорости в центре трубы, то расход жидкости численно равен 

объему этого параболоида. Как известно, объем параболоида равен площади 

основания (сечения трубы) на половину его высоты (максимальной 

скорости), соответственно, в нашем случае: 
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Если вместо Rтр подставить диаметр трубы Dтр, то формула (19) 

приобретет вид: 
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Расход потока в трубе можно выразить через среднюю скорость wср: 

4
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D
wQ





,                                                                                           (21)   

тогда значение средней скорости потока из формул (20) и (21) примет 

вид: 
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Используя (22), определяем потерю давления в трубе, которая будет 

равна:  
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Если в формуле динамический коэффициент вязкости µж заменить 

через кинематический коэффициент вязкости ж и плотность ж (µж = жж), 

а также разделить обе части равенства на объемный вес жидкости (ж = ж g), 

то получим:  
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Так как левая часть полученного равенства равна потерям напора hпот в 

трубе постоянного диаметра, то окончательно это равенство примет вид: 
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Используем универсальную формулу Дарси-Вейсбаха [57], которая, в 

наших обозначениях, записывается: 
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где =64/Re – коэффициент гидравлического сопротивления в 

ламинарном режиме [57]; Re=wсрDтр/ж – число Рейнольдса.  
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Приравнивая формулы (25) и (26) и подставляя в них формулу 

коэффициента гидравлического сопротивления, с учетом выражения для 

числа Рейнольдса, получаем: 
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Таким образом, получаем формулу (25). Следовательно, формула (17) 

может быть использована для аппроксимации скорости в задаче 

конвективного теплопереноса в трубе между потоком жидкости и стенками 

трубы. 

Как уже отмечено, в случае, когда перенос тепла происходит в 

жидкости, текущей внутри трубы в ламинарном режиме, необходимо 

рассматривать задачу теплопереноса в потоке и стенке трубы как 

сопряженную. В этом случае перенос тепла в потоке жидкости описывается 

следующим дифференциальным уравнением конвективного переноса [59]: 
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где wж(r) – распределение по r скорости потока жидкости в трубе в 

направлении x движения жидкости. В случае установившегося ламинарного 

гидродинамического режима эта величина определяется уравнением (17).  

Переменные r и x меняются в пределах области существования 

решения по x (0≤x≤Lтр) и по у (0≤r≤Rтр). 

Дифференциальное уравнение теплопроводности для полого цилиндра 

(трубы) имеет вид [46]: 
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где аж в (28) и атр в (29) – соответственно, коэффициент 

температуропроводности в потоке жидкости в трубе и коэффициент 

температуропроводности в непроницаемой стенке трубы. 

В отличие от уравнения (28) в уравнении (29) отсутствует 

конвективная составляющая, и область существования решения по радиусу r 

ограничена стенками трубы (Rтр ≤r≤Rст). 

Для уравнения (28) имеет место граничное условие симметрии: 
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                                                                                 (30)  

Уравнение (30) показывает, что имеет место осевая симметрия поля 

переноса тепла относительно оси x, направление которой совпадает с 

направлением потока жидкости в трубе. Начальное условие для переноса 

тепла в потоке жидкости следующее: 

  начж TxrT 0,,                                                                                   (31)    

Уравнение (31) показывает, что в начальный момент времени 

температура потока жидкости в трубе имеет определенное значение (Tнач). 

Начальные условия для теплопереноса в трубе соответствуют граничным 

условиям для жидкости внутри этой трубы: 

  начтр TxrT 0,,                                                                                 (32)  

Для теплопереноса в трубе принимаются граничные условия первого 

рода: 

  консттр TxRT ,,                                                                            (33)      

Уравнение (33) показывает, что в начале переходного процесса на 

поверхности трубы мгновенно устанавливаются температуры (Tкон), которая в 

дальнейшем не меняются за счет интенсивной теплоотдачи на внешней 

стороне трубы, что соответствует граничным условиям первого рода.  

Условием сопряжения тепловых полей жидкости и стенки трубы 

считаем условие идеального теплового контакта, определяемое уравнениями 

равенства температур на границе: 
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    ,,,, xRTxRT тржтртр                                                      (34)  

Тепловые потоки на внутренней поверхности трубы между трубой и 

жидкостью определяются уравнением: 
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где ж – коэффициент теплопроводности жидкости; тр – коэффициент 

теплопроводности трубы. 

