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水平筋群を流下する水膜の蒸発モデル

中里見 正 夫＊・A. E.  Bergles＊＊

Film Evaporation Model on Horizontal Tubes

Masao NAKAzAToMi， A. E.  BERGLEs

Abstract

 A mathematical model of the film evaporation process based on Nusselt's film condensation work is

presented.  Evaporation heat transfer coeffieients ca！culated using the model are presented against main

parameters for thin water film flowing over the outside of horizontal smooth tubes.  Comparison between

the results of the model and experimental results using 19. 0 mm O. D.  smooth tubes heated with hot

water.  Heat transfer data were obtained under saturation conditions ; temperature ranging from 6. 0 to

13. 0。C， film water flow rate up to 300 kg/hm and heat flUx up to l. 3×104 kcal/m2h. 

1. ま え が き 2. 使用した記号

 液膜流を利用した熱交換器は加熱および冷却の両分野

で広く利用されている. それは，熱伝達係数が高い値を

示すことによるといえよう. 水平管群を流下する液膜の

蒸発特性をは握するために，沸騰を伴なわない条件下の

熱伝達係数を知る必要がある. 

 本報では，ヌセルトの膜状凝縮モデルを蒸発液膜に適

用し，蒸発に関する数学モデルを確立した. このモデル

によると，液膜は層流で管外表面を完全に覆い，液膜表

面から蒸発しているものと仮定する. したがって，一つ

の理想的な蒸発モデルであるから，液膜流量が特に少な

い場合には実際の現象とかけ離れる可能性がある. 

 今日では，水膜の蒸発性能の向上を目ざして，管外表

面に種々の加工を施したいわゆる加工管が多数考案さ

れ，熱交換器に使用され始めている. これらの管の性能

を比較検討するための有効な手法がこれまで不十分であ

ったように思われる. 本蒸発モデルは種々の実験条件に

対して一つの基準値を与え得るから，蒸発性能を比較検

討する上でも一つの有力な手段となり得よう. ここで

は，平滑管の実験データを用いて，本蒸発モデルに基づ

いた計算結果と比較た. 
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式(16)で定義される値

式(25)で定義される値

液体の比熱kca1/kg℃

管径m
面積 m2

温水の流量 kg/h

重力の加速度(＝1. 271×109m/h2)

ヌセルトモデルによる液膜の平均熱伝達係数

                  kcal
                  m2h OC

式(30)で定義される液膜のみかけの熱伝這係数

                  kcal
                  inL'hOC

管内単相流の熱伝達係数kca1/m2h。C

みかけの熱貫流率kca1/m2h。C

長さ m

絶対圧力mmHg
禦ミ量kcal/h

熱流束kcal/m2・h

管の半径m
蒸発禦ミkcal/kg

温度。C

温水の伝熱管入口出口温度差。C
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dtw 伝二面過熱度 OC

u，v速度m/s

  管壁心方向の長さm

  管壁に垂直方向の長さm

   式(22)で定義される値

  管外表面の液膜で覆われた面積割合(ぬれ率)

  液膜流量kg/h・m

   液膜の厚さm

  対数平均温度差。C

   熱伝導率kcal/m・h・。C

   粘性係i数kg/m・h

   密度 kg/m3

   角度

  字

y
W

液膜

管内

入口

液相

平均

管外あるいはみかけの値

出口

飽和

合計

蒸気

壁面

3. 液膜蒸発に対するヌセルト理論の適用

 ヌセルトは1916年に水平管群上の液膜凝縮理論を発表

した1). その解析は次の仮定に基づいている. 

(1)凝縮は液膜自由表面で起こり，熱は過冷液膜を通し

 て管壁へ伝導で伝わる. 

(2)液膜自由表面の温度は飽和温度とする，

(3)管の表面方向への熱移動は無視する. 

(4)四壁温度には温度分布はないものとする. 

(5)液膜の流れは層流で定常とする. 

(6)蒸気速度は無視する，

(7)液膜の厚さは管半径に比較して十分に小さいものと

 する. 

