
第 38卷 第 10期

2010年 10月
            

化  学  工  程
CHEM ICAL ENGINEER ING ( CH INA )

            
Vo .l 38 No. 10

O ct. 2010

基金项目:国家自然科学基金资助项目 ( 20776046)

作者简介:邓先和 ( 1955) ) ,男,教授,博士生导师,主要从事传热强化与过程节能方面的研究, E-m ai:l cexhdeng@ scu t. edu. cn。

换热器壳程进出口折流区传热温差损失分析

邓先和, 蒋夫花

(华南理工大学 化学与化工学院, 广东 广州  510640)

摘要: 对管壳式换热器壳程进出口折流区的传热温差作了分析,以换热器热流体与冷流体的出口温度比例 A表征

换热器的换热深度, 探讨了换热器换热深度与长径比的关系。采用流路分析方法, 对换热器壳程折流区域的传热

性能进行了数学分析, 并与纯逆流情况作了对比。结果表明: 换热器折流区域的传热温差较逆流区域传热温差的

偏离量会随 A的改变而产生变化, 为避免偏移量过大应控制折流区域面积占总传热面积的比例。A< 1时, 为使传

热温差偏移小于 5%应使折流区域面积占总传热面积的比例小于 0. 6 /R1a, c。揭示了现有换热器结构大型化之后难

以实现 A< 1的原因, 并给出一种可以改进传统大型管壳式换热器长径比锐减、换热深度受限的有效结构 ) ) ) 壳程

多通道结构。
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Temperature difference deviation analysis for baffle flow area at

inlet and outlet in shell side of heat exchangers
DENG Xian-he, JIANG Fu-hua

( School of Chem istry and Chem ica lEngineering, South Ch inaUn iversity of Techno logy,

Guangzhou 510640, Guangdong Prov ince, China)

Abstract:H eat transfer temperature difference dev iation ana lysis for baffle flow area at in let and outlet in shell side

of she ll and tube heat exchangers w as presen ted. The ratio o f outlet temperature of ho t flu id to that of cold one A

indica ted the deg ree o f heat transfer depth. In order to study the relationsh ip betw een the ratio of length to d iame ter

and heat transfer depth, the heat transfer performance in baffle f low pattern w as ma inly compared w ith that in

counter flow pattern in terms o f flow d istr ibution ana lysis. The results show that dev iation of heat transfer d ifference

changes as a change of A. And the ratio of ba ff le f low area to the w ho le area shou ld be changed for differentA in

order to contro l the dev iation o f heat transfer temperature difference no t too much. The rat io of baffle flow area to

the whole area of heat exchangers shou ld be sm aller than to contro l dev iation of heat transfer tempera ture d ifference

under 5% when A< 1 . The reasons why traditiona l large she ll and tube heat exchangers canct achieve A< 1 w ere

presented. The techniques shou ld be incorporated to further enhance the hea t transfer coeffic ient o f heat exchangers

and mult-i para lle-l channe l structure in shell side is such an advantageous configurat ion.

Key words: heat exchanger; counter f low; baffle flow; dev iation o f heat transfer temperature difference; flow