Для решения задачи теплопереноса (22)…(29) с учетом (17) для 

конвективного члена воспользуемся методом конечных разностей [41]. 

Вначале рассмотрим стационарное температурное поле, которое 

является предельным случаем задачи (22)…(29) при времени переходного 

процесса →∞. В этом случае производные по времени обращаются в ноль. 

Для потока жидкости в трубе это соответствует следующему 

соотношению: 
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                              (36)  

Уравнение (36) получено из уравнения (22) и для его решения 

используются следующие граничные условия:  

условие симметрии: 

 
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xTж
 ,                                                                                   (37)        

условие равномерного распределения температуры при поршневом 

характере течения жидкости на входе в трубу: 

  начж TrT 0,                                                                                    (38)     

Для стенок трубы уравнение (23) преобразуется к виду: 
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Граничным условием для этого уравнения является условие первого 

рода на внешней поверхности трубы: 

  консттр TxRT ,                                                                              (40)           

На внутренней стенке трубы имеет место условие сопряжения, 

определяемое уравнениями, полученными из (28) и (29): 

условие сопряжения тепловых полей: 

   xRTxRT тржтртр ,,  ,                                                              (41)  

условие сопряжения тепловых потоков на внутренней стенке трубы: 
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Таким образом, система уравнений (36)…(42) определяет стационарное 

температурное поле установившегося теплового режима сопряженной задачи 

теплопереноса между движущейся жидкостью и трубой, наружная стенка 

которой интенсивно охлаждается до конечной температуры внешней среды. 

С практической точки зрения задача (36)…(42) интересна для расчета 

длины трубы, которая позволяет получить требуемую температуру 

охлаждения жидкости на выходе их аппарата. В этом случае определяем 

одномерную сетку по текущему радиусу (r). Для упрощения последующих 

выкладок узлы сетки определяем с равномерным шагом (∆h), значение 

которого определяется из условий сходимости и устойчивости явной схемы 

решения задачи. Дополнительными условиями выбора шага сетки являются 

положение одного из узлов сетки точно на границе жидкости и внутренней 

сетки трубы, а также последнего узла сетки на внешней поверхности трубы 

(рисунок 2). 

Рассмотрим пример численного решения задачи (36)…(42) для случая, 

когда число узлов сетки по оси течения потока изменяется от 0 до MaxX 

(0 ≥ i ≥ MaxX) с шагом (∆x),  
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где MaxX – варьируемый параметр числа шагов, обеспечивающий 

требуемый нагрев жидкости. Число шагов по текущему радиусу изменяется 

от 0 до MaxR (0 ≥ j ≥ MaxR), 

где MaxR – варьируемый параметр числа шагов перпендикулярно оси 

потока от центра (0) к внешней стенке трубы (MaxR). Положение внутренней 

стенки трубы определятся точкой (jR), для которой выполняются неравенства 

(3≥jR>MaxR). Минимальное число точек внутри потока жидкости равно 

трем, для корректного учета условий симметрии и сопряжения 

рассматриваемой задачи.  
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Рисунок 2 - Определение узлов сетки для области решения сопряженной задачи 
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Рассмотрим разностные схемы этой стационарной задачи в области 

потока жидкости и стенки трубы. 

В данном случае сетка определяется в пространстве решений по 

номерам узлов определяемым матрицей (ti,j), где i = 0, 1, …, MaxX; 

j = 0, 1, …, jR. Для внутренних узлов сетки разностный аналог уравнения (36) 

имеет вид: 
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        (43) 

с учетом (17) разностная схема (43) приобретает вид: 
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Разностная схема (44) определяет изменение температурного поля для 

внутренних узлов сетки потока жидкости. В тоже время для точек на оси 

потока необходимо учесть условие симметрии (37). В этом случае в 

уравнении (36) слагаемое: 
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Следовательно, с учетом (45) расчетная схема (44) для оси потока 

приобретает вид: 
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Для получения расчетной схемы с учетом условия симметрии (46) 

подставим в него индекс (j=0): 
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                         (47) 

На стенке трубы скорость потока жидкости равна нулю (условие 

«прилипания»), следовательно, в уравнении (42) при (j=jR) конвективный 

член отсутствует: 
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      (48) 