 以下には，上記の仮定が近似できるような理想的な液

膜蒸発モデルを考え，ヌセルトの解析に準じて進めた解

析結果について述べる. 

 Fig. 1は，ヌセルト理論を適用した理想的な蒸発液

膜を示したもので，液膜の流れは層流とする. 液膜に対

      ム献

        1禦ぎ

            ｝
       『一『'『 ，y

        ロ       ↓グ

       xtV14， fo二△「

       ジト＼

        じ                l N
        コ           く
            ～      H一一1
                   ノ

        1グ

       、「

Fig. 1 Evaporation Model for Liquid Film

して仮定7を適用すると次の層流境界層の方程式を用い

ることができる. 

 連続方程式:

    むは   ツ
    一＋4＝0              (1)
      ∂ア    ∂κ

 運動量方程式:

    ・・磯柳聯蝿舞＋・(・t 一・・)・i・φ

                      (2)

 エネルギ方程式:

    Cp・・1・磯＋c，・・1・弓一聯(3)

ここに，U， Vは液膜のX方向およびy方向の速度成

分，tは温度， Cp，々およびμ乙は液膜の比熱，熱伝

導;率および粘性係i数，ρしおよびPvは液膜および蒸気

の密度である. 

 境界条件は

  ア＝0(加熱面)でu＝v＝0，t＝tw
                      (4)              
  y＝δ(液膜表面)でμグ脅＝0，'＝ts

液膜表面の条件には仮定6を用いている. 

 液膜厚さδの値は通常かなり小さいので流下速度も小

さい. そこで慣性力の影響を無視すると式(2)の左辺が

零となり次のように書ける. 

     92U              . 

    ・顎一一9●(P・一ρ・)slnφ  (5)

上式を積分し境界条件を用いて積分常数を決定すれば液

膜の速度分布式は次のようになる. 
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      9・(Pt一ρの sinφ
              (2δアーア2)    (6)    u＝         2μろ

液膜の平均速度Umは
   u. ＝＝一ig-S60 udy＝＝tg一:一1(i;liill｛！i2PiptePV)62・sin¢ (7)

 任意の座標Xにおける単位時間単位長さ当りの液膜

流量rは液膜の平均遠度Umを用いて次のように書け
る. 

          g .  pl(pL-p. )
   r ＝＝ pi . 6.  um＝                63・sin ip (8)            3 Lzi

微小区間dxにおける流量の変化量drは

            g ・ pl (pl-p. )
   dr ＝ pL ・ d(6 ・ um) ;t                  62 ・ sin ¢ dS
               μ乙

                      (9)

drはdxにおける蒸発量である. 

 蒸発量drは微少面積当りの移動熱量deを用いて

次のようにも書ける. 

    r・dr-de (lo)
ここに，'は蒸発熱である. deは，液膜の流れを層流

と仮定しているので熱伝導方程式を用いて次のように書

き表わされる. 

    d2 ＝＝ 一 zt k'e 3-IE-tS dx (m

式(10)と式(11)からdrは次のようになる. 

    dr一一亨・等ぬ4・  (12)

 このように，蒸発量drは式(9)と式(12)によって表

わされる. 豪壮とdx＝R・dφの関係を用いると次式が

得られる. 

  ttti(ts tu). . gt. . . ，gz-L:'＋e-tSPt(tW， Pv)sin¢62d6

                     (13)

上式を書き替えると

   d¢ ＝? sin ¢ ・ dY＋Y・ cos ¢ dip

      dY   3 . 
   万slnφ砺＋y・c・・φ一1＝0

式(19)は次のように解くことができる. 

   S-1 gY＝st/ii17s6. 4i3 ｛gj sjnV3¢ ・ d¢＋c｝

   鍔∫1・i・1/3di dφ＋C

ここに，

    6 .  sinli3¢＝. z

式(21)と式(22)から

    碧。δ・一号B・si轟，φ

また，式(7)と式(8)から

    1里。δ・一｛r，. 轟、一，募｝4/3

65

μ≒等錦離艦一δ・・dδ

ヌセルト1)は式(14)を次のように書き表わした. 