distribution ana lysis; optim al design

  冷热流体经换热器换热后,出口温度的比例可

以表征流体间的换热深度。定义热流体与冷流体的

出口温度比例为 A。当热流体的出口温度低于冷流

体的出口温度时, A< 1, 表示流体间发生了深度换

热;当热流体的出口温度等于冷流体的出口温度时,

A= 1, 表示流体间处于深度换热的临界状态; 当热

流体的出口温度高于冷流体的出口温度时, A> 1,

表示流体间仅发生了浅度换热。在工业中有许多需

要冷热流体深度换热的场合, 例如在硫酸生产转化

系统中 SO2 /SO3冷热气体间的深度换热
[ 1 ]
,石化乙

烯或炼油系统装置中冷热油料间的深度换热等。

冷热流体在换热器中实现深度换热必须具备一



些基本条件,管壳程流体的流向对换热效率有较大

影响。根据管壳程二流体在传热面两边的流动不同

分为逆流、并流和错流。逆流形式的换热器较易实

现冷热流体深度换热, 而错流形式的换热器很难实

现冷热流体深度换热
[ 2]
。在换热器中二流体的流

向有时并不是单纯的逆流、并流或错流,而是有着比

较复杂的流向。比如在壳程轴流型的换热器中,壳

程进出口段并非纯逆流 (实际是先错流再逆流, 文

中称这种流向为折流 ) , 若在换热器设计中不考虑

折流区传热温差损失, 易造成设计与实际传热性能

有偏差。工业中换热器壳程采用的支撑结构多种多

样,有圆缺形折流板
[ 3-4]
、螺旋折流板

[ 5-7]
、空心环网

板
[ 8]
以及旋流片网板

[ 9-10]
等,但不论采用哪种支撑

物,壳程流路都必然包括 2个或以上的折流区域。

折流换热包含了冷热流体的先错流换热后逆流换热

2个部分, 因此折流传热温差的有效利用程度介于

错流与逆流换热之间。

随着现代工业生产规模越来越大, 在相同的

生产工艺条件下, 换热器的传热管长度基本保持

不变,流体流量增大要求传热管数目增多进而导

致壳体直径增大, 这使得换热器的长径比越来越

小, 换热器中二流体呈折流换热的区域比例越来

越大,逆流换热的比例则越来越少,此种情况下若

把折流再当作逆流处理势必使设计与实际的传热

性能产生较大偏差。为对这一问题作定量说明,

文中对换热器逆流与折流区域进行传热分析, 计

算出不同的换热深度 A时折流较逆流换热过程传

热温差下降的幅度, 给出换热器折流与逆流区域

面积合理配置的方法, 提出了一种应用此方法解

决折流区比例配置问题的换热器新型壳程结构,

为换热器设计提供参考依据。

1 换热器逆流与折流区域流路的传热分析

1. 1 换热器逆流区域流路的传热分析
设定在换热器中冷流与热流的质量流率分别为

qm, L, qm, H, kg /s; 冷流与热流比定压热容分别为 cp, L,

cp, H, kJ/ ( kg# k) , 冷流体进、出口温度分别为 T L1,

TL2, K;热流体进、出口温度分别为 TH1, TH2, K; 换热

器传热面积为 S, m
2
总传热系数为 Km, W / (m

2 # k)

按能量守恒方程有

qm, L cp, LTL1 + qm, H cp, HTH1 = qm, L cp, LT L2 + qm, H cp, HTH2

( 1)

按传热方程,传热速率

<= qm, L cp, L (T L2 - T L1 ) =K mS$Tm ( 2)

式中: <为传热速率,W; $Tm 为算术平均温差。

设

R1 = Km S /( qm, L cp, L )

R2 = qm, H cp, H / ( qm, L cp, L )
( 3)

式中: R 1 的大小反映了在一定冷流体热容流率

qm, L cp, L的条件下换热所需要的 K mS值; 当 K m 为常

数时,则反映了所需面积的变化情况。R1越大表明

Km S值越大。

逆流传热温差按算术平均温差计算:

$Tm, a=
$T 1 + $T 2

2
( 4)

式中: $T 1 = TH1 - T L2, $T 2 = TH 2 - T L1,下标 a表示逆

流。若换热器的冷热流体质量流率、比定压热容和

入口温度为已知条件,从式 (1) ) ( 4)可得冷热流体

的出口温度分别为

TH2 =
2R 1T L1 + [R 2 ( 2+ R1 ) - R 1 ]TH1

R1 + R2 (2+ R 1 )

T L2 =
T L1 ( 2- R1 ) + R 1 (TH1 + TH2 )

(2+ R 1 )

( 5)

1. 2 换热器折流区域流路的传热分析

如图 1所示,设定在换热器折流区域的冷热流体

均等分为N 股各自独立的流路,同一侧的 N股流路

相互之间无质量与热量交换。管程流体是沿管束的

纵向在管内流动;壳程流体先沿管束的横向在管间流

动,与管程纵向流体呈错流换热,之后在管束折流段

区域的对角线处折流为纵向流动, 与管程纵向流体呈

逆流换热。设管程、壳程流体的温度分布为 TH ( i, j)

和 T L ( i, j), i代表第 i根管内流体在横向上的不同位

置, j代表管外流体在垂直方向上的不同位置。

图 1 折流区域的传热流路示意图

Fig. 1 Schem at ic d iagram of flow path in b af fle flow area

根据能量守恒方程

qm, L cp, LTL ( i- 1, j) /N + qm, H cp, HTH ( i, j- 1) /N =

qm, L cp, LT L ( i, j) /N + qm, H cp, HTH ( i, j ) /N ( 6)