В уравнение (48) входят значения температурного поля границы (ti, jR) и 

стенки трубы (ti, jR+1). Эти величины должны учитывать условия сопряжения 

тепловых потоков (41). Для учета условия сопряжения используем 

разностную схему этого уравнения: 

 

     (49) 

Выражая из уравнения (49) температуру в точке (ti, jR+1): 

 

      (50) 

Получаем расчетную схему для температурного поля в точке сопряжения: 

 

(51) 

Таким образом, уравнения (44), (47) и (51) образуют систему 

разностных уравнений для расчета температурного поля потока жидкости 

внутри трубы. 

Для разностной схемы температурного поля стенок трубы сетка 

определяется в пространстве решений по номерам узлов определяемым 

матрицей (ti,j), где i = 0, 1, …, MaxX; j = jR,  jR+1, …, MaxR. Для внутренних 

узлов сетки разностный аналог уравнения (39) имеет вид: 
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(52) 

Используем уравнение (52) для слоя на внутренней поверхности трубы  

(j=jR): 

 

   (53) 

В уравнении (53) присутствует температура точки, находящейся в 

потоке жидкости (ti, jR-1). Для ее аппроксимации используем уравнение, из 

которого выразим (ti, jR-1): 

 

(54) 

Для упрощения дальнейших алгебраических преобразований без 

потери общности решаемой задачи нормируем температурные поля на 

отрезке (0…1). В этом случае t0, j=1 для j= 0, 1, 2, 3, …, MaxR-1 и t0, MaxR =0 и 

уравнение (52) для внешней границы трубы (j= MaxR-1) приобретет вид: 
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Учитывая значение нормированного температурного поля на внешней 

границе трубы, имеем из (55) следующую расчетную схему: 
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Таким образом, уравнения (52), (54) и (56) образуют систему 

разностных уравнений для расчета температурного поля стенки трубы. 

Решение задачи переноса тепла от потока жидкости внутри трубчатой 

мембраны к наружным стенкам, интенсивно охлаждаемым внешней средой 

для случая, когда размеры потока текущей жидкости сопоставимы с 

размерами трубы, а конвективный перенос тепла внутри потока сопоставим с 
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аппроксимации неявной схемы решения [60]. Такая постановка задачи 

позволяет повысить устойчивость численного решения. Дополнительно для 

повышения устойчивости численной аппроксимации выбирается 

равномерная сетка, как по радиусу, так и по оси потока. 

Сетка определяется в пространстве решений по номерам узлов 

определяемым матрицей (ti,j), где i=0,1,…,Max X; j=0,1,…,jR. Для внутренних 

узлов в ламинарном потоке жидкости внутри трубы разностная схема 

приобретает вид [59]: 

, 

     (57) 

где ∆h-шаг по радиусу; Rтр – внутренний радиус трубы (потока 

жидкости); ∆x – шаг по длине; аж- температуропроводность потока жидкости; 

Рнач – начальное давление в трубе (потоке жидкости); Ркон – конечное 

давление в трубе (потоке жидкости); µж – динамическая вязкость жидкости; 

Lтр – длина трубы. 

В отличие от решения, полученного в [59], численное решение позволяет 

не вводить предположение о линейности температурного поля жидкости. В 

этом случае уравнение (57) решается относительно (ti-1,j), что характерно для 

решения на основе неявной схемы: 
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   (59) 

После приведения подобных в каждом из слагаемых правой части 

трехточечной схемы (59), получаем окончательное выражение для расчета 

внутренних узлов в ламинарном потоке жидкости внутри трубы: 

 

(60) 

Для осевого узла сетки (j=0) неявная разностная схема (57), с учетом 

условия симметрии на оси потока жидкости (сингулярный член стремится к 

нулю), примет вид: 

 

  (61) 

Разрешая уравнение (61) относительно (ti-1, 0) и группируя относительно 

(ti, 0, ti, 1) получаем разностную схему: 
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(62) 

Из двухточечного характера полученного разностного уравнения 

следует, что получено условие замыкания слева для уравнений неявной 

схемы решения. 