    B ・ d¢ ＝6 ・ d(63・ sin ¢)

ここに，

      ui.  Zt.  (ts-tw) .  R

    B三       r. g.  pl (pL-pv)

式(15)は次のように書ける. 

    B・ d¢＝ 3 63 sin ¢ d6十B4 ・ cos ¢ d¢

       3 . 
      ?sln ¢ dδ4＋δ4・C・Sφ dφ

変鵜ゴ鱒入すると

(14)

(15)

(16)

(17)

(18)

(19)

(20)

(21)

(22)

(23)

                    4
                   Sin4/3¢

                     (24)

式(23)と式(24)から定数Cが次のように求まる. 

    C一｛r・評，、綿、一，の｝4/3・b (25)

これを式(21)に代入し，式(22)の関係を用いて整理する

と，液膜厚さδを与える式が次のように求められる. 

  6＝Bii4 ' st・iiLgiinii3 1(一1)ii4 .  ( S gsinii3di .  dipl)ti4

     ＋茜. 房矯㌦))ユ/3｝ (26)

任意の位置Xにおける局所の熱伝達係数hxは

妬一λ‘煬M＝o一戸   (27)

で与えられる. 

 式(26)から液膜厚さを数値的に計算することができ

る. さらに，式(11)から熱流束q(＝d(～/dx)および式

(27)から局所の熱伝達係数がそれぞれ算出される. 平均

熱真束q. と平均熱伝達係数hfNの値はそれぞれ式

(11)と式(27)を伝熱管表面積(x＝・Oからx＝;t‘まで)

について積分し求められる. 

4・.  言十   算   手   Jl頂

 式(26)を用い液膜厚さを計算するために，ここでは

Table 1のように伝熱管を分割した. 次に計算の手順を

示す. 

(1)計算条件として管の半径R，液膜流量の初期値

 r。，飽和温度tsおよび管壁温度tωは与えるものと

 する. 
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(2)灘三脚・(一讐)に対する物駐値すなわ塘

 度Pt，粘性係数μ‘および熱伝導三々を求める. 

(3)飽和温度tsに対する蒸発熱rおよび蒸気の密度

 Pvを求める. 

(4)式(16)からBおよびBl/4を算出する. 

(5)式(25)からCおよびC1/4を算出する，

(6)表1の値を用いてφi・・1に対する局所の液膜厚さ

 δi，。1を式(26)から算出する. 

(7)式(27)から局所の熱伝達係i数砺一1を求める. 

(・)h、、. 、と㈱醸F、、。1(一・・D・・編・1)を用

 いて局所の熱移動量()φi. 、1を求める. 

(g)gφ，. . 1と蒸発熱rから局所の蒸発量∠1''φi-1を計

 算する. 

⑩ 局所の液膜流量r砺一1(＝＝ri-o一∠rφi. . i)を求め

 る. 

ω手順㈲に戻り，ri一・Oをrφレ1の値で置き替えて

CおよびC1/4を算出する. 

(1Z 表1のφi-1＝5。から¢i・・ 19 ・ 175。まで手順(5)から

 手順(1Dの計算を繰り返し行う. 

q3)φi ・＝ 1gまで計算が終了すると，平均熱伝達係tw hfN

 が算出できる. 

    乃・一麦1畿4φ(   et ＝tt?t・dtUt) (28)

⑭ rφ尉gの値は直下の次の伝熱管への液膜流量の初

 期値となる. 

5. 計 算 結 果

 なめらかな管の外壁が飽和液膜で完全に覆われる理想

的な液膜蒸発モデルは，特に液膜流量の小さい領域では

現実的ではないが，一つの規準値を与えるものとして重

要であろう. また，蒸発性能の向上を目的として管外表

面に種々の加工を加えた管が用いられているが，これら

の管の性能を比較検討する上で，本モデルの試算結果は

有用となろう. 