#74# 化学工程  2010年第 38卷第 10期



与逆流换热的条件相同换热器的传热面积依然

为 S,按 N @N个微元面积等分为 S i = S /N
2
, 在每个

微元面积 S i上的总传热系数K m, i = Km均为一常数。

按传热方程,在对角线的下方 ( i< j)有

< =
qm, L cp, L [T L ( i, j ) - T L ( i- 1, j) ]

N
=

Km S i [TH ( i, j) - TL ( i, j) ] ( 7)

换热器的冷热流体质量流率、比定压热容和

入口温度已知,从式 ( 6) ) ( 7)可得冷热流体在对

角线的下方第 ( i, j)个微元面积的出口温度分

别为

TH ( i, j) =

R 1TL ( i- 1, j)

N + R1

+ R2TH ( i, j- 1)

R2 +
R1

N + R1

T L ( i, j) =

T L ( i- 1, j) +
R1

N
TH ( i, j)

1+
R 1

N

( 8)

在对角线 ( i= j)上,第 i股热流体与对角线上第

j股冷流体在对角线以上 j个微元面积 S i = jS /N
2
作

逆流换热,按式 ( 5)可计算出经过 j个微元换热面后

冷热流体的出口温度 TL ( i, j)与TH ( i, j),但式中 R1 =

K m jS / (N qm, L cp, L ), TL1 = T L ( i- 1, j ) 。

换热器管程出口的热流平均温度为

TH2, m =
E
N

i= 1
TH ( i, N )

N
( 9)

换热器壳程出口的冷流平均温度为

T L2, m =
E
N

i= 1
TL ( j, j )

N
(10)

折流区域按逆流换热方法计算换热器的传热温

差同式 ( 4)。

为整折流区域按实际的换热量计算的传热温差

为

$Tm, b =
qm, L cp, L (TL2, m - T L1 )

Km S
(11)

式中, 下标 b表示折流。

设折流区域的传热温差因子为

<=
$Tm, b

$Tm, a
(12)

传热温差因子 <在 0) 1, <越小表明折流区域

的传热温差损失越大, 换热器的换热偏离纯逆流换

热的程度越严重。

2 逆流与折流传热温差偏差分析

2. 1 A= 1时的逆流与折流传热温差偏差

( 1)逆流换热条件下, 若冷热流体的热容流率

相同 (即 R2 = 1), 为达到深度换热临界点 ( A= 1 ),

由式 ( 5)可计算得逆流换热时 R1临界值 R 1a, c = 1

(下标 c表示临界点 ), R 1a, c的大小与 T L1 /TH1的变化

无关,只要满足 R 1a, c= 1的条件,换热器冷热流体间

就可以达到深度换热的临界状态。当 R1 > R1a, c时,

冷热流体间实现进一步的深度换热,即 TL2 > TH 2。

( 2)折流换热条件下, 若 R2 = 1, 当 N = 1时,

为达到深度换热的临界点 ( A= 1 ), 由式 ( 8 )可计

算得折流换热时 R1临界值 R 1b, c为无限大, 即需要

Km S为无限大才能实现这一目的, 这是在错流全混

合的条件下出现的情况, 这时冷热流体的出口温

度均为

TH2 = T L2 =
TH1 + T L1

2
( 13)

( 3)折流换热条件下, 若 R2 = 1, 当 N > 1时, 为

达到深度换热临界状态,由式 ( 8)推算可知 R 1b, c随

N 的增大而降低, 其变化范围在 1) ] 。N 越大,

R 1b, c越小, <越大, 但均会趋向于一个常数,且 R1b, c

远大于 1,见表 1。这说明为使冷热流体间达到深度

换热,在换热器折流区域所需的 K m S值远大于逆流

时 Km S值。与逆流时的 R1 a, c = 1相比, 表 1中所示

R 1b, c的变化值也代表了折流换热较逆流所需 Km S增

幅, 当 Km 为常数,折流换热所需换热面积比逆流大

幅增加 ( > 20% ), < < 0. 833。

表 1 R1b, c与 <随 N 的变化

Table 1 R 1b, c and < versusN in ba ffle flow area

N R1b, c <

5 1. 25 0. 791

10 1. 23 0. 805

20 1. 21 0. 819

30 1. 21 0. 824

40 1. 20 0. 828

50 1. 20 0. 829

60 1. 20 0. 831

85 1. 20 0. 832

100 1. 20 0. 833

从上述分析可知,折流换热过程不能实现冷热

流体深度换热,与逆流换热相比其传热性能的下降

是非常显著的。这表明在折流区域的冷热流体换热

不宜靠近深度换热临界点操作,否则很不经济。
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2. 2 A> 1时的逆流与折流传热温差偏差