На внутренней стенке трубы (Δh jR=Rтр) используем условие 

«прилипания»: 

 

(63) 

В этом случае уравнение переноса энергии имеет вид: 

 

   (64) 

Используя закон сохранения энергии, запишем количество энергии 

переходящей от жидкости в пограничном слое к стенке трубы. Площадь 

нормали поверхности, через которую проходит тепло от жидкости к стенке 

равна выражению (2·π·Rтр·Δx), тогда количество тепла переходящее от 

жидкости к стенке можно получить из следующего выражения: 

 

(65) 

Это количество тепла (65), переходящее от пограничного слоя 

жидкости к трубе, должно быть равно количеству тепла, переходящему от 

внутренней поверхности трубы к наружной стенке: 

 
(66) 

При этом температурный напор в этих слоях (65), (66) должен 

соответствовать условию сопряжения, определяемому следующим 

уравнением: 
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  (67) 

С учетом баланса тепла (65), (66) и условия сопряжения на стенке 

трубы (67) имеем систему уравнений: 

 

(68) 

 
(69) 

Для решения полученной системы уравнений (68), (69) выразим из 

условия сопряжения на стенке трубы (67) точки в слое внутри стенки, 

прилегающие к внутренней поверхности трубы: 

 

(70) 

 

(71) 

Из уравнения баланса тепла найдем значение температуры перед 

стенкой: 

 

(3.5      (72) 

И подставим в уравнение (72) полученные выражения для температур 

внутри стенки (70), (71), на прилегающем к внутренней поверхности трубы 

слое: 
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  (73) 

Условие сопряжения на внутренней стенке трубы кроме уравнения (64) 

дает равенство температур на этой стенке, поэтому приравняем полученное 

значение температуры (73) перед стенкой конвективному уравнению в 

пограничном слое: 

 

(74) 

Из (74) найдем значение температуры на стенке: 

 

(75) 

Группируя выражение (75) относительно узлов сетки разностную схему 

на стенке трубы по радиусу потока жидкости (j = jR) на основе условия 

сопряжения: 

t
i 1 jR 1

h ж t
i 1 jR 

 h тр t
i 1 jR 

 2 ж Rтр t
i jR 1



2 ж Rтр t
i 1 jR 

 h ж t
i 1 jR 1

 ж Rтр t
i 1 jR 1





h ж t
i jR 

 h тр t
i jR 

 2 ж Rтр t
i jR 





h ж ж Rтр


2 x aж ж Lтр 2 jR 3( )

h
3

h 2 Rтр  Pнач Pкон  jR 1( )











t
i jR 2



h
4
Pкон h

4
Pнач

2 h
3

 Rтр Pнач 2 h
3

 Rтр Pкон



8 x aж ж Lтр



Pкон Pнач  h 3 h 2 Rтр 

t
i jR 1





2 x aж ж Lтр 2 jR 1( )

h
3

h 2 Rтр  Pнач Pкон  jR 1( )











t
i jR 





h ж t
i 1 jR 

 h тр t
i 1 jR 

 2 ж Rтр t
i jR 1



2 ж Rтр t
i 1 jR 

 h ж t
i 1 jR 1

 ж Rтр t
i 1 jR 1





h ж t
i jR 

 h тр t
i jR 

 2 ж Rтр t
i jR 





h ж ж Rтр


t
i 1 jR 

h ж ж Rтр 
2 ж Rтр t

i jR 1
 h ж t

i 1 jR 1
 ж Rтр t

i 1 jR 1
 h ж t

i jR 
 h тр t

i jR 
 2 ж Rтр t

i jR 


h ж ж Rтр

t
i jR 1

h
4
Pкон h

4
Pнач 2 h

3
 Rтр Pнач 2 h

3
 Rтр Pкон 8 x aж ж Lтр





h
3

h 2 Rтр  Pнач Pкон 





2 x aж ж Lтр 2 jR 3( ) t
i jR 2



h
3

h 2 Rтр  Pкон Pнач  jR 1( )

2 x aж ж Lтр 2 jR 1( ) t
i jR 



h
3

h 2 Rтр  Pкон Pнач  jR 1( )































h ж h тр 2 ж Rтр



 

49 

 

 

(76) 

Из полученного разностного уравнения следует, что найдено условие 

замыкания справа для системы разностных уравнений неявной схемы 

решения сопряженной задачи. Для расчета температурного поля ламинарного 

потока жидкости использовалась итерационное матричное уравнение 

следующего вида: 
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где коэффициенты матрицы mi, j определяются уравнениями (61), (63) и 

(77).  