 前記の計算手順に従って，水膜に対して計算した結果

を示したものがFig. 2～Fig. 4である. これらの図は
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熱伝達係i数hfNに及ぼす主要パラメータの影響を理解

する上で重要であろう. 

 Fj9. 2とFig. 3は管外径Do＝19. Omm，伝素面過

熱度dt(＝tω一ts)＝5. 00Cとし， hfN lc及ぼす液膜流量

roおよび飽和温度ts(または圧力)の:影響を調べたも

のである. これらの図から，恥およびtsの値の変化は

hfNの値に強く影響を与えることがわかる. 

 Fig. 4は，飽和温度ts＝10℃とし，ゐ！N対roの

関係に与える管の外径の影響を調べたものである. 同図

によると. 勿Nに与える管径の影響は比較的小さいとい

える. 

6. 実験データとの比較

6. 1実験装置

実験装置の概要をFig. 5に示す. 蒸発管が水平に取

＠

⑮
'
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1 : Evapolation chamber

2 : Test sections

3 :Feeder (Tray (St syphon)

4 : Condenser

5 : Baffle plate

14:Vacuum pump
e : Thermocouples

 Fig. 5

o

6， 8， 11:Flowmeters

 7， 10:Pumps
 9 : Heater

12 : Hot water tank

13 : Heater ＆ cooler

15 : Manometer

-e : Mixing chambers

Schematic Drawing of Experimen. tal Loop

り付けられる容器本体の内部寸法は，幅0. 1m，長さ1

m，高さ0. 9mである. 透明のアクリル材で造られてい

るので内部の観察ができる. 水平型管は鉛直面内に，外

径16. Omm，ピッチ24. 5mm，16本，外径19. Omm，ピ

ッチ27. Omm，12本，外径22. 2mm，ピッチ33. Omm，

12本，外径25. 4mm，ピッチ38. Omm，9本までそれぞ

れ取り付け可能である. 

 本装置は，蒸発容器本体のほか，飽和水循環系統およ

び温水循環系統，凝縮器および制御バルブ類から成り立

っている. 飽和水循環系統はポンプ，流量計，予熱器，

流下液膜分配用トレイおよびサイホンから構成されてい

る. 水平管外壁で発生した蒸気は容器本体上部の凝縮器

で復水し，邪摩板で受けられ本体側壁を流下し，未蒸発流

量に合流する. 蒸発容器内の圧力は実験中一定に保持さ

れる・液膜流量が40kg/m・hを越える実験領域の場合に

は，流下液膜分配用トレイは大流量分配用としてガラス

球をつめた二重箱形を採用した. 外箱底部にはサイホン

と同一ピッチで流下用の孔(2. 5mm)が開孔されている・

 6. 2実験方法

 本実験の液膜流量の範囲はro＝3～300kg/m・hで

ある. τ▼oの値が比較的小さいために，多くの場合水平

管外壁は羊膜で完全に覆われることはない. 特に，

「o≦100kg/h・mの小流量では最上段の蒸発管であっ

てもほぼサイホンピッチと等しい間隔で斑蝶は分離し，

乾いた面が露:出している，伝熱面には，このように部分

的に乾いた面が存在するが，蒸発管の全機表面積に対す

るみかけの熱貫流率Koを次式のよう定義する. 

      G. cp dt
    Ko＝       Ft ●砺          (29)

ここに，Gは温水流量， Ftは伝熱管外表面積(＝π・

Do・L)， dtは温水の伝熱管入口，出口の温農差，θ・n

は対数平均温度差である. 

