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流路理论在管壳式换热器中的应用
杨　伟

(辽宁工程技术大学 土木工程学院 ,辽宁 阜新　123000) 　

摘 　要 :为了节省能源 ,提高管壳式换热器的热交换效率 ,采用流路理论分析了强化传热管壳式换热器管程的流量和

流速规律 ,壳程的实际换热面积. 分析结果显示均匀分配介质在管程和壳程内流量能有效同时提高管程和壳程的换热

面积 ,达到换热面积的合理匹配 ,提高总传热系数. 通过试验测试表明总传热系数均高于普通换热器的总传热系数 ,达

到了节省能源的目的.
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管壳式换热器[1 ]是以换热管作为传热元件进行能量转换的一种热交换设备 ,它的结构简单、适用性

强 ,更适合于高压、高温下能量转换的特点.为了节约能源 ,需要采取措施提高管壳式换热器的传热效率.

近 30 年来 ,我国许多学者在强化传热[2 ]方面作了大量研究工作 ,并积极地将各种强化传热技术应

用于管壳式换热器. 但普遍存在的一个共同问题是注重换热管表面处理 ,在传热获得强化的同时 ,流动

阻力也相应增加 ,而且增加的更多 (流动阻力与局部阻力系数成正比) ;另一个问题没有对管壳式换热器

整个流场“死区”[ 3 ]部分进行强化传热研究 ,使得管壳式换热器在壳程内存在大量“死区”.“死区”占用了

有效传热面积 ,从而影响传热效率 ;第三个问题没有考虑管程内介质流量是均匀性.

如果减少壳程内流场“死区”范围 ,均匀分配管程内介质流量 ,再加上换热管的强化传热技术势必提

高管壳式换热器传热效率 ,尤其是强化传热技术缺乏创新的时候更具有价值.

1 　普通管壳式换热器的结构形式

普通管壳式换热器由换热管组成管束 ,管束的表面构成换热器的传热面 ,换热管两端固定在管板

上 ,管板与壳体连接在一起. 在壳体内间隔安装一定数量的折流板. 壳体的两端设有管箱 ,在管箱和壳体

上设有流体的进出口. 一种流体从一侧管箱流入换热管内 ,从另一侧管箱流出 ,称为壳程 ;另一种流体从

筒体上的接管流入筒体 ,从另一侧筒体上的接管流出 ,称为管程. 按管程和壳程的布置方式可分为多种

形式的管壳式换热器.

2 　介质的不均匀分配

2 . 1 　介质的不均匀分配与换热器性能的关系

在换热器设计中如果管箱尺寸足够大 ,换热管数量较少 ,都是假定介质沿管程是均匀分配的. 实际

上 ,如果减小管箱尺寸、换热管数量较多 ,形成管束效应 ,各个换热管内的介质流速和流量是不均匀的.

均匀分配只是一个理想工况 ,介质的不均匀分配使换热器效率降低 ,压降加大.

2 . 2 　管程内介质的分布

按照美国传热公司 ( H TRI)流路理论 ,管程内的流体 (介质) 是通过一侧接管流入管箱 ,沿着 A、B、

C、D 等几个流路流入换热管内 ,从另一侧管箱、接管流出 ,如图 1.

这些流路理想为具有摩擦因子的管道 ,利用经典的管网分析技术来解决每个流路的流量分配. 假定

管程流体被分成 A、B、C、D 四个流路 (换热器具有对称性只分析一部分) ,各流路的分析结果如下 :
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A 流路 (流量为 QA ) :它是经过管箱直接流入换热管 ,该流路相对管束轴线是平行流路 ,是流动线路

最短的流路. 流速追高、流量最大 ,换热效率也是最大的 ,是最优流路.

B、C 流路 (流量为 QB 、QC ) :它在管箱内经过曲线流入换热管 ,C 流路流动线路比 B 流路长、B 流路

比 A 流路长. 这一流路流通面积很大 ,单根换热量仅次于 A 流路 ,由于换热管数量多构成了换热器中主

要换热部位.

D 流路 (流量为 QD ) :它是经过管箱最外边缘进入换热管的流路 ,是流动线路最长、流动速度最慢、

单根换热量最小的流路.

上述 4 个流路流量之和必等于总流量 ,即 :

Q = QA + QB + QC + QD

由于换热管数量较多、计算复杂 ,也可进行实测管内介质流速来计算管内介质流量. 通过实测可以

看出换热管内介质流量是不相同的 (管程介质流量分布图见图 2) ,符合理论分析结果.