Для повышения асимптотической устойчивости получаемого решения 

при значительном числе шагов по оси потока жидкости использовали 

алгоритмическую схему Кранка–Николсона [42].  

Матричное уравнение (77), содержащее разряженную ленточную 

матрицу решалось методом декомпозиции с использованием пакета 

MathCAD. Расчетный блок, реализующий расчетную схему (77), представлен 

ниже: 
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(78) 

Матрица M1, используемая в расчетном блоке (78), формируется в 

модуле формирования коэффициентов этой матрицы, который имеет 

следующий вид: 

 

(79) 
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Для получения температурного поля в стенке трубы использовались 

значения температуры на границах контура стенки. Этот контур 

ограничивается следующими параметрами: 

 температурным полем ламинарного потока жидкости на 

внутренней стенке трубы; 

 граничным условием первого рода на наружной стенке трубы; 

 начальным условием сопряженной задачи теплопроводности на 

входе в трубу; 

 значением производной для температуры внутри стенки, на 

прилегающем к внутренней поверхности трубы слое. 

Таким образом, имеем замкнутую систему ограничений для 

корректного решения задачи Пуассона, определяющего стационарное 

температурное поле в стенке трубы. Для решения этой задачи использовали 

утилиту relax пакета MathCAD [61], возвращающую матрицу температурного 

поля, получаемую на основании решения задачи Пуассона 

модифицированным методом Гаусса – Зейделя. Утилита использует 

подгоночный параметр – спектральный радиус итераций Якоби (rJac), 

значение которого рассчитывалось из выражения: 

R
rJac

max

2
1


 , (80) 

где max R – максимальное число узлов сетки по радиусу.  

 

 

2.2 Постановка и решение сопряженной задачи конвективного 

переноса массы с диффузией в трубчатой мембране от внутреннего 

потока 

 

 

Массоперенос при ламинарном течении жидкости в трубчатой 

тонкостенной мембране (рисунок 3) происходит конвекцией в потоке и затем 

диффузией в стенке мембраны. В зависимости от смачиваемости мембраны 
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ее поры заполняются жидкой фазой внутреннего потока, из которой 

происходит перенос массы, или заполняется фазой растворителя из внешнего 

потока. Характерными размерами трубчатой мембраны является внешний 

радиус мембраны (Rтр); внутренний радиусом мембраны (Rст). Толщина 

стенки половолоконной мембраны (Rтр - Rст) как правило, составляет от 10% 

до 20% внутреннего радиуса мембраны. В этом случае для решения 

сопряженной задачи конвективной диффузии важно учитывать условии 

сопряжения конвективного потока внутри трубы и диффузионного потока в 

стенке мембраны. Кроме того численное решение задачи конвективной 

диффузии предполагает использование трех точечной схемы аппроксимации 

частных производных по области существования решения. В этом случае 

минимальное количество точек связанных со стенкой мембраны должно быть 

не менее трех.  

Рассмотрим случай, когда две точки расположены на внешней и 

внутренней границе стенки мембраны, а одна в ее середине. Тогда 

максимальный шаг сетки (определяющий минимальный объем вычислений) 

по радиусу определяется формулой: 

2

ñò ò ðR R
h


 

                                                                                      (81) 

В этом случае область моделируемого пространства определяется 

внешним и внутренним радиусом мембраны. Шаг сетки определяет 

последовательность точек на числовой оси радиуса исследуемого 

гидравлического пространства. 

Исходя из условия симметрии массопереноса относительно 

гидравлического радиуса, можно ограничиться пространством от оси трубы 

до стенки мембраны. Расход жидкости во внутреннем потоке определяется 

для моделируемого перепада давлений. Расход жидкости во внешнем потоке 

принимается значительным и за счет этого концентрация жидкости во 

внешнем потоке достигает условного нуля. У стенки мембраны скорость 

равна нулю, т.е. принимается условие «прилипания». От стенок мембраны к 
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оси внутреннего потока профиль скорости плавно нарастает и по 

поперечному сечению потока представляет собой параболоид вращения, а 

сечение параболоида осевой плоскостью - квадратичную параболу. Расход 

внутреннего потока жидкости идущего по одной мембране определяется 

формулой: 

 

Рисунок 3 - Схема сопряженной задачи конвективного переноса массы с 

диффузией в трубчатой мембране от внутреннего потока 
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где Pнач и Pкон – давления соответственно в начальном и конечном 

сечениях; µж – динамическая вязкость жидкости; Lтр – длина мембраны. 