 一方，みかけの熱貫流率Koは，管内の温水側単相

熱伝達係数hsと管外の液膜熱伝達係数hf、とから次

式のように表わされる。

   L  l 1    1
  π・DoL Ko 一 π・1)i・. 乙。βe石

           1    1
       ＋ii一:・一156一::一Z7;一1］)・L・B7ii｝T.  (30)

ここに，βeは管内温水謬伝熱面の有効率，βは管外表

面の水油で覆われた部分の全外表面積に対する面積率で

ある. 管外表面が乾いている部分であっても，管内の温

水から管壁への熱伝達はフイン効果があるため完全に無

効ではないであろう. 以下では便宜上βe＝1と仮定し
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た.  (β・hfα)は管外水膜側のみかけの熱伝達係tw hf。

として次式のように表わす. 脳㍗04曜
U03
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ここで，hsは次式を用いて計算する. 

      hs'Di
    Nu＝一:         ＝O. 023 ' ReO'8 ' PrO'4
       Zl

熱流束qは次式から算出される. 

    q一町識・dt

6. 3実験結果とモデルとの比較

(31)

(32)

(33)

 前述したように，本実験範囲では水平管の外表面が水

膜で完全に覆われることは少なく，多くの場合三熱面が

部分的に露出している. 液膜流量が比較的大きい

P≧100kg/hmの場合，最:上部に配置された管No. 1

とNo. 2は水膜でほぼ完全に覆われるが， No. 3以降

の管では水野が偏流を伴ない乾いた伝三面の露出が急

激に増加する. これに対して，液膜流量が比較的小さ

いr＜100kg/h・mの場合には，最上部の管であって

も管外表面は水膜;で完全に覆われることはなく，サイホ

ンのピッチ間隙で二丁は分断されている. rの値の減

少と共に乾いた面の露出割合は増加する. 熱流束が極め

て小さいか，または等温の流れでは，液膜の小流量範囲

r＜100kg/h・mでも水平管の外壁は容易に水膜で完全

に覆われる. しかし，二流束の増加と共に水野は偏流

を生じ，分断され水膜の流れはリブレット流れとなる. 

。［コ

1 2 3 4 5 6
  Tube No. 

hfN， hfo'kgP ^thm

一・・一一一一・ @o 4Ll
一一一一@e 107・1

一一・一
@O 166. 7

一一@V2333
一 0300D

蜂

 
㍉
'
'
《
ノ
'
 
、
昌

 ヨ
 
声
声

 (a) uw＝:O. 42-vO. 48m/s， ts＝＝6. 01・s-7. 700C，

   Ps＝7. 0・N・7. 8tnmHg， dt＝＝4. 02・一v6. 660C

Fig. 7 Comparjson between hfo and hfN for Smooth

  Tube (Do ＝＝ 19. 0 and Di＝17. Omm Copper

  Tubes)

0
8
6
4

 
 
り
。
‘
N
F
＼
肩

x-lo3 uw＝1. O m/s

堂
、
z
さ
、
。
亡

1 2 3 4 5 6
  Tube No. 

hfN'hfO' kg［ ^th m

. 一一一一一一一一
@o 41. 1

一一一一
@.  107. 1

一一一
@Q 166. 7

一一一
@V 2333

   0 300. 0

Syphon ＆ Tray

Test
Sections

(一一一. 

〈'm' Hoi

〈一. .  water

''
. F一

Liquld Fitm

Fig. 6 Typical Example of The Evaporating Liquid

  Film for Smooth Tubes (Do ＝19. Omm， P＝10. 7

  mmHg， uw＝1. 26m/s， ro＝＝29. 5kg/hm)

 Fjg. 6は外径19mmの平滑銅管群(5本)の外壁を

流下する水回の観察写真をトレースしたものを示してい

る. 液膜流量roは約30kg/h・mである・サイホ≧から

真帆流下される最上部の管であっても，液膜はほぼサイ

ホンピッチで分断される，乾いた伝直面がかなり多く露

出している. このように水膜は多数の流れに分断され，

リブレット流れに類似している. そして下方の管へ流下

しつつ合流し細流の数は減少する. 