图 1 　管程流路 图 2 　管程流路流量分布图

从图中可以看出 :A 流路流速最快、阻力最小、流量最大 ,相应热量多、热量传递多 ;D 流路流速慢、

阻力最大、流量小 ,传递的热量少. 这样 A、B、C、D 各流路间就形成了温差 ,即温度梯度. 温度低的流路

比温度高的流路传递热量少 ,热传递效率低. 为了提高整个换热器的传热效率 ,就要充分发挥各个流路

的作用 ,提高各个流路的传热效率 ,

图 3 　螺旋阻流片

平衡各流路间的流量 ,能达到提

高整个换热器的传热效率目的. 就要

使各流路的流量平衡 ,就要使各流路

的流速相近、流阻相近. D 流路流阻

大 ,不需增加流阻 ,使 A、B、C 流路流

阻等于 D 流路流阻就平衡各流路间

的流量和热量 ,使换热管内表面达到

热量的最佳匹配. 增加流阻的方法为

在 A、B、C 三个流路加上螺旋流阻

片 ,螺旋流阻片采用 2 mm 厚钢板 (材质同换热管 0Cr18Ni9) 加工制作 ,螺旋流阻片具体尺寸如图 3. 在

换热管安装完毕螺旋流阻片与换热管点焊在一起.

2 . 3 　壳程介质的分布

普通管壳式换热器在壳程内采用单弓形折流板. 介质从壳程的一端流入壳程 (与管程内介质成逆流

流动) ,经过几个折流板来改变介质的流向 ,使介质以一定角度流过换热管 ,然后从壳程的另一侧流出.

介质在折流板附近离圆缺较远的区域和进出口管板附近流道较远处形成相对静止区和滞留区 (通称死

区) ,而真正起到高效传热的强制湍流区域是有限的.

根据华南理工大学华南所及文献报道的单弓形折流板的流线图[4 ] (如图 4) ,由图可见在弓形折流

板的背面以及正面转角处存在相对传热“死区”为 17 % ,Re 愈小 ,死区愈大.

相对传热死区的数量随折流板的增多而增大 ,如果取消折流板 ,每台换热器相对传热死区降低为四

个 ,可提高传热效率 15 %以上. 换热管可做成螺旋盘管形式使介质以 45°相对角度流过换热管 ,这时管
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程内介质的流线图改变为图 5 所示.

图 4 　管程内介质流线图 图 5 　管程内介质流线图

从图中可以看出 ,取消折流板后壳程内介质流动由垂直于壳程主轴线的横向流改变为平行于壳程

主轴线的纵向流. 纵向流与横向流相比主要有以下几方面优点 : (1)壳程内的介质纵向流具有压降低. 当

有折流板时 ,流体绕过折流板弓形缺口时具有较大的压力损失. 取消折流板后 ,流体仅发生流过换热管

表面的摩擦压力损失 ,压力损失值与管程内压力损失值接近. 由于压差小 ,换热器可以在低压下工作 ,这

样就提高了换热器正常工作的安全度 ;同时压差小 ,也可使换热器运行费用降低. (2)介质纵向流动能够

在壳程内合理分配介质 ,提高传热效率. 取消折流板后 ,折流板所造成的在管板附近流道较远处的相对

静止区和滞留区同时消除 ,进而用高效传热的强制湍流区域所代替 ,增大了壳程的有效传热面积. 取消

折流板后 ,“死区”并没有完全消除 ,壳程出入口处仍各有两个“死区”,但总的传热面积已提高到 85 % ,

可提高传热效率 15 %以上. (3)介质纵向流动使换热管仅在纵向发生振动并能除垢. 壳程内介质的纵向

流动使换热管纵向受力. 由于管程和壳程内介质呈逆流流动 ,管程内作用到换热管上的力与壳程作用到

换热管上的力是相反的 ,互相抵消. 仅在换热器开始工作和结束工作时 ,由于换热管受力不平衡引起换

热管的宏观变形 ,并去除污垢. 污垢去除后从换热器流出 ,为防止污垢进入管道 ,宜在管程和壳程出口处

增设除污器以存放污垢. (4)换热管采用螺旋盘管形式布置与直管相比 ,螺旋盘管采用更长的管子 ,增大

图 6 　换热器测试点位置

换热面积.