У стенок мембраны (при r = Rст) скорость wж = 0, а на оси потока (при   

r = 0) скорость будет максимальной. Изменение скорости по радиусу 

определяется формулой: 
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Таким образом, использование формулы (83) позволяет оценить 

скорость внутреннего потока жидкости в задаче конвективного 

массопереноса в модуле между внутренним потоком жидкости и стенками 

трубчатой мембраны. В этом случае перенос массы в жидкости описывается 

дифференциальным уравнением конвективного переноса. Построим явную 

схему решения задачи от поверхности трубчатой мембраны: 

 
  (84) 

Разностный аналог условия сопряжения на основе левой и правой 

аппроксимации первых производных по параболической трех точечной схеме 

дает в общем виде следующее соотношение: 

 

    (85) 

где KM – коэффициент сопротивления мембраны.  

Таким образом, начальное распределение концентрации для 

сопряженной задачи внутреннего массопереноса целевого компонента может 

быть представлено в виде семейства концентрационных профилей зависящих 

от коэффициента сопротивления стенки мембраны. Получив начальный 

концентрационный профиль (Рисунок 4) можно использовать эти данные для 

расчета точек очередного концентрационного профиля по оси потока 

жидкости внутри мембраны. Рассмотрим разностный аналог уравнения 

конвективной диффузии: 
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Уравнение (86) позволяет рассчитывать эти значения для внутренних 

узлов сетки потока жидкости (т.е. Ci,j для j = 1, 2, …, jст0 -1): 
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  (87) 

 

На оси симметрии потока жидкости внутри мембраны устраняем 

сингулярность за счет использования условия симметрии (первая 

производная по радиусу в точке симметрии равна нулю) и приравниваем в 

полученном уравнении (Ci-1,-1 = Ci-1,1  – следствие условия симметрии): 

 

 (88) 

Выражая из (88) значение неизвестной концентрации (Ci,0), получаем 

условие замыкания на левой границе сетки: 

 

(89) 
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Рисунок 4 - Начальное распределение концентрации для сопряженной задачи 

внутреннего массопереноса целевого компонента 

Таким образом, используя начальный концентрационный профиль 

(i = 0) и уравнения (87) и (89) можем определить новые значения 

концентрационных профилей для слоев (i = 1 и i = 2). Анализируя уравнение 

(3.69) видим, что его можно использовать для любых слоев по оси мембраны 

(i = 1, 2, …): 
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определяются по формулам (87) и 89), следовательно, для расчета 

концентрации на внутренней границе половолоконной мембраны и в 

середине стенки этой мембраны можно использовать следующую систему 
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, 

(91) 

где константы второго уравнения (A_0, A_1, A_2) из системы (91) 

определяются следующими соотношениями: 

для A_0: 

 

(92) 

для A_1: 

 

(93) 

для A_2: 

 

      

(94) 

Решение системы разностных уравнений (90) относительно точек сетки 

принадлежащих стенке трубчатой мембраны дает следующие разностные 

операторы для расчета концентраций в этих узлах: 

для точки на внутренней стенке трубчатой мембраны: 

, 

(91) 

для точки на середине стенки половолоконной мембраны: 
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(92) 

Таким образом, уравнения (83), (84), (91) и (92) образуют систему 

разностных операторов явного типа для расчета концентрационного профиля 

внутри трубчатой мембраны в том случае, когда концентрация на ее внешней 

поверхности равна нулю. Рассмотрим влияние коэффициента сопротивления 

стенки мембраны на средне избыточную концентрацию (ink), определяемую 

по формуле численного интегрирования трапеций для цилиндра: 

 

(93) 

Сравнительное влияние коэффициента сопротивления (KM) стенки 

трубчатой мембраны в пределах от 1,1 до 4,9 на избыточную концентрацию 

представлено графически в виде зависимости изменения избыточной 

концентрации по длине мембраны (рисунок 5). Как видно из представленных 

данных, это влияние незначительно и быстро нивелируется по длине 

мембраны. Кроме того, установлено, что предложенная явная схема 

интегрирования краевой сопряженной задачи устойчива до коэффициента 
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сопротивления равного 5. На графике (рисунок 5) влияние коэффициента 

сопротивления мембраны отображается недостаточно наглядно и 

зависимость неустойчива.  