(Fig. 7) (b) uw＝＝1. Om/s， ts＝＝8. 55tv9. 050C，

     Ps＝8. 3・Nv8. 6mmHg， dt＝4. 25一一5. 010C

 Fig. 7(a)と(b)は測定値を用いて式(30)から計算し

たみかけの熱伝達係数hf・を示したもので，(a)図は管

内の加熱用温水速度がUw・・＝ O. 45m/s，(b)図は〃w＝

1. Om/sである. 水平管は外径19mmの平滑銅管6本

から成り，温水が下部の2本から流入し，2本つつ3パ

スに順次流入した後，最上部2本の管から流出する. 

hfoの値は管番号1と2ではほぼ同程度の値を示してい

るが，管番号の増加と共にすなわち下方の管の値が小さ

くなる傾向を示している. この傾向は，上述したように，

液膜流量が比較的大きいro ＝・ 40～300 kg/h・mの領域

であるため上方から1と2の管の外壁は水膜で砥ぽ完全

に覆われているが，それ以降の管外壁の水膜は分断しな

がらリブレット流れに移行していき乾いた伝熱面が増加

してくるためである. すなわち，水膜の蒸発に寄与する
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水平管群を流下する水膜の蒸発モデル 69

伝熱面が減少するためであろう. 液膜流量rの値の増

減によるhf・への影響は， rの値の増加と共にhf・の

値は増加する傾向を示しているがr≧160kg/h・mに

増加すると乃/。の値はほぼ一定値を示す. 

 三図中にはヌセルトモデルによる平均熱伝達係数hfN

の計算結果を線で示した. このモデルでは，水平管外壁

は完全に水干で覆われているいわゆる理想的な場合を想

定している. したがって，液膜流量は下方の管へ流下す

るにつれ蒸発量だけ減少するため，水膜の厚さは薄くな

りその結果勿πの値は増大する. 

 前述したように，本数学モデルに対する平均熱伝達係

数は一つの基準値を与えるから，本実験のように伝二面

が部分的に露出している場合の測定結:果との比較は，両

者の間にどの程度の相違があるかをみるところに意義が

ある，

             ヒ Fig. 7におけるhfNと乃痘の比較から次のことが

いえよう. rの値が160 kg/h・m以上の管番号1と2の

管では，二二がほぼ完全に管外壁を覆っているため本数

学モデルと類似し，熱伝達係数の値はほぼ一致してい

る. rの値が小さい場合および管番号で3以降の管で

は，二二;が分断されリブレット流れに移行しモデルから

相違するため，実験値の乃∫・は小さい値を示し侮πの

値と大きな差異を示すようになる. 

 Fig. 8は，外径Do＝19. Ommの水平円管に対して測

定した水回側の熱伝達係数乃∫・を示したものである. 

水平管には4本1組の3パス，合計12本の平滑管が用い

られた. 圧力と温水流量がほぼ一定のもとに水膜流量を

ro ＝＝6. 7～30. Okg/h・mの範囲で変化させた場合の測定

結果である. 水膜流量の値が小さいため，最上部の管

(Tube No. 1)であっても水膜はサイホンピッチで分

断されリブレット流れとなっている. そのため，大部分

の伝記面が露出し本蒸発モデルと著しく相違した水膜

の流れとなっている. したがって，図にみられるように

乃∫・と侮西の値には大きな隔たりがある. 

 この図から次の傾向を指摘することができよう. 水膜

流量の違いによって伽の値に系統的な差異がみられ

ない. 観察によると，水子流量の値が特に小さい「o≦

30kg/h・m範囲では，二二の流れが最上部の管からす

でにリブレット流れとなっていて，その細流の数と流路

がroの値の変化にほとんど影響されない. したがっ

て，hf・の値lc roの値の変化による影響が現れ難いも

のと推定される. 

 Fig. 8には蒸発モデルによる計算結果を5種類の線を

用いて示している. その内，roの値が10kg/h・m以下
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の点線と破線の2つの線はTube No. の増加と共に

hfNの値が急増し，ついに無限大になっている. これ

は，その点で水野が蒸発しつくし，管外表面がドライア

ウトした状態を示している. 