在换热器折流区域实现冷热流体间的深度换热

( A< 1, 即深度换热临界点之后 )难以实现且不经

济,而非深度换热 ( A> 1, 即深度换热临界点之前 )

可以实现,但需考察是否经济合理。冷热流体热容

流率相同 (即 R2 = 1), 在深度换热临界点之前 (即

TH2 > TL2 )时,设 R1取值为 0. 1) 0. 9,定义 E= (TH1 -

TH2 ) / (TH 1 - T L2 ) , E与 A值均可反映换热深度,但 E

与初始条件 TH1和 T L1无关。令逆流换热过程的

(TH1 - TH2 ) / (TH1 - T L2 ) = E1, 折流换热过程的

(TH1 - TH2 ) / (TH1 - T L2 ) = E2, 取壳程独立流路数

N = 100(为使 R 1趋向一常数 ), 按式 ( 5), 式 ( 8)计

算,可得 E1, E2随 R 1的变化结果, 如表 2所示。

表 2 R2 = 1时的 E1, E2与 <随 R 1的变化

Tab le 2 E1, E2 and < ve rsus R1 fo rR2 = 1

R 1 E2 E2 1- E2 /E1 <

0. 1 0. 1 0. 099 8 0. 001 5 0. 983

0. 2 0. 2 0. 199 0 0. 005 6 0. 966

0. 3 0. 3 0. 296 0 0. 016 0 0. 950

0. 4 0. 4 0. 392 0 0. 019 0 0. 934

0. 5 0. 5 0. 486 0 0. 027 0 0. 919

0. 6 0. 6 0. 579 0 0. 036 0 0. 905

0. 7 0. 7 0. 668 0 0. 045 0 0. 891

0. 8 0. 8 0. 757 0 0. 054 0 0. 878

0. 9 0. 9 0. 843 0 0. 063 0 0. 866

由上述的分析可以看出,当 R1 > 0. 9时, <值小于

0. 866,这意味着折流换热过程传热性能与逆流时相比

降低 13%以上,要达到与逆流时相同传热性能,换热器

折流区域需要增加换热面积 13%以上,显然是不经济

的。而当 R1 < 0. 6时, <值大于 0. 9,这意味着折流比

逆流换热过程的传热性能降低小于 10%,折流区域要

实现与逆流区域相同传热性能需增加的换热面积小于

10%,这是可以接受的。最佳状态是 R1 < 0. 3,这样折

流较逆流换热区域传热性能的降低小于 5%。

由表 2可以看出, A>> 1或 R 1 < 0. 3时, E1与 E2
的偏差很小 ( < 1. 6% ),这时的 < > 0. 97, 无论是采

用哪种换热方式,其换热性能都十分接近,不用特别

考虑传热温差损失的问题。但对于接近深度换热临

界点的区域,例如 R 1 > 0. 8时, E1与 E2的偏差增大

( > 5. 4% ), < < 0. 87, 因此换热器折流区域面积占

总传热面积的比例要合理, 否则换热器的整体传热

性能会大幅降低。

对于实际的换热器工况,在折流区域的 N 条流

路中每一条流路的压降均相同,而路径最长的流体阻

力系数最大,流体流速最小,这导致 Km 分布不均,进

而导致折流区域的传热温差损失比上述分析的结果

更大。因此, R1 < 0. 3是换热器设计的适宜条件。

3 换热器的整体优化设计途径

从上述换热器折流区域的分析可看出, R 1的

大小对保证折流不比逆流区域换热性能下降过多至

关重要。R 2 = 1时, 对于一项给定的冷热流体换热

深度较深 (TH2 /T L2 << 1)的任务, 由式 ( 5)可计算

R 1a, c, R1a, c必然是一个远大于 1的数值,见表 3。

表 3 TH2 / TL2随 R 1a, c的变化

Table 3 TH 2 /T L2 versus R1a, c

R1a, c 1. 0 1. 5 2. 0 2. 5 3. 0 3. 5 4. 0 4. 5 5. 0

TH 2 /TL2 1 0. 685 0. 47 0. 427 0. 362 0. 316 0. 28 0. 253 0. 231