 

Рисунок 5 - Изменение средней концентрации для сопряженной задачи 

внутреннего массопереноса целевого компонента при изменении 

сопротивления стенки мембраны (явная схема) 

Для повышения эффективности численных экспериментов были 

проведены преобразования формул   (87), (89), (91) и (92) в систему 

уравнений неявных разностных операторов для расчета концентрационного 

профиля внутри мембраны при больших значениях коэффициента 

сопротивления мембраны. В результате аналогичных расчетов, выполненных 

по неявной схеме, были получены изменения средней концентрации по длине 

мембраны в зависимости от коэффициента сопротивления стенки мембраны 

(рисунок 6). 
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Рисунок 6 - Изменение средней концентрации для сопряженной задачи 

внутреннего массопереноса целевого компонента при изменении 

сопротивления стенки мембраны (неявная схема) 

 Как видно из представленного графика, применение неявной схемы 

позволило повысить устойчивость численного моделирования, однако 

влияние коэффициента сопротивления стенки мембраны было 

незначительным. Поэтому рассмотрим это влияние на графике 

относительного изменения концентрации относительно мембраны, в которой 

коэффициент диффузии равен коэффициенту диффузии жидкости (KM = 1).  
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Рисунок 7 - Относительное изменение средней концентрации для 

сопряженной задачи внутреннего массопереноса целевого компонента по 

отношению к отсутствию сопротивления мембраны 

 

В этом случае значение относительное изменение концентрации более 

наглядно и может быть представлено в виде следующей графической 

зависимости (рисунок 7). Как видно из представленного графика это влияние 

носит неоднородный характер. 

В начальный момент времени массоперенос ниже эталона (KM = 1), 

затем выше, а после точки равновесия опять ниже с тенденцией постепенного 

нивелирования влияния сопротивления мембраны. В любом случае это 

влияние носит локальный характер, что связано со значительной 

неравномерностью начального этапа массопереноса. 

В дальнейшем рассматривались критериальные зависимости 

определяющие интенсивность массопереноса компонента в процессе внутри 

мембраны конвективной диффузии. 
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В качестве фундаментальных параметров варьирования использовались: 

температура масла в трубе (потоке жидкости); начальное давление в трубе 

(потоке жидкости); длина трубы (потока жидкости); коэффициент 

сопротивления мембраны; внутренний радиус трубы (потока жидкости); 

внешний радиус трубы (стенки). Учитывая значительное число 

моделируемых параметров, они были преобразованы в безразмерные 

комплексы, которые представляли собой факторы изучаемого процесса:  

 

(94) 

 

(95) 

 

(96) 

 

 

(97) 

 
(98) 

 

В качестве функции отклика использовался параметр NX в уравнении: 
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(100) 

В качестве плана эксперимента был выбран трехуровневый полный 

факторный эксперимент второго порядка по восьми фундаментальным 

переменным: температура жидкости в трубе; начальное давление в трубе 

(потоке жидкости); длина трубы (потока жидкости); коэффициент 

сопротивления мембраны (отношение коэффициентов диффузий); 

внутренний радиус трубы (потока жидкости); внешний радиус трубы 

(стенки). Для уменьшения числа варьируемых переменных они были 

обработаны по формулам (94) – (100). В результате были получены 

следующие соотношения плана эксперимента (таблица 1). 

 

Таблица 1 - Параметры планирования численного эксперимента 
 

Параметры Sc KA KL Pe Re NX 

X1 X2 X3 X4 X5 Y 

Минимум 407 1 2,347 266 0,187 0,109 

Среднее 906 8 2,450 8922 12,870 2,520 

Максимум 1535 15 2,552 43210 98,190 6,452 
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Рисунок 8 - Регрессионные нагрузки полнофакторной модели массопереноса 
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Рисунок 9 - Регрессионные нагрузки полнофакторной модели массопереноса 
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Рисунок 10 - Влияние Pe на интенсивность массопереноса трубчатой 

мембраны – число единиц переноса Nx 

 

Предварительный анализ факторных нагрузок показал, что часть этих 

факторов коррелированна между собой (таблица 2). 