 Fig. 9は，たて軸に熱伝達係数をとり，横軸;C水膜流

量および水層のレ・fノルズtw Refをとって， Fig. 7(b)

およびFig. 8に示した測定結果をまとめてプロットし

たものである. 同下中には，実験値と同じ条件で計算し

た蒸発モデルによる値hfNをも示した.  roの値が100

kg/h・m以下ではhナ。とhfNの値の間には大きな差異

がある. roの値が100kg/h・m以上では両者の値は接近

し，r≧160 kg/h・mではhf。の値がhfNの値より
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大きい値を示す場合がある. その大きなhf・値を示す

管はTube No. 1と2で，観察によると管の外周はほ

ぼ完全に水膜で覆われている. また，流量roが大の

ため水膜の流れに乱流効果を伴っているものと推定され

る. その結果，これらの管では，hf。の値がhfNの値

より大きくなり得るものと推察される. Tube No. 3と

4では水膜は偏流を伴い分断され始め乾いた伝熱面が部

分的に露出しhf・の値は低下する.  hf・の値はたまた

まhfNの値と同程度の値となっているが，水回の付着

状態がモデルのそれと類似していることを意昧するもの

ではない. Tube No. 5と6の管では，上列の管からの

滴下間隔も偏り水干の分断がさらに進み，水干の流れが

リブレット流れに移行するため，hf・の値は一層低下し

hfNの値とかなり相違してくる. 

 Fig. 10は， Fig. 9の中からTube No. 1のみのhf・

値を取り出しプロットしたものである. 同図中には，実

験条件に合せて計算した蒸発モデルによる熱伝達係i数

hfNおよびチヤーンとセバン2)による次式で計算した

hfの値をそれぞれ線で示した. 
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    hf＝＝O. 606(Zi3 ・ g/D2)ii3 ・ (ro/pt)一〇一22 (34)

 ro＜100 kg！h・mの小水膜流量の範囲では，水捌は

管外面を完全に覆うことはなく，水磨の付着状況はFig

6にみられるようにサイホンピッチでほぼ等間隔に流浮

し，特にro＜30 kg/h・mでは管外表面の大部分が露

出する. すなわち，水膜の付着状態は画報の数学モデル

とは著しく相違したものとなり，熱伝達係数hf。の値は

小さくなってhfNの値と大差がつくことになる. 

 水膜流量が増加してro≧100 kg/h・mの範囲では，

管外表面は水膜でほぼ覆われ，蒸発モデルに類似した水

膜状態が観察される. その結果，熱伝達係数hf・とhfN

の値が同程度になることは首肯できる. 

7. あ と が き

 ヌセルトの膜状凝縮理論を薄膜の表面蒸発過程に適用

し，蒸発の数学モデルから熱伝達係数を算出できるよう

にした. また，平滑管の実験結果と比較した. それらを

要約すると次のようである. 

 (1)層流蒸発液膜に対する熱伝達係数と主要パラメー

タの関係が明らかになった. すなわち，液膜流量，飽和

温度または圧力は熱伝達係数に大きな影響を与える. 水

平管の管径の変化はあまり影響しない. 

 (2)平滑管の実験結果は，液膜流量ro≧160kg/h・m

の範囲で，さらに上列の管の熱伝達係数の値がモデルの

結果とほぼ一致する. 管外表面が水膜でほぼ覆われるか

らである. 下列の管では，大流量域であっても滴下状態

の偏りが偏流を進行させ水牢の付着状況が変わるため，

モデルの結果と一致しない. 

 (3)液膜流量ro≦100 kg/h・mの範囲における水

膜の付着状態はリブレット流れとなり，乾いた伝野面が

かなり露出するため，測定結果はモデルとかなり大きな

隔たりを生ずる. 

 (4)蒸発モデルは一つの限界値を与えることができる

から，実験条件の違い，あるいは加工管の蒸発性能の判

定等の上で有効に使用できるであろう. 

 終りに，本研究の計算に当りアイオワ州立大学の電子

計算機センタを利用したことを明記し謝意を表する. 
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