3 　试验测试及计算

从以上的理论分析可知采用这种方法能有效提高

传热效率 ,传热效率的提高用总传热系数 k 表示 ,但这

种传热效率的提高还需要试验来证明. 对流量均匀强

化传热管壳式换热器进行测试 ,换热器测试点位置如

图 6.

测试结果如表 1.

表 1 　水2水换热测试结果

工 　况 1 2 3 4 5

一次水进口温度/ ℃ 95. 0 90. 0 85. 0 85. 0 80. 0

一次水出口温度/ ℃ 75. 6 71. 5 70. 5 73. 6 66. 6

一次水流量/ (t ·h - 1 ) 0. 110 0. 130 0. 119 0. 245 0. 360

一次水流速/ (m ·s - 1 ) 1. 42 1. 87 1. 56 3. 24 4. 74

二次水进口温度/ ℃ 60. 0 57. 0 53. 0 57. 0 50. 0

二次水出口温度/ ℃ 81. 0 79. 0 71. 0 73. 0 56. 6

二次水流量/ (t ·h - 1 ) 0. 076 0. 110 0. 101 0. 187 0. 302

二次水流速/ (m ·s - 1 ) 0. 60 0. 70 0. 63 1. 17 1. 89

3 . 1 　对数平均温差计算

根据对数平均温差公式对表 1 数据进行计算 ,计算结果列入表 2.
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表 2 　对数温差计算结果

工 　况 1 2 3 4 5

较小的温度差Δt1 / ℃ 14. 00 11. 00 14. 00 12. 00 14. 40

较大的温度差Δt2 / ℃ 15. 60 14. 50 17. 50 16. 60 16. 60

对数平均温度差Δtm / ℃ 16. 79 12. 67 13. 40 14. 18 15. 47

3 . 2 　换热面积计算

本系列换热面积的计算方法 　按照椭圆管外表面面积计算. 计算公式为 :

A =π×d1 n( l - 0 . 03 + ni d a)

本设备中换热管规格为 19 mm ×2 mm ,换热管长度 1. 2 m ,换热管数量 430 根 ,换热管螺旋次数 8

次 ,换热管螺旋盘管中径 0. 1 m ,换热面积计算为 :

A = 3 . 14 ×19 ×430 ×(1 . 2 - 0 . 03 + 8 ×0 . 1) = 50 . 54 m2

3 . 3 　总传热系数 k 的计算

根据公式 k =
Q

AΔt m
,计算出总传热系数 k 的计算结果如表 3.

表 3 　总传热系数 k 的计算结果

工 　况 1 2 3 4 5

单位时间传热量/ W 2 373. 7 2 763. 1 2 099. 5 3 483. 3 5 500. 2

总传热系数/ W ·(m2 ·℃) - 1 2 797. 0 4 315. 2 3 089. 9 4 861. 9 7 034. 8

　　以上 5 种工况的总传热系数 k 均高于普通换热器的总传热系数 k (普通换热器的总传热系数为 850

～1 700[5 ] ) .

介质在管程和壳程的流体流动直接影响到换热器的传递效率 ,均匀分配介质在管程和壳程内流量

能有效同时提高管程和壳程的换热面积 ,达到换热面积的合理匹配 ,提高热传导效率. 这种流体的均匀

分配还仅限于液体介质的对流传热 ,对冷凝和沸腾传热还不适用. 但与传统的管壳式换热器相比 ,它有

以下优点 : (1)换热器可以在低压下运行 ,保证压力容器产品的安全可靠性 ,同时运行费用低 ; (2)提高了

换热效率并能自动除垢 ; (3)取消了折流板 ,节省了折流板的制造成本 ;减小了换热器的体积和金属消耗量 ,

降低了制造成本.
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The Application of Floating Route in Shell2and2tube Thermal Exchanger

YAN G Wei
(College of Civil Architecture Engineering of Liaoning Technical University ,Fuxin 123000 ,China)

Abstract : For t he aim of saving energy and increasing t he efficiency of t hermal exchange of shell2and2

t ube thermal exchanger , t his article wit h floating route theory analyses the flow of tube route , veloci2

ty law and t he real thermal exchange area of t he route. The result shows t hat uniformly dist ributing

liquid in t he tube route and shell route can increase t he t hermal exchange area efficiently increases. The

experiment indicates t hat this general t hermal exchange efficiency is higher t han the ot her ordinary

t hermal exchanger’s general efficiency.
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