 

Таблица 2 - Взаимная корреляция параметров планирования 

численного эксперимента 
 

Парная 

корреляция 

Sc KA KL Pe Re 

X1 X2 X3 X4 X5 

Sc X1 1,000     

KA X2 -0,035 1,000    

KL X3 0,000 0,000 1,000   

Pe X4 0,025 -0,001 0,720 1,000  

Re X5 -0,312 0,010 0,612 0,828 1,000 
 

Анализ показал возможность исключить пятый фактор (критерий 

Рейнольдса) из дальнейшего рассмотрения, как сильно коррелированный.  

В дальнейшем был проведен последовательный регрессионный анализ 

полученных данных, направленный на выделение значимых факторов и их 

взаимодействий в рассматриваемом процессе (рисунок 8). 
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Их графика видно, что нагрузки факторов образуют три группы. 

Однако, учитывая неортогональность обрабатываемых данных, проводили 

процедуру последовательного исключения незначимых факторов из 

регрессионной модели (рисунок 9). Проведенный статистический анализ 

показал, что статистически значимое влияние на функцию отклика Nx 

оказывает Pe и KL: 

  LLLX KPePeKKPeN  00183.001195.06466.55056.37, 2
       

X33 X4 X34 Y-пересечение 

-5,64662 -0,01195 0,00183 37,50558 

KL
2 Pe KL∙Pe NX 

 

Из представленных данных следует, что основное влияние на 

интенсивность массопереноса половолоконной мембраны оказывает Pe, 

поэтому в дальнейшем была построена зависимость Nx только от этого 

параметра (рисунок 10). Как видно из представленного графика эта 

зависимость носит степенной характер. Поэтому в дальнейшем была 

построена степенная модель, определяющая влияние изучаемых параметров 

процесса на интенсивность массопереноса: 

  70166.000983.000098.0100135.1193203.0,,   PeKKScPeKKScN LALAX       

 

Sc KA KL Pe NX 

1,100135 -0,00098 -0,00983 -0,70166 0,193203 

X1 X2 X3 X4 Y1 

 

 

Таблица 3 - Параметры адекватности численного эксперимента 

степенной модели 
 

Регрессионная статистика 

Множественный R 0,894 

R-квадрат 0,799 

Нормированный R-квадрат 0,794 
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Стандартная ошибка 1,115 

Наблюдения 168 

F инф 162,2 

 

Найденная степенная зависимость адекватно отражает данные 

численного моделирования. 

Таким образом, решение сопряженных задач массо- и теплопереноса 

проведено методами конечных разностей, и результаты численного 

моделирования кинетических зависимостей представлены уравнениями в 

обобщенных переменных. 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 

 

1. Процессы переноса массы и тепла системы «жидкость – жидкость» в 

аппаратах с объемом, структурированном мембранными перегородками, 

обеспечивают стабильные и высокие удельные отношения площади 

поверхности раздела фаз к объему, что позволяет создать аппараты с 

независимыми по расходу и направлениям потоков, реализующие 

инновационные процессы комплексной технологии переработки 

растительных масел, позволяющие повысить степень энергосбережения, 

безотходности и экологической безопасности, что обеспечивает 

конкурентоспособность современного производства. 

2. При анализе интенсивности процессов массо- и теплопереноса в 

аппаратах с объемом, структурированном мембранами, необходимо 

учитывать сопротивление мембран и формулировать задачу конвективного 

переноса в текущей среде как сопряженную с переносом потоков диффузией 

и теплопроводностью в стенке мембраны. 

4. Решение сопряженных задач массо- и теплопереноса проведено 

методами конечных разностей, и результаты численного моделирования 

кинетических зависимостей представлены уравнениями в обобщенных 

переменных. 

5. Описание переноса потоков через мембраны при изменении 

давления с обеих сторон мембраны получено решением методом 

операционного исчисления системы обыкновенных дифференциальных 

уравнений через давления с граничными условиями для любой комбинации 

патрубков внутреннего и внешнего объемов в модуле. 
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