在逆流换热比例最高的壳程轴流型管壳式换热

器中,由于换热器的壳程进出口是折流换热区域,为

保证折流比逆流区域的换热性能下降小于 5% , 2个

折流区域的 R 1都需小于 0. 3, 即换热器中折流区域

面积占整个换热器总面积的比例要小于 0. 6 /R1a, c。

例如,根据式 ( 5)计算出 R 1a, c = 3. 0, 则要选择换热

器折流区域占换热总面积的比例小于 0. 6 /3 =

20% ,在这种比例安排下含折流区域的换热器只需

增加不大于 5%的面积就可达到与纯逆流方式换热

的换热器有相同传热性能。

目前, 长径比较大的换热器折流区域的面积比

例较小,上述面积比例安排较易满足,而随着工业规

模扩大,换热器长径比锐减, 折流区域的面积比例急

剧增大,很难满足上述面积比例要求, 例如, 当换热

器的长径比为 2时,换热器壳程只能容纳一个进口

折流区和一个出口折流区, 而不能再容纳有轴流段

的逆流区了,这时换热器折流区域的面积占总面积

的比例达到 100%, 换热器的整体换热过程会严重

偏离纯逆流换热
[ 11]
。因此,换热器长径比大幅缩小

严重制约冷热流体间的深度换热。

文献 [ 12]中提出了壳程多通道的换热器结构,见

图 2( a)与 ( b),将换热器的传热管束由原来 1个管子

数目巨大的管束沿径向作若干次纵向分割,并列分置

为多个管子数目较少的传热管束。这相当于在一个

大壳体直径的换热器中并列分置若干个小壳体直径

的换热器,由于每一个并列分置管束的管数较少,流

体需要横向掠过管束的管数也较少,流体横向进入管
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束的豁口高度 (入口高度 )也较低,这样使得流体横向

掠过每一个并列分置管束进出口管段的传热管长度

大幅减小,有效降低换热器折流区域所占的面积比

例,从而增加冷热流体的换热深度。并列分置管束的

方法使得并列分置管束的长径比 Bt = L /D t (D t为流

体横向掠过并列分置管束的距离 )可以远大于原来整

个总体管束的长径比 Bs = L /D s,因此通过人为调整 Bt

的大小控制折流区域所占的面积比例在一个合理的

范围,避免原来换热器长径比过小的缺陷, 较好地解

决超大型换热器深度换热受限的问题。

图 2 壳程多通道换热器结构及壳程流体路径示意图

F ig. 2 S ch em at ic d iagram ofm u lt-i paralle-l ch annel

structu re and flow path in shell side

4 结论
( 1)通过换热器壳程流路的传热数学分析可

知,纯逆流换热条件下, 若 R2 = 1, 在深度换热临界

点 ( A= 1)时, R 1a, c= 1; 折流换热条件下, R 2 = 1, N =

100,在深度换热的临界点时, R 1b, c = 1. 2 > R1 a, c, 这

表明在临界点折流远低于纯逆流换热区域的换热性

能,应避免在折流区域靠近深度换热临界点操作。

( 2)给出了在不同的换热深度 A下换热器折流

区域较逆流换热性能偏差程度的定量分析结果。建

议为确保冷热流体完成深度换热任务 ( A< 1)应控

制折流区域面积与总面积比例小于 0. 6 /R 1a, c, 从而

保证换热器的换热过程不会偏离纯逆流换热过大,

使换热器传热性能的下降幅度控制在 5%以内。

( 3)现有技术在换热器结构大型化之后之所以

难以完成冷热流体深度换热 (A< 1) ,是因为换热器

的长径比显著减小造成折流区域面积与换热器总面

积比例大于 0. 6 /R1a, c。文中指出若将换热器原来的

1个大管束分解为若干个并列分置的小管束则可以

大幅增大小管束的长径比, 使折流区域的面积占总

面积的比例大幅减小,有利于换热器的总体换热方

式贴近纯逆流,解决大型换热器深度换热受限问题